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CAPITOLUL 1

Introducere

Tn lucrarea de fati a fost abordati problema controlului prin metode mai simple sau
mai complicate a obtinerii biocombustibililor de fermentatie. Acest domeniu al
biocombustibililor de fermentatie este de mare interes in lume, directiile actuale de dezvoltare
fiind orientate pe surse de energie regenerabila si tehnologii, inclusiv de genetica de noi
microorganisme fermentative, ce presupun un consum energetic scazut, dar si o
sustenabilitate pe termen lung.

Tntr-o lume preocupati din ce in ce mai mult de a economisi resurse, de a le conserva
pe cele existente si de a lasa in urma un mediu cat mai putin modificat de actiunea umana
distructiva, microorganismele, altd datd considerate dusmani de temut, pot fi acum aliati de
nadejde. Acestea pot reprezenta o alternativd viabild intr-o multitudine de bioprocese
mergand de la producerea de biosurfactanti la epurarea apelor reziduale si chiar la sinteza de
biosolventi.

Procesele ce au loc la interfata gaz-lichid sunt procese complexe si in general greu de
studiat. Cand aceste procese implica si actiunea microorganismelor, provocarea dar si
dificultatea cercetarii se amplifica.

Bioetanolul este cel mai important biocombustibil produs prin fermentarea zaharurilor
din diferite specii de biomasa. In aceasta lucrare se propune, ntr-unul din capitole, un proces
cuplat pentru recuperarea bioetanolului obtinut din fermentarea zaharurilor cu drojdii din
clasa Saccharomyces Cerevisiae.

Datoritd complexitatii temei abordate, au fost selectate doua directii majore pe care s-
a axat atat studiul de literatura cat si cercetarea experimentala.

O prima directie constd in stabilirea unor modele matematice ale bioproceselor, ea
fiind particularizatd la un proces anaerob, respectiv fermentatia ABE. Scopul principal a fost
atingerea unui grad superior de detaliere si intelegere al unui bioproces anaerob cuplat cu
separarea in situ a produsilor de reactie. Pentru atingerea acestui scop s-a pornit in
structurarea partii teoretice de la modelarea bioproceselor, in general, si respectiv de la
nevoia de a asocia un model matematic unui fenomen complex, avand in vedere gradul de
complexitate a acestor modele. Stabilirea complexitatii modelului se face tinand seama de
scopul urmarit in urma implementarii modelului. Particularizarea s-a realizat pentru un
bioproces anaerob important in ceea ce priveste producerea biocombustibililor, respectiv
biosinteza ABE (acetona-butanol-etanol), privit ca un proces semicontinuu ce are loc Tntr-un
bioreactor cu amestecare.

Provocarea a survenit ulterior din incercarea de a cupla acest bioproces, in cadrul
caruia apare inhibitia prin produsii de reactie, respectiv butanolul, cu un proces de separare si
recuperare a solventilor in situ. In vederea indepartirii butanolului care desi este de dorit ca
produs, reprezintd si principalul inamic al populatiei microbiene, care este sensibila la
toxicitatea acestui solvent, s-a procedat la cuplarea procesului cu separarea prin antrenare cu
gaz a celor trei solventi.

A doua directie de cercetare atat a literaturii de specialitate cit si a cercetdrilor
experimentale a fost de obtinere a membranelor tari din alcool polivinilic (PVA)-bioceluloza
(BC) pe suport ceramic si a determinarii fluxului total de permeat, respectiv a selectivitatii
acestora in sistemul etanol-apa. Se acordd o importanta deosebita si stabilirii modelului
matematic al procesului cuplat cu doua trepte de pervaporatie pentru obtinerea etanolului
concentrat. Informatiile fiind axate pe problema modelarii, simularii si chiar optimizarii

5



acestei proceduri, in mod particular atunci cand se utilizeaza bioreactor de tip batch respectiv
fed-batch.

In toate cele trei procese abordate in lucrare bioreactorul este echipamentul de a cirui
constructie, exploatare si control depinde productivitatea.

Bioreactoarele cu amestecare furnizeaza viteze de transfer ridicate atat pentru masa
cat si pentru caldurd, dar si o amestecare excelentd a mediului de reactie. In aceste sisteme
existd un mare numar de variabile ce influenteaza transferul de masa si amestecarea. Dintre
acestea cele mai importante fiind: viteza agitatorului, numarul de amestecatoare si debitul de
gaz utilizat.

Una din etapele cercetarii experimentale are ca obiectiv studierea obtinerii de biogaz
si controlul producerii acestuia in instalatii.

In aceastd lucrare se prezinta descrieri, date generale si experimentale privind
functionarea unui proces cuplat ,,epurare biologicd ape uzate - generare biogaz din ndmol
activ” intr-o instalatie mare, de pani la 500000 m®/zi ape menajere si pluviale, caracteristici
unui orag mare.

CAPITOLUL 2

Biocombustibil de fermentatie anaeroba. Generalititi. Analiza tehnologica

Bioetanolul, biobutanolul si biogazul sunt cei trei combustibili de fermentatie
anaerobad, de mare interes economic in contextul energetic actual. Capitolul de fata insista pe
fixarea contextului energetic si arata locul acestor combustibili in cadrul acestuia.

2.6 Biocombustibilii: biobutanol, bioetanol si biogaz si controlul proceselor anaerobe

In deschiderea acestui paragraf revenim la idea dualitatii folosirii combustibililor
fosili la productia de energie si pentru sustinerea transportului, de orice fel ar fi el. Acum in
lume primul motiv de ingrijorare energetica cauzat de utilizarea pe scard largd a
combustibililor fosili, formati si depozitati in subteran timp de milioane de ani, este acela ca
vegetatia actuala de pe Pamant nu poate sa trateze prin fotosinteza dioxidul de carbon emis.
Rezultatul este efectul de serd, cu modificarile climatice in consecintd. Schimbarile climatice
atribuite emisiilor crescute de CO: si alte gaze cu efect de sera obliga umanitatea sa dezvolte
surse alternative de energie. Resursa la indemana este biomasa, fie proaspata, fie reziduala, ce
trebuie procesata astfel ca sd devina efectiv utilizabila ca vector energetic.

Al doilea motiv pentru care omul trebuie si se indrepte catre resursele de energie
regenerabila este legat de explozia demografica ce amplifica preocuparea, impusa de altfel de
cerintele celei de a patra revolutii industriale, de epuizarea rezervelor generale de petrol [30].
Se poate da ca exemplu faptul ca cele zece mari economii ale lumii (S.U.A, China, Germania,
Anglia, Franta, Italia, India, Brazilia, Rusia, Canada) cu anumite exceptii (S.U.A, Rusia,
Brazilia), cat si cea mai mare parte a altor natiuni, depind de petrol. Consecintele unei
disponibilitati inadecvate de petrol ar putea fi astfel extrem de severa. Prin urmare acest
motiv aduce numeroase stimulente in explorarea surselor alternative de energie.

Din cei patru biocombustibili universal recunoscuti si anume biodisel, bioetanol,
biobutanol si biogaz, ultimii trei au in comun ca ei rezulta din fermentatia unor substrate bio
ca sursd de carbon. Se mai poate adauga ca bioetanolul si biobutanol au ca substrat zaharurile
fermentabile. Tnainte de a puncta ce au n comun cele trei procese de fermentatie si la ce



elemente se referd controlul acestora, in cele ce urmeaza se aduc in atentie datele de
caracterizare primara si de interes ingineresc a fiecarui proces.

2.6.1 Aspecte generale privind producerea biobutanolului (butanol de fermentatie)

Microorganisme in sinteza ABE. La modul general sistemele bacteriene din clasa
Clostridia, gram pozitive in forma de tija, cu sporulare si multiplicare in conditii anaerobe
tipice, contin clase cu comportare de generare solventi (acetona, butanol, etanol). Mai concret
reprezentantul de frunte al acestei clase de microorganisme Clostridium acetobutylicum este
un bacil gram pozitiv usor de gasit in sol si in alte medii, mezofil cu domeniu de activitate
10-60°C si zaharharitic (poate descompune zahirul). Speciile clostridia generatoare de
solventi pot utiliza o mare varietate de substraturi, de la monozaharide simple ca pentozele
(fructoza) si hexozele (glucoza) la polizaharide mai mult sau mai putin complexe [31]. Cum
este stiut cresterea bacteriilor (multiplicarea bacteriilor) are in general nevoie de surse de
azot, astfel ca extractul de drojdie, bogat n proteine, este folosit pentru o bund crestere si o
buna productie de solventi. Multiplele retete pentru medii de cultura arata ca cerintele de
nutrienti pentru cresterea bacteriand de clostridii nu sunt complicate. O caracteristica
specificd a producerii de solventi (ABE) de sistemele bacteriene clostridiale, caracteristica
intalnitd si la fermentatia cu producere de biogaz (metanogenezd) si chiar la fermentatia
alcoolica, este aceea ca procesul de fermentatie decurge, asa cum arata Figura 2.9, in doua
etape. Prima etapa este numita etapa acidogenica, in timpul cireia sistemele de enzime ale
bacteriilor clostridiene activeazd calea de formare a aciziilor acetat si butirat astfel ca
hidrogenul si dioxidul de carbon sunt produse majoritare. In raport cu curba cresterii celulare
[36], etapa acidogend apare, de obicei, in timpul fazei de crestere (multiplicare) exponentiala
a sistemului bacterian [37].

A doua etapd in fermentatie este etapa numitd solventogena, in timpul céreia se
reasimileazd acizii spre a fi utilizati In productia de acetond, butanol si etanol (sau
izopropanol in loc de acetona in unele cazuri de utilizare a culturii Clostridium Beijerinckii).
Trecerea de la etapa acidogenicd la cea solventogenica este rezultatul unei schimbari
dramatice Tn tiparul de exprimare geneticd, in sensul ca la nivel celular in Clostridium
Acetobutylicum apare transcrierea de producere a enzimelor solventogenice (enzime
nominalizate pe liniile continue ce caracterizeazd evolutia solventogenezei In schema
metabolica data in Figura 2.9).

Cu referire la cele 17 reactii chimice enzimatice notate in Figura 2.9 (aici numele
enzimei ce sustine o reactie este scris cu gri), ce au loc in celule bacteriei, este de precizat ca
ele sunt sustinute din punct de vedere energetic si reactiv de prezenta (ex : Glucoza + NAD

—> Acid piruvic + NADH) si producerea (ex :Acetil trifosfat ————— Acid acetic + ATP
ATP acetat kinaza

) de acid adenozin trifosforic (ATP), de participarea proteinei Coenzima A (CoA) si de
sisteme redox la nivel celular prin trecerile in forma H a nicotin-amidei-dinucleotidei (NAD
<« NADH) respectiv nicotin-amidei-dinucleotidei-fosfat (NADP o2 NADPH).

, €
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Figura 2.9 Schema procesului metabolic de obtinere a solventilor ABE cu sistemul Acetobutylicum
Clostridium (cu linie punctata reactii din etapa acidogenica, cu linie continua reactii din etapa
solventogenica)

Daca se acceptd ca trecerea glucozei (reactant) si a tuturor metabolitilor celulari prin
membrana celulard este rapida atunci procesele enzimatice din celuld determind viteza
globala a procesului. Se accepta ca fiecare din cele 17 reactii enzimatice urmeaza o cinetica
Michaelis Menton [38]. Modelul cinetic din celula se exprima prin relatia (2.8), unde cs;j este
concentratia speciei i (cu rosu in Figura 2.9) implicata in proces, iar vrmaxi $i kmi sunt viteza
maxima caracteristica reactiei enzimatice si respectiv constanta Michaelis Menton a acesteia.

des; iCsi . .
VRi = — 1 = IRmaxi%Si§ — 9 17 (glucoza, piruvat, ... butanol) (2.8)
dt kMi+CSi

Cerintele fermentatiei. In ce priveste cerintele fermentatiei este de precizat ci
acestea pot fi influentate de procesarea materialelor inainte de fermentatie cat si de
procesarea post fermentatie a mediului fermentat [39]. Cu privire la fermentatia propriu zisa
S-a constatat cd utilizarea substratului ca exces de carbon impreund cu limitarea azotului
(proteinelor) in mediu de fermentatie este necesard pentru atingerea unor niveluri ridicate de
productie de solventi.

Pentru ca trebuie pus in evidentd rolul compozitiei mediului de culturd asupra
transformarii in solventi a substratului de carbon s-a procedat la colectarea selectiva de date
din literatura [42-46] cat si la unele proprii, in care s-a urmarit sd se arate influenta asupra
acestei transformari a concentratiei de glucoza (sursa de carbon principald si 1n acelasi timp
sursd de raportare (comparare) fata de alte surse principale), de acid butiric (sursa de carbon
secundara, de dorit a fi adaugat conform Figura 2.9), a raportului C/N (N este sursa de azot in
sinteza celulard de proteine) si a temperaturii. Datele sistematizate se refera la cazul in care
sistemul bacterian a fost de tipul Clostridium Acetobutylicum (in fapt acest sistem bacterian



are mai multe forme dar au cam toate aceeasi comportare) si cand pentru fiecare combinatie a
factorilor de proces prepararea inoculului a fost aproape similara, pH-ul a fost pastrat intre
4.8 si 5.8, iar compozitia standard a mediului de cultura a fost conform datelor din Tabelul
2.1.

Tabel 2.1 Compozitie standard pentru mediu de fermentatie ABE cu Clostridium
Acetobutylicum

N.c Denumirea compusului u.m Valoare

1 Inocul clostridium mL/L 75

2 Glucoza g/L 50

3 Acid butiric g/L 5

4 Acetat de amoniu g/L 2

5 Triptona g/L 5

6 Extract de drojdie g/L 2

7 Sulfat de magneziu g/L 0.3

8 Sulfat de fier heptahidrat g/L 0.001

Planul experimental ortogonal de ordinul 2 [5] permite punerea in evidentd a
influentei interactiunii factorilor precum si patratelor factorilor asupra celor trei raspunsuri
considerate i anume: concentratia de butanol (cg ), raportul dintre concentratia de butanol si
cea de acetona (rgp = cg/cp ) sl respectiv concentratia totald de solventi (ctg = cg + cp +

CE).

Substrat pentru fermentatie. In Figura 2.9, privita pani la faza de fermentatie unde
fermentatia etanolicd se Tnlocuieste cu cea butanolicd, s-a aratat cat de complex este sd ajungi
la zaharuri fermentabile, pornind de la resturi vegetale. Asta face ca pretul butanolului ce ar
veni pe calea biocombustibilului de generatia 3 sa fie incd mare. Substratul de fermentatie in
tehnologia ABE este legat de sistemul bacterian folosit. Exista evaluari, inclusiv economice
[50], care arata ca folosirea tulpinii de Clostridium Beijerinckii, pe zaharuri din hidrolizat din
faina de porumb, dau o productivitate buna in butanol, undeva intre 0.4 - 0.5 g butanol/g
echivalent glucoza, la un pret, estimat la nivelul anului 2000, de 0.3 - 0.35 $/kg butanol brut
(neseparat). Aratam aici ca putem sa integram tehnologia biodiselului cu tehnologia de
fermentatie ABE prin aceea ca glicerina, subprodus de la biodisel, a fost utilizatd cu succes ca
substrat, partial respectiv principal, de fermentatie [51], unde a ajuns sa se obtind o
productivitate de 0.35 - 0.45 g biobutanol/g glicerina.

Toxicitatea butanolului pentru sistemul de microorganisme. Una dintre
problemele deosebit de importante in fermentatia ABE este toxicitatea solventilor asupra
sistemului bacterian. Din cei trei solventi este sigur ca doar butanolul este toxic pentru celule
in timpul fermentatie cu bacterii clostridiene.

La loc de frunte intre solutiile de eliminare a problemei toxicitatii butanolului asupra
sistemului bacterian Clostridium stau procedurile tehnologice care se numesc generic
recuperare in situ, adica procedurile de indepartare, intr-un fel sau altul, a butanolului din
mediul de fermentatie [58,59].

Consideratii privind utilizarea ingineriei genetice in sinteza ABE. Tn 2001 a fost
publicata secventa completd a genomului de Clostridium Acetobutylicum [60]. Fara a intra in
detalii este de aratat ca obiectivele ingineriei genetice si respectiv a celei metabolice sunt



acelea de a obtine sisteme bacteriene clostridiene care sd duca la o productivitate mai mare in
butanol, la o toleranta foarte buna la butanol (sa nu fie afectata cresterea bacteriana pana la 40
g/L butanol in mediul de culturd), la posibilitatea de folosire a acestora pentru o baza de
substrat cat mai mare. Este evident cd ingineria genetica trebuie sd actioneze asupra
sistemului de gene si a combinarii lor atat pentru cele ce participa in faza acidogena a
fermentatie cat si pentru cele specifice starii ARN-ului in faza solventogena. In sensul
utilizarii de sistemul bacterian a unui substrat dur cum este celuloza se aratd cum in
Clostridium Acetobutylicum s-a adus gena responsabila de consumul de celuloza, Clostridium
Cellulovorans, respectiv gena care codifica ansamblul de proteine din Clostridium
Celluloliticum si Clostridium Thermocellum. S-a reusit astfel sa se consume celuloza
nehidrolizata in sinteza ABE, chiar daca randamentul a fost scazut [61].

Recuperarea solventilor si procese in situ. Costul ridicat de recuperare a produsului
(produsilor) este o altd problemad de mare importanta in majoritatea fabricatiilor bazate pe
biotehnologii, inclusiv prin fermentatie. In cazul de fata solventii, acetona, butanol si etanol,
evident, pot fi separati prin distilare traditionald. Acest procedeu suferd prin faptul ca are un
cost ridicat, datorat concentratiei scazute de solventi in mediul de procesat. Pentru a rezolva
aceasta problema a pretului distildrii si a raspunde si problemei de toxicitate a butanolului
fata de sistemul bacterian, s-a trecut, nu doar experimental, la ceea ce se numeste separarea
solventilor in situ, pe masura formarii lor. Nivelul concentratiei de butanol din mediul de
fermentatie se controleaza prin Indepartarea solventilor din acesta, astfel ca el sa nu se afle in
domeniul de toxicitate. In acelasi timp acest nivel de concentratie al butanolului Tn mediu
corespunde valorilor mari de productivitate in solventi. Un prim procedeu [62 - 65] este cel al
antrenarii cu gaz a solventilor (Figura 2.15).

Condensator ;
Faza usoara
(ABE cu urme de apa si sare)

Faza grea '
(Apa cu sare si urme ABE)

Soltie ABE omogena

(TH "T0D) ze8 2memomay

Rezervor solutie  Bioreactor

Termostat apa de racire Decantor termostatat R azervor solutie salina
amidon zaharificat

Figura 2.15 Cuplarea fermentatiei ABE cu antrenarea cu gaz a solventilor si salifierea de separare

Un alt proces foarte studiat si aplicat la toate nivelele de scale-up de proces il
constituie cuplarea fermentatici ABE cu pervaporatia [66-68]. Pentru ca membranele de
pervaporatie sunt sensibile la colmatarea cu mediu celular intre bioreactorul de fermentatie si
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modulul de pervaporatie s-a introdus in acest procedeu un modul de ultrafiltrare (Figura 2.16)
care protejeaza modulul de pervaporatie de colmatare si in plus pe calea de recirculare celule

se poate interveni astfel ca nivelul de concentratie celulard in bioreactor sa fie unul dorit.
Recirculare retentat

Recirculare celule

Pompa vid

o p

Bioreactor

Modul ultrafiltrare
Modul pervaporatie

Y

VA

(2O

A
Pompa recirculare

Treapta racire-condensare

Figura 2.16 Cuplarea fermentatie ABE cu ultrafiltrarea si pervaporatia cu membrana selectiva de
separare a solventilor

Extractia lichid-lichid este o alta tehnica eficientd pentru indepartarea solventilor

acetond, butanol si etanol din mediul de fermentare. Schematic procedeul este prezentat in
Figura 2.17.

Recirculare mediu cu celule

Decantor —J

Separator

Coloana de extractie

L+

m Recirculare solvent

Bioreactor

Pompa recirculare

Figura 2.17 Cuplarea fermentatiei ABE cu extractia lichid-lichid

Extractia lichid-lichid are probleme critice, cum ar fi toxicitatea solventului de
extractie pentru celula bacteriana si de asemenea emulsionarea solventului in mediul de
fermentatie respectiv invers a mediului de fermentatie in solventul de extractie. Exista solutii
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pentru aceste probleme. O solutie ar fi intercalarea intre bioreactor si extractor (Figura 2.17) a
unui modul de ultrafiltrare astfel ca la extractie sa se lucreze cu mediu fara prezenta de celule
bacteriene. Aceeasi problema poate fi rezolvata prin utilizarea unui extractor cu membrana in
care mediul de fermentatie este separat de solventul de extractie printr-o membrana
permeabila.

In Tabelul 2.5 se aduc o serie de date privind eficienta utilizarii celor trei tehnici de
separare in situ a solventilor de fermentatie ABE.

Tabel 2.5 Date privind compararea performantei proceselor integrate de fermentatie cu
recuperare ABE

N.c Tipul de bioreactor Conc. substrat | Conc. ABE | Productivitate | Randament | Sursa
g/L g/L gABE/ (Lh) gABE/ Osubstr.
1 Batch 60-70 20-24 0.32-0.35 0.4-0.42 | 70,73,74
2 Fed batch 70-80 25-28 0.35-0.4 0.41-0.43 75
3 Batch cu stripare gaz 100-110 25-35 0.51-0.55 0.43-0.47 7476
4 Fed batch cu stripare 140 -150 35-45 0.9-1.05 0.45-0.48 76,77
gaz
5 Batch cu pervaporatie 70 -75 30-35 0.5-0.53 0.42-0.44 78,79
6 Fed batch cu 120-130 35-38 0.89-0.95 0.45-0.48 80
pervaporatie

7 Batch cu extractie 100 -110 30-35 0.53-0.55 0.46-0.48 70,81
8 Fed batch cu extractie 100-120 36-39 0.75-0.85 0.45-0.48 81,82

2.6.2 Aspecte generale privind producerea bioetanolului (etanol de fermentatie)

Etanolul este, de asemenea, o alternativa mai sigura la metil-tert-butil-eter (MTBE),
cel mai frecvent aditiv folosit la benzina pentru a asigura o combustie mai curata.

Cu toate acestea, costul etanolului ca sursd de energie pentru motoare este relativ
mare, In comparatie cu combustibilii fosili. O crestere puternicd a productiei de etanol
folosind tehnologia actuala bazatd pe amidon (fdina) de porumb (sau alte cereale) s-ar putea
sa nu fie practicd pentru tarile mici, deoarece productia de porumb pentru etanol concureaza
pe piata terenurilor agricole, unde sunt limitdri impuse de productia de alimente si furaje.
Fortarea acestei piete ar duce la cresterea preturilor la mancare si, prin urmare, punerea unor
tari, in special din lumea a treia intr-o pozitie extrema.

Solutia este de a dezvolta tehnologia bioetanolului de generatia 3, cea bazatd pe
biomasa (paie, tulpini, frunzar, iarba, rumegus, aschii de lemn, deseuri forestiere, culturi
specializate, etc) astfel ca pretul de fabricatie sa fie competitiv cu cel al combustibililor fosili.

Bioetanol din fiina de porumb. Ca descriere, din punct de vedere al reactiilor
biochimice, aratam ca avem aici, in ceea ce se numeste faza de zaharificare, respectiv faza de
fermentatie, o serie de reactii enzimatice ce transforma amiloza si amilopectina, din fdina de
porumb, in maltozd si apoi in glucozd, urmata de procesele biochimice caracteristice
fermentatiei alcoolice. Figura 2.18 prezinta schematic aceste reactii, numerotate de (2.17) la
(2.21).
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Figura 2.18 Reactii biochimice la obtinerea biobutanolului din amidon

Partea de zaharificare a amidonului se realizeaza, dupa cum s-a mentionat mai sus, cu
ajutorul enzimelor. Una din sursele de enzime este maltul.

Datorita specificitatii, asa cum s-a aratat prin reactiile (2.17) + (2.19), unele enzime
vor hidroliza legatura 1-4 dintre moleculele de glucoza din amidon, altele vor produce atacul
la legaturile 1-6 din aceeasi structura (Figura 2.19).

CH,0H CH,O0H

Figura 2.19 Fragment dintr-o macromolecula de amilopectina cu evidentierea legaturilor
hidrolizabile (1-4), (1-6)

Intre enzimele ce ataci legaturile 1-4, 1-6 din structura caracteristici a amidonului se
mentioneazad amilaza o si amilaza f.

Figura 2.20 prezinta schema operatiilor principale pentru cazul in care enzimele de
zaharificare (a-amilaza si B-amilaza) sunt aduse numai din malf.
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Figura 2.20 Schema operatiilor principale la obtinerea bioetanolului din faina de porumb

Cele doua procese din schema operatiilor principale pot fi caracterizate prin
exprimarea generalizata data de relatiile (2.22) si (2.23). Pe aceasta baza se poate dezvolta o
procedura simpla de estimare a consumurilor specifice.

zaharificare
[C12H22011]n + nH,0 ————— 2nCgH4,04 (2.22)
fermentatie
C6H1206 _— 2C2H50H + ZCOZ (223)

Din reactia (2.23), dupa mici calcule, se constatd ca 1 kg de alcool etilic rezulta din
1,956 kg de glucoza, 1n acelasi timp din reactia (2.23) se deduce ca 1 kg de glucoza (in fapt 1
kg specii fermentabile) provine din 0,94 kg de amidon. Din cele doua observatii se ajunge la
concluzia ca 1 kg alcool etilic ar trebui sd rezulte din 1,837 kg amidon adica consumul
specific teoretic de amidon este 1,837 Kgamidon/KQetanol. Consumul specific real de amidon si
deci consumul specific de faina de porumb este mult mai mare. Tabelul 2.8 prezinta calculul
acestui consum considerdnd ca reactia de fermentatie se desfasoard cu randamente de
transformare de 0.7, 0.8 si 0.9, iar reactia de zaharificare are randamente de 0.5, 0.7 si 0.9.
Pentru faina de porumb s-a considerat compozitia: 80% amidon, 8% proteine, 8% apa si 4%
altele.
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Tabel 2.8 Determinarea consumului specific de fiina de porumb

Nferm 0,7 0,8 0,9
Naah 0,5 0,7 0,9 0,5 0,7 0,9 0,5 0,7 0,9
Cs amid 525 | 3,75 | 2,92 | 459 3,28 255 | 408 | 291 | 2,26
kg amd/kg alc
Cs faina = 6,56 | 4,68 | 3,64 | 573 41 3,18 510 | 3,64 | 2,84
kg ainal kg alc

In afard de fdina de porumb ca materii prime directe se mai utilizeaza apa, maltul de
orz si drojdia de bere, care se dozeaza prin raportare la unitatea de masd de materie prima
principala (faina de porumb).

Procese cinetice importante la obtinerea bioetanolului din faina de porumb. La
obtinerea bioetanolului din faina de porumb sunt 3 mari procese cinetice si anume: i)
gelatinizarea amidonului din particula de faina, ii) zaharificarea amidonului gelatinizat si
respectiv iii) fermentarea zaharificatului. Primul proces este un proces fizico-chimic, celelalte
doua fiind procese biochimice.

2.6.3 Biogazul combustibil de fermentatie

Digestia anaerobd a materiei organice este un proces bine raspandit in natura.

Biogazul este un amestec de metan si dioxid de carbon, cu unele contamindri de
hidrogen sulfurat, mercaptani, etan, etc. Continutul de metan variaza de la 55 la 90% volum,
in functie de natura si continutul substratului, de metoda de digestie si multi alti factori.

Digestia anaeroba este, de asemenea, o tehnologie convenabild pentru utilizarea activa
a namolurilor din statiile de depoluare si tratarea deseurilor in industria alimentard, de
celuloza si hartie, precum si in tratarea deseurilor menajere. Digestia anaerobd cu productia
de biogaz este un proces catalizat de enzime produse de diferite microorganisme bacteriene
ce hidrolizeazd macromolecule organice (carbohidrati si proteine) la oligozaharide si peptide
si de aici prin fazele acidogeneza, acetogeneza si metanogeneza la produsii finali principali,
metan si dioxid de carbon [104].

Consideratii privind procesele elementare la obtinerea biogazului. Ca si in cazul
celor doua fermentatii si in special ca si in cazul obtinerii solventilor ABE avem un proces cu
mai multe faze, dupa cum s-a precizat mai sus.

In Figura 2.22 aritim ci putem considera doua faze mari si anume hidroliza, cand se
obtin molecule mici prin ruperea hidroliticd a celor mari, si respectiv fermentatie, cand
moleculele mici intra intr-un proces biochimic complex distribuindu-se in proportie de 76%
spre calea de biosinteza acizi organici superiori (secventa fiind numita acidogeneza), 20% pe
calea acid acetic (secventd numitd acetogeneza) si 4% pe calea hidrogen si formiati (secventa
este numita dehidrogenare).
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Figura 2.22 Distributia procentuala a circulatiei hidrolizatelor speciilor organice la obtinerea
biogazului

Intre starile acid acetic-acizi organici superiori-hidrogen si formiati sunt treceri la
echilibru cu proportiile scrise pe Figura 2.22. Metanul generat in ultima faza, numita
metanogeneza, vine doar din starea de acid acetic (acetat) si cea de hidrogen si formiati.

Pentru a transpune in reactii chimice procesele biochimice mai sus mentionate, in cele
date mai jos se considera ca materialul organic complex, de la care se pleaca este celuloza. Se
pot scrie astfel reactiile sau seturile de reactii de mai jos:

Hidroliza: (C¢H4005), + nH,0 — nCgH;,04 (2.35)
e,m
Fermentatie alcoolica:CgH;,04 2 CH;CH,O0H + CO, (2.36)
Conversie propionica: C4H;,04 + 2H, <= 2CH3;CH,COOH + 2H,0 (2.37)
e,m
Reactii de acetogeneza:
2CH3CH,CO0™ + 3H,0 <> CH;CO0~ + H* + HCO;~ + 3H, (2.38)
CeHy,0¢ + 2H,0 — 2CH5COOH + 20, + 4H, (2.39)
e,m
2CH;CH,0H + 0, — 2CH3;COOH + H,0 (2.40)
e,m
2HCO;™ + 4H, + H* — CH;COOH + 4H,0 (2.41)
e,m

Reactia de metanogeneza:

CH;COOH — CH, + CO, (2.42)
b,mt

O alta cale prin care se genercaza metan de catre alte bacterii metanogene decét cele
implicate n reactia (2.42) este cea a formiatului (acidului formic) rezultat din descompunerea
de citre unele enzime a glucozei sau a acidului propionic (Figura 2.22). In acest caz au loc
reactiile (2.43) si (2.44).

HCOOH — H,0 + CO, (2.43)
em
em
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Activitatea biochimica a bacteriilor si implicit productivitatea de biogaz este
confirmata a fi ridicatd in doud domenii de temperaturd si anume la temperatura intre 30°C si
40°C (fermentatia este cunoscutd sub numele de fermentatie metanogend mezofild), respectiv
intre 50°C si 60°C (domeniul fermentarii metanogene termofile). Regimul mezofil intre 32°C
si 35°C este suficient de fiabil pentru o productie stabild si continud de metan. Biogazul
produs in afara acestui interval de temperatura este bogat in dioxid de carbon si nu poate fi
combustibil direct.

Microorganisme (bacterii) in obtinerea biogazului. Diferite tulpini metanogene
sunt responsabile pentru aceste procese paralele si competitive exprimate prin ansamblul
reactiilor (2.35)+(2.44). Aici notatii precum — vor sd arate ca reactia este catalizata de

enzime produse de microorganisme. Echilibrul dintre decarboxilarea acidului acetic si
reducerea dioxidului de carbon este important pentru continutul de metan din biogazul
rezultat. Daca apare numai decarboxilarea acidului acetic atunci ar trebui sa rezulte un biogaz
cu metan si dioxid de carbon cu fractii molare egale, relatia (2.42). Un continut mai ridicat de
metan in biogaz Inseamna ca reducerea dioxidului de carbon, relatia (2.44), este importanta
ca participare la procesul global.
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CAPITOLUL 3

Cuplarea separarii cu membrane cu fermentatia alcoolica

in foarte multe cazuri cuplarea proceselor in sensul introducerii separirii in cAmpul
procesului chimic sau biochimic al unei sinteza date, a dus la rezultate spectaculoase, de mare
interes industrial.

3.2 Membranele de pervaporatie PVA-BC pe suport (Scientific Reports)
Figura 3.2 prezintd etapele de preparare si rezultatele acestui proces, atunci cand stratul
subtire al membranei este aplicat pe suportul extern al tubului ceramic.
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Figura 3.2 Etapele de preparare a membranei dure PVA-BC pe suport ceramic:
Solutie PVA (a), BC méacinat umed (b), amestec PVA-BC cu glutaraldehida (c), membrana dura (d)

3.2.1.3 Teste de pervaporare

Experimentele de pervaporare, folosind aceastd membrana reticulata, au fost efectuate
intr-un echipament de laborator, mai exact membrana sub forma de tub a fost introdusa intr-
un bioreactor de sticld inchis, care poate fi plasat sub vid. O imagine a acestui echipament
(unitate de pervaporare) este atasatd la schema sa din Figura 3.3, unde este prezentat
echipamentul complet de laborator.

= U
[N

N
|

Figura 3.3 Echipamente de laborator pentru studii de permeatie cu membrane dure pe suprafata
exterioard a unui tub ceramic (1-unitate de pervaporare, 2 - racitor electric (5-6°C), 3- Vas Dewar cu
gheata zdrobita, 4- condensator de abur cu tub central, 5-pompa de vid, 6- bureta de precizie pentru
masurarea debitului permeatului, 7- manometru cu mercur, a- tub de sticla, b-membrana PVA-BC, c-
suport ceramic, d - tub pentru incalzirea lichidului procesat, e -amestec etanol-apa procesat)

Desfasurarea testului de pervaporare. Experimentele PVA au fost efectuate la temperaturi
diferite 30°C, 40°C, 50°C si, respectiv, 60°C. Pentru a realiza acest lucru, apa calda din baia
termostatului trece prin sistemul PVA, termostatul contine un termometru pentru a seta
temperatura necesard. Presiunea de 14, 24 si 28 cm Hg a fost utilizata in interiorul camerei de
pervaporare, prin controlul pompei de vid.
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Tabel 3.1 Date care arata unele rezultate ale experimentelor de laborator. Date experimentale

Conditii Timpul de pervaporare pentru
N | Cewn% | Nor toc | P mmHg 0 executare s
V mL
1 2 3 4 Npp
Prima membrana ( 12 PVA:6 brut BC, r =2)

5 48 1.3580 60 140 2 58 | 50 | 46 | 56 | 1.3597
7 48 1.3580 40 280 2 66 | 63 | 66 | 72 1.358
8 24 1.3445 60 280 2 61 | 48 | 45 | 45 1.356
9 24 1.3445 60 140 2 45 | 35 17 10 1.351

A doua membrana (12PVA:12 brut BC, r = 1)
13 24 1.3445 60 240 2 28 | 42 | 43 | 42 1.333
14 24 1.3445 40 240 2 39 | 39 | 39 | 40 1.337
15 48 1.3580 60 140 2 38 | 28 | 25 | 25 | 1.3425
21 72 1.3615 40 240 2 90 | 90 | 90 | 88 1.335

A treia membrana (12 PVA:18 Brut BC, r = 0,66)

23 72 1.3615 60 240 2 99 [ 80 | 70 | 71 1.336
26 72 1.3615 40 240 2 97 | 97 | 98 | 97 1.336
29 48 1.3580 60 140 2 61 | 54 | 51 | 50 1.335
33 24 1.3445 40 240 2 49 | 50 | 55 | 56 1.333

3.2.1.5 Rezultate si discutii

Pentru a analiza structura membranei, ncepem prin observarea spectrelor FTIR
aplicate pentru prima (PVA/BC =2), a doua (PVA/BC =1) si a treia (PVA/BC =0.66)
membrana utilizate in experimentele de pervaporatie.

Datorita faptului c@ spectrele FTIR analizeaza numai vibratia grupurilor moleculare,
nu se preconizeaza multe diferente intre spectrele celor trei membrane, care difera doar in
continutul de BC, dupa cum se observa in Figura 3.5. Pentru o mai buna analiza a acestei
afirmatii, sunt furnizate spectrele FTIR pentru BC (Figura 3.6) si filmul PVA, impreund cu
pelicula PVA reticulata (Figura 3.7). De asemenea, este de asteptat sda existe diferente
importante intre spectrele membranelor noastre si intre caracterizarile membranei reticulate
PVA (Figura 3.7) si BC (Figura 3.6). Astfel se subliniaza ca componenta principald a
membranei este PVA.
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Figura 3.5 Spectrele FTIR de transmisie pentru prima (cea de sus), a doua (cea din mijloc) si a treia
(cea de jos) membrand compozitd dupa preparare si uscare la 90°C
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Figura 3.6 Spectrele de transmitere FTIR ale
BC pentru sinteza membranelor compozite

Wavemmber (cm™)

Figura 3.7 Spectrele de transmitere FTIR
pentru PVA (cea de sus) si PVA reticulat cu

glutaraldehida (cea de jos)

Identificim ci 7 peak-uri comune pentru BC si PVA reticulat (3267 cm™, 2912 cm?,
1629 cm™, 1419 cm®, 1327 cm™, 1141 cm™ si 1087 cm™) se gdsesc, mai mult sau mai putin
usor deplasate, datoritd rigidizarii structurii, in spectrele FTIR a celor trei membrane ale
noastre.

Atunci cand numaram, constatam ca in spectrele membranelor noastre avem 7 peak-
uri pentru membrana cu raportul PVA/BC 2, 9 peak-uri pentru membrana n care acest raport
este 1, respectiv 11 peak-uri pentru membrana in care acest raport este de 0,66. Dacad ne
uitdm comparativ la spectrele FTIR a acestor trei membrane, identificam ca, pe masura ce
concentratia de BC in membrane creste, apar noi peak-uri (1577 cm™ si 729 cm™ pentru a
doua membrani in comparatie cu prima; 918 cm™, 599 cm? si 580 cm™ pentru a treia
membrand comparativ cu a doua). Observam in membranele noastre, deplasarea usoard a

21



peak-urilor caracteristice pentru PVA reticulat si BC, impreuna cu aparitia unor noi peak-uri,
specifice acestor membrane, cateva dintre ele fiind conectate la cresterea concentratiei de BC
in membrana. Se poate concluziona ca cele trei membrane au structuri similare, care diferd in
functie de continutul lor de BC. Prin urmare, este de asteptat ca In pervaporarea unor solutii
organice care contin apa, cum ar fi amestecul etanol-apa, cele trei membrane sa se comporte
diferit. Trebuie addugat cd conservarea, in structurile acestor membrane, a legaturilor
caracteristice PVA si BC, ne permite sa consideram cad acestea pdstreaza capacitatea de
transport facilitat a apei, existentd in PVA si BC.

Pentru procesul de sintezd a membranelor, in Figura 3.8, cu ajutorul imaginilor optice,
se aratd distributia macroscopicd a fibrilelor BC dezintegrate in solutii PVA. Se observa
distributia BC ca micro aglomeratii, avand o concentratie consistentd cu cea a continutului
initial de BC.

1) @ ()
Figura 3.8 Imagini la microscop optic (X10) ale primului (1), al doilea (2) si al treilea (3) amestec
PVA-BC 1nainte de Inceperea reticuldrii membranei

Imaginile SEM, prezentate in Figura 3.9, la o rezolutie de 20 pm, prezintd o
membrana compozita in care filmul compact de PVA este striat, aproape ordonat, de fibrele
BC care au mai putin de 2 um. Se poate observa ca densitatea fibrilelor din filme este direct
proportionald cu continutul de BC utilizat in pregatirea lor.

(@) (b) (©)

Figura 3.9 Imagini SEM ale filmului dur a primei (a), a doua (b) si a treia (c) membrana
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Tabel 3.2 Date experimentale procesate pentru dependenta fluxului total al permeatului (Na) si
a selectivititii membranei pentru apa versus parametri de proces (cazul celei de-a doua
membrane)

o Cerf Temperatura si presiune Na Cetp .
%) |%  [tec) |x |pkPa |x (kg/m?h) | (%) e
1 24 -1 40 -1 18.666 -1 0.182 3.18 8.6
2 24 -1 60 1 18.666 -1 0.203 2.92 9.5
3 24 -1 40 -1 31.998 1 0.195 5.24 4.7
4 24 -1 60 1 31.998 1 0.218 492 5.1
5 72 1 40 -1 18.666 -1 0.089 20.63 8.9
6 72 1 60 1 18.666 -1 0.097 24.71 6.8
7 712 1 40 -1 31.998 1 0.092 13.95 14.8
8 72 1 60 1 31.998 1 0.112 11.50 18.8
9 48 0 50 0 20.333 0 0.151 8.30 9.2
10 48 0 50 0 20.333 0 0.148 8.05 9.6
11 48 0 50 0 20.333 0 0.147 7.81 9.9

Pentru valorificarea datelor experimentale Tabelul 3.2 se refera numai la al doilea tip
de membrand) este necesar sa obtinem, pentru fiecare membrana, relatii care sd exprime
dependenta dintre valorile factorilor de proces si debitul permeatului si coeficientul de
separare a apei. Pentru a obtine aceste relatii datele experimentale pentru fiecare membrand
au fost organizate Tn conformitate cu un plan experimental 2" (n =3 in acest caz: temperatura
de permeatie (t), presiunea in camera de pervaporare (p) si, respectiv, concentratia de etanol
in amestecul prelucrat (Ceton )).

025 § 25 4

0.2 | 20 1
Na Ouww/Et

15 4

ITTIILL

0 ¥ T T T T T T o

1 2 3 a 5 6 7 8 i
Experimental case Experimental case

015 1
ke/(wh)
01 ¢

=

005 7

Figura 3.10 Starea fluxului de permeatie si factorul de separare a apei pentru membranele PVA-BC
(albastru: membrana 1 PVA/BC = 2, rogu: membrana 2 PVA/BC = 1, verde: membrana 3 PVA/BC =
0.66; caz experimental 1, 2, 3,4, 5, 6, 7, 8 ca si in Tabelul 3.2)

In scopul valorificarii datelor experimentale, s-a utilizat urmatoarea procedura in doua
etape: In primul rand, se utilizeazi analiza de regresie cu un plan experimental 2% pentru [83]
a obtine valorile coeficientilor din dependentele Na =f (X1,x2,X3) si awet = g (X1,x2,X3), acesti
coeficienti sunt prezentati in ecuatiile (3.3) si (3.4). Valorile pentru temperatura
adimensionala (x1), presiunea de permeatie adimensionala (x2) si concentratia de etanol
adimensionala din amestec (X3) sunt indicate in ecuatiile (3.5)+(3.7).
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In al doilea rand, se utilizeaza valorile obtinute ale coeficientilor mentionati mai sus
pentru a stabili dependenta acestora de continutul de BC din membrana.

Na(x1,X2,X3) = Bo + P1X1 + B2Xz + B3xz + P12X1Xz + B13X1X3 + B23XaXs + Br23X1XpX3

Oy /et (X1, X2, X3) = @p + a1 Xg + X, + A3X3 + QX X, + Q13X X3 + 0p3XpX3 +

0123X1X7X3
X, = —¢ t.=50°C,At= 10°C
At
Xy = p;;)C ,Pc = 25.3 kPa,Ap = 6.7 kPa
X CEtoh —CEtoh ¢
3 ACgton

= CEtohTCEtohe o =48 % w,ACgop = 24 % W

(3.3)

(3.4)
(3.5)

(3.6)
(3.7)

Rezultatele membranelor testate contin expresii analitice pentru Na =f (X1,X2,X3) i ow/et =
g (X1,X2,X3). Analiza relatiilor obtinute (trei pentru Na =f (X1,X2,X3) si trei pentru awet = ¢
(X1,X2,X3)) ne conduc la niste observatii interesante.

Tabel 3.3 Datele si rezultatele analizei de regresie cu plan experimental 23 pentru
pervaporarea etanol-api cu prima membrana PVA-BC (PVA/BC=2)

1 Matrice de date 11110198 83 1000 0151 1000 109
. . 21 -1 -10215 91
experimentale (Date) si 3 1 1 10001 79 | Reprol=|2 000 0.153J Repro2 =2 0 0 0 104
matrice de aa |41 1 L0225 97 3000 0158 3000 99
- 1511 1 o087 86
reproductibilitate _ 6 1 1 1 0006 68
pentru Na (Reprol)si 711 1 0091 141
Olw/Et (Reproz) 8 1 1 1 0102 179
2 | Coeficientii Bo=0.151, B1=10.00825, Bs = - 0.057
semnificanti in Na si Na(X1,X2,X3) = 0.151 + 0.00825x; — 0.057x3
expresia finald a Na
3 | Coeficientii oo=10.3, az=2.1, az=1.55, 012= 0.825, 023= 2.05
semniﬁcan‘gi N olw/et §i OLW/Et(Xl,Xz,Xs) =10.3 + 2.1x, + 1.55x3 + 0.825x1X2 + 2.05X2X3
expresia finala a owet
4 | Reprezentari de paritate 0 ' ' ' 0 ' '
pentru Na si owet o ] 8
“Ac 15+ & —
LY SwEte
0.15- 1 asa
Nae “wEtex
Toolr A o “ i
Y
D'DB.Dj Dl.l D.Ilﬁ [.‘:1 025 Sj iD ij 20
Naex OwEtex
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Tabel 3.4 Datele si rezultatele analizei de regresie cu plan experimental 2° pentru pervaporarea
etanol-apa cu a doua membrania PVA-BC (PVA/BC=1)

Matrice de date
experimentale (date) si
matrice de
reproductibilitate pentru
Na (Reprol) si owet
(Repro2)

Data =

1
2
3
4
5
6
7
8

1

1
1
1
1

1

0.182
0.203
0.195
0.218
0.089
0.097
0.092

8.6
95
45
51
8.9
6.8
148
0.112 1842

300 0 0147

300099

1000 0151 1000 92
Reprol =|{2 0 0 0 0.148 | Repro2:=|2 0 0 0 96

Coeficienti semnificanti in
Na si expresia finald a Na

Bo = 0.149, By = 0.009, Bz = 0.0057, B3 = - 0.051
NA(X1,X2,X3) = 0.149 + 0.009x; +0.0057x2 — 0.051x3

Coeficienti semnificanti in
awetr S1 expresia finald a

00=9.578, 02=1.127, 03=2.652, a12=0.678, 023 = 3.25, 0123=0.75
aw/Et(X1,X2,X3) = 9.58 +1.12X> +2.65x3 + 0.68xX1X2 + 3.25X2X3+0.75X1X2X3

Olw/Et
Reprezentari de paritate 033 , : : 20 . . .
pentru Na si owet
_02f - 13k -
Nag CwEte
oLy PN
0I5k - 1oF -
Aex OwEtex
0.1F - sk -
&
c 1 1 1 D | 1 1
003 03 01 015 02 02 0 5 10 15 20
N OwEtex

Tabel 3.5 Datele si rezultatele analizei de regresie cu plan experimental 23 pentru pervaporarea
etanol-apa cu a treia membrania PVA-BC

1 | Matrice de date 1-1-1-1013%9 75
. 1 d t . 21 -1 -10175 89 1000 0124 1000 119

eXPe_rlmenta e( a e) $1 3-11 -10148 95 Reprol :=|2 0 0 0 0127 | Repro2:=12 0 0 0 125
matrice de Data = | 4 1 1 L0184 106 3000 0131 3000 129
reproductibilitate pentru |5 111 0085 112
N (Reprol) s e
(Reproz) 8 1 1 1 0102 229

2 | Coeficienti semnificanti | o= 0.127, B1=0.012, B3 =-0.034, f13 = - 0.0062
in Na si expresia finald Na(X1,X2,X3) = 0.127 + 0.012x1 -0.034x3 — 0.0062Xx1X3
a Na

3 | Coeficienti semnificanti | ap=12.4, oa1=1.225, 02=2.475 03=3.275, 023 = 1.55
In ower i expresia finald | gyye(X1,X2,X3) = 12.4 +1.225x1+ 2.475%2 + 3.275xX3 + 1.55X2X3
a Ow/Et
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Reprezentari de paritate

pentru Na si owet

02
0.18F

Ny, 0161

S84 g4

Naex
012

01

=3

0.08 o5

0.1

012 014 016 018

- Aex
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Tabel 3.6 Unificarea expresiilor Na(X1,X2,X3) pentru membrane luind in considerare continutul
de BC in membrana

N.C | Parametru Prima A doua A treia Relatie de unificare
membrand | membrand | membrana
1 Continutul de 2.4 4.8 6.2 -
BCin

membrana

uscata %w
2 Continutul de -1 0 1 -

BC
adimensional X4

3 Coeficient o 0.151 0.149 0.127 Bo = 0.149 — 0.012x, — 0.034x3
4 Coeficient 1 0.00825 0.009 0.012 B = 0.009 + 0.056x, + 0.055x2
5 Coeficient 3, 0 0.00575 0 B, =0
6 Coeficient Bs -0.057 -0.051 -0.034 [ B; = —0.051 + 0.268x, — 0.251x?
7 Coeficient P13 0 0 0.00625 [ B13 = 0.00625x,

Tabel 3.7 Unificarea expresiilor awet(X1,X2,X3) pentru membrane luind in considerare continutul
de BC in membrana

NC | Parametru Prima A doua A treia Relatie de unificare
membrand | membrana | membrana

1 | Continutul de BC 2.4 4.8 6.2 -

in membrana

uscata %ow
2 | Continutul de BC -1 0 1 -

adimensional X4
3 | Coeficient Bo 10.3 9.58 12.4 Bo = 9.58 + 1.05x, + 1.77x5
4 | Coeficient B1 0 0 1.225 B, = 0.613x, + 0.613x3
5 [ Coeficient B2 2.1 1.27 2.475 B, = 1.127 + 0.188x, + 1.161x5
6 [ Coeficient B3 1.55 2.65 3.275 B; = 2.65 + 0.862x, — 0.238x2
7 | Coeficient 12 0.825 0.68 0.05 Bi = 0.68 — 0.388x, — 0.243x?
8 [ Coeficient P23 2.05 3.25 1.55 B,3 = 0.68 — 0.388x, — 0.243x3
9 [ Coeficient P23 0 0.75 0 Biz3 = 0.75 — 0.75x3
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In Tabelele 3.6 si 3.7 pot fi vazute expresiile de unificare pentru fluxul permeatului si
pentru selectivitatea membranei pentru apa. In tabelele mentionate mai sus folosim, pentru
continutul de BC din membrana, forma adimensionala a ecuatiei (3.8), deoarece primii trei
factori de proces sunt luati in considerare ca fiind adimensionali.

X, = % ,Cpcc = 4.8 %W, Acgc = 2.4 %w (3.8)
BC

Cu datele din Tabelele 3.6 si 3.7 putem scrie expresiile unice pentru fluxul
permeatului si factorul de separare al apei, care caracterizeazd pervaporarea sistemului

etanol-apa prin membranele noastre PVA-BC. Aceasta este exprimatd in ecuatiile (3.9) si
(3.10).

Na (X1, %X, X3,%4) = (0.149 — 0.012x, — 0.034x2) + (0.009 + 0.056x, + 0.055x%)x; +
(—0.051 + 0.268x, — 0.251x3)x3 + 0.00625%,X;X3 (3.9)

ow (X1, X5, X3,X4) = (9.58 + 1.05%, + 1.77x3) + (0.613x, + 0.613x3)x; + (1.127 +
Et

0.188x, + 1.161x2)x, + (2.65 + 0.862x, — 0.238x2)x; + (0.68 — 0.388x, —
0.243x5)x1X, + (3.25 — 0.25x4 — 1.45%%)x,X5 + (0.75 — 0.75x5)X1X,X3 (3.10)

Lungimea si complexitatea relatiilor finale este normala, deoarece este cunoscut faptul
ca in procesele multi-factor, avem expresii ample pentru dependenta dintre variabilele de
raspuns si starea factorilor. Este important de remarcat faptul cd aceste doua relatii permit
proiectarea si simularea unor unitati de pervaporare, echipate cu aceste tipuri de membrane.

3.3 Modelarea fermentatiei glucozei la etanol cuplata cu pervaporatia

Pervaporatia este una dintre cele mai promititoare abordari pentru recuperarea
alcoolilor sau a altor solventi (biosinteza ABE [8,17]) din mediile lichide de culturd de
fermentatie. Este simpla, netoxicd in ceea ce priveste sistemul bacterian care controleaza

procesul de fermentatie, si consuma mai putind energie decat separarea clasica prin distilare
[18].

3.4.1.2 Modelarea reactorului de fermentare a etanolului

Tn ceea ce priveste exploatarea unui bioreactor de fermentatie a etanolului cuplat cu
pervaporatia, prezenta lucrare propune urmatoarea procedura:

1) pornirea reactorului si setarea in mod de operare discontinuu;

2) dupa o perioada de timp acceptabild, comutati reactorul la mod de operare semi-
discontinuu prin introducerea de substrat concentrat;

3) pornirea dispozitivului de pervaporare pentru a controla inhibarea activitatii celulei
bacteriene;

4) oprirea alimentarii si revenirea la modul de operare discontinuu cu pervaporare;

5) eliminarea produsului conform duratei procesului sau conversiei substratului.
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3.4.1.3 Cinetica fermentatiei

Ecuatia Monod, relatia (3.13), este de obicei utilizatd pentru a corela rata de crestere

celulard (VRY ) cu concentratia substratului limitativ (cs) Tn procesele de fermentare.

VRX = MHmax ﬁ Cx (3.13)

In consecinti, modelul Monod a fost finalizat [44, 45] pentru a lua in considerare
influenta tuturor factorilor inhibatori asupra vitezei de crestere celulara Saccharomyces
Cerevisiae. Aceasta este exprimata in ecuatia (3.14). Aici pmax este rata maxima de crestere
specificd (h™), Ks constanta de saturatie a substratului (kg/m®), Ki parametrul de inhibare a
substratului (m3/kg), Cxmax concentratia celulari cind cresterea s-a oprit (kg/m®), Cemax
concentratia de etanol cand cresterea celulari s-a oprit (kg/m®), K¢ constanta ratei de moarte
celulari (h™!) si m si n sunt parametri empirici.

Rata de formare a etanolului depinde de rata de crestere celulard. Pentru scrierea
expresiei ratei de formare a etanolului, luati in considerare urmatoarea observatie: Atunci
cand celulele sau unele componente ale celulelor care sunt proportionale cu masa celulara
este produsul, rata de formare a produsului este direct corelata cu rata de crestere.

Avand in vedere aceastd observatie, rata de productie a etanolului este exprimatd dupa
cum se arata in ecuatia (3.15), in care Yex (kg/kg) este randamentul produsului rezultat Tn
functie de cresterea celulard, iar PBe (kg/kg) este un parametru asociat cu Intretinerea
etanolului de catre celule. Rata de consum a substratului, vrs, ecuatia (3.16), depinde de Yx
(kg/kg), de randamentul celular limita si de Bs (kg/kg), care este un parametru de intretinere
similar cu Be.

m n
VRX = umaxﬁcx (eXP(KiCs)) (1 - CX:;X) (1 - CE(I::ax) — Kacx (3.14)
VR = YexVrx + BrCx (3.15)
VRs = VYL;(‘F BSCX (316)
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Tabelul 3.10 Valorile caracteristice ale parametrilor care caracterizeaza fermentarea glucozei
cu un sistem bacterian Saccharomyces Cerevisiae la t € (20°C- 40°C) si Cs € (50 g/L-250 g/L)

t
1 _0.26| L |-0.075
Hmax [20)
) Ks =423 K;=0002 S =0095 fs=019 m—=1 n=15
t
3 Oy =269-120( L
——_
4 c —260—106(ij
t
5 Yo, =106 L |-10.25
o (Zoj
t
6 Y, =0.19-0.08 L
X (20]
t
K, =054-0.12| —
! ; (zoj

3.4.1.4 Schema procesului si modelul bioreactorului

Figura 3.12 prezinta schema procesului cuplat. Dispozitivul de pervaporare este
protejat impotriva colmatarii cu material celular prin montarea unui dispozitiv de ultrafiltrare
intre bioreactor si dispozitivul de pervaporare. Volumul bioreactorului (V), concentratia de
substrat (zahdr) (Cs), concentratia de etanol (Cg), concentratia de celule Sacharomyces
cerevisiae viabile (Cx), concentratia de celule Sacharomyces cerevisiae moarte (Cxd) si
concentratia de dioxid de carbon (Cco2) sunt variabile in functie de timp identificate in Figura
3.12. Dinamica acestor variabile este exprimata prin echilibrul total si de masa a speciilor
aplicate bioreactorului (ecuatiile (3.17)+(3.22)), care reprezinta, de asemenea, nucleul
modelului matematic al procesului cuplat. Alte variabile care apar in Figura 3.12 sunt F
(m3/h) - rata de alimentare in bioreactor, Fy (m%h) - rata produsului din bioreactor care va
deveni alimentare pentru unitatea de ultrafiltrare, Cx, Cxu (kg/m®) — concentratia celulelor
active In mediul de fermentare si a celor care ies din unitatea de ultrafiltrare, Cxd, Cxdu
(kg/m3) — concentratia celulelor moarte in mediul de fermentare si a celor care ies din
unitatea de ultrafiltrare, Cs, Csp, Csr (kg/m®) — concentratia substratului de zahar in mediul de
fermentare, fluxul de produs pentru unitatea de pervaporare si alimentarea bioreactorului, Cg,
Cep (kg/m®) — concentratia de etanol in mediul de fermentare si in fluxul de retentat al unittii
de pervaporare, Nw (kg/m?xh) — flux total de ultrafiltrare, Ny (kg/m?xh) — flux total de
pervaporare, ppu (kg/m?) — densitatea permeatului de ultrafiltrare.

v _ g (th_Ap) (3.17)
dt Ppu
T = VKgex = Fucxa + (Fu = ") cxq (3.18)
pu
% = V(VRX — KdCX) — FuCX + (%tuAu) Cxu (319)
pu
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d(Vcg) NiyAycC NiyA NpA

— = _VVRS + FCSF — wus + ( e p) Csp
dt Ppu Ppu Ppu

d(Vce NeuAycC NiyA NipA
(Veg) — VVRE __ NtuhuCE + ( tufu _ Vtp P) CEp
drt Ppu Ppu Ppu

d(m NiyAycC NiyA NipA M
(mco2) _ Vg — SwfuCe ( tuu _ Nep p) CEp]( coz)

drt Ppu Ppu Ppu Mg
F, csr

NiuAn-NipAp .C5p. CEp

3

A, ﬁp

Fu .cx, €xa. €5, CE

LA

4 b

(3.20)

(3.21)

(3.22)

:\_rp:ip » CEf

Vd .cEa

Figura 3.12 Schema fermentatiei etanolului cuplata cu ultrafiltrare si pervaporatie (1- bioreactor de
fermentatie, 2- pompa de ultrafiltrare, 3- dispozitiv de ultrafiltrare, 4- pompa pentru pervaporare, 5-
dispozitiv de pervaporare, 6 — pompa de vid, 7 — racitor, 8 — rezervor de colectare)

Factorul de separare este o functie a concentratiei de glucoza, a concentratiei de etanol
si a temperaturii. Dacd acest lucru este evaluat, atunci se poate calcula Cgy, ecuatia (3.23),
ceea ce duce si la calculul Cgp, ecuatia (3.24). Ecuatiile (3.25), (3.26) si (3.27) sunt o
consecinta a echilibrului speciilor. Se observa cda Csp, Cxu si Cxud sunt legdtura dintre
modelele individuale ale celor trei unititi utilizate. In plus fati de aceste ecuatii, fluxul total
n timpul ultrafiltrarii si pervaporarii trebuie exprimat.

Mypp
a(CE)CEﬁ
CEf = Cg Mrp
|1+ Catem-05E
__ NtuAuCg— NipApCge
CEp N Nty
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NtuAuCs

Cgp = —————— 3.25
SP T NyAu— NepAp (3.25)
_ Fycx
Cxu =~ (3.26)
u Ppu
_ Fucxd
CxXud = E_ NtuAu (3.27)
u Ppu

3.4.1.5 Fluxul total al dispozitivului de ultrafiltrare

S-au formulat anumite ipoteze cu privire la dispozitivul de ultrafiltrare:

(i) evolutia biosintezei etanolului a fost neglijatd din cauza timpului scurt de
stationare al retentatului de ultrafiltrare;

(i1) permeatul de ultrafiltrare nu contine material celular;

(iii) concentratia speciilor de solut a fost aceeasi in retentatul si permeatul de
ultrafiltrare, adicd Cs si Ce.

Fluxul permeatului ultrafiltrarii, Ny, (kg/(m?xh), este un parametru de functionare
important care caracterizeaza capacitatea de lucru a dispozitivului.

Modelul de rezistentd in serie, care ia In considerare acest efect de murdarire datorita
unui strat de gel de pe suprafata membranei, este exprimat In ecuatia (3.28). Aici 1
(kg/(mxs)) este vascozitatea permeatului, Ro (m™) rezistenta initiali a membranei, rq
(kg/(m?®.s)) rezistenta specifici a stratului de gel, Ap (N/m?) presiunea transmembranara, Cx
(kg/m®) concentratia de biomasi in bioreactor, Cxg (kg/m®) concentratia biomasei in stratul de
gel si T este timpul.

Rg)2+3600
(MRo) cxXg

0.5
New = 3.55( - ) Ap (3.28)
3.4.1.6 Modelul procesului cuplat
Ecuatiile (3.14)+(3.28) reprezinta modelul matematic general al unui proces de
fermentare cuplat cu ultrafiltrarea si pervaporarea externa. De asemenea, trebuie adaugate
doud ecuatii, si anume echilibrul total si echilibrul etanolului pentru rezervorul de colectare a
pervaporatiei. Acestea sunt ecuatiile diferentiale (3.29) si (3.30).

d NipA
% = ﬁ (Cgf — Cra) (3.30)

Inima modelului matematic se bazeaza pe 8 ecuatii diferentiale, (3.17)+(3.22), (3.29)
s1(3.30), care determina dinamica variabilelor V, Cx, Cxd, Cs, Cg, Mcoz, V4, Ceq.
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Tabel 3.11 Conditiile din BF, BFPV si FBFPV

N.C. | Factorii de proces BF BFPV FBFPV
1 Volumul initial al reactorului (m®) 50 50 20

2 Concentratia initiald a zaharului (kg/m®) 150 150 150

3 Concentratia initiald a celulelor active (kg/m?) 15 1.5 1.5

4 Concentratia initiald a celulelor moarte (kg/m®) 0.15 0.15 0.15

5 Volumul initial al rezervorului de pervaporatie (m?) - 0.01 0.01

6 Concentratia initiald de etanol din rezervor (kg/m?) - 0.1 0.1

7 Durata simularii (h) 100 100 100

8 Suprafata dispozitivului de ultrafiltrare (m?) 470/300 | 470/300
9 Suprafata dispozitivului de pervaporare (m?) 340/170 | 340/170
10 Timpul de start al pervaporarii (h) - 10 10

11 | Timpul de pornire al operarii semi-continue (h) - - 5

12 | Timpul de oprire al operarii semi-continue (h) - - 45

13 Debitul alimentdrii in operare semi-continud (m®h) - - 1.2

14 Concentratia de zahar in alimentarea reactorului (kg/m?) | - - 250

15 Debitul de alimentare al ultrafiltratiei (m®/h) - 20 20

16 Diferenta neta a presiunii de ultrafiltrare (bar) - 1 1

17 Presiunea permeatului de pervaporatie (mbar) 70 70

18 Temperatura in bioreactorul de fermentatie (°C) 30 30 30

19 Temperatura in dispozitivul de pervaporatie (°C) 60 60 60

3.4.2 Rezultate si discutii

0 200,

160
]
120
=L
30

A0

Figura 3.13 Dinamica fermentatiei in raport cu volumul activ al bioreactorului (V) si concentratia
de zahar (cS) in mediul lichid de cultura (1- BF , 2 - BFPV (A,= 340 m?, A,= 170 m?, Fy= 20 m%/h),
3-BFPV (A= 470 m?, A= 340 m?, Fy,= 20 m%h), 4 - FBFPV (A,= 340 m?, A,= 170 m?, F,= 20
m3/h), 5 - FBFPV (A,= 470 m?, Ay= 340 m?, F,= 20 m%h)
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Figura 3.17 Dinamica fermentatiei in ceea ce priveste fluxul permeatului pentru dispozitivele de

] 20 40 L 60 h 80

100

o 20

0 g

60 R 80 100

ultrafiltrare (Nw) si respectiv pentru dispozitivele de pervaporare (Nyp) (2 - BFPV (Ay= 340 m?, Ay=
170 m?, Fy= 20 m¥h), 3 - BFPV (A,= 470 m?, A,= 340 m?, F,= 20 m%h), 4 - FBFPV (A.= 340 m?,
Ap=170 m?, Fy=20 m¥h), 5 - FBFPV (A,= 470 m?, Ay,= 340 m?, F,.= 20 m3/h)

Tabel 3.12 Principalele rezultate pentru modurile de fermentare BF, BFPV si FBFPV

Mod de operare BF BFPV BFPV FBFPV FBFPV
Rezultate majore ale procesului 300/170 470/340 300/170 470/340

1 | Volum initial al mediului lichid de 50 50 20 20 20
culturd (m®)

2 | Concentratia initiald de zahar 1in 150 150 150 150 150
reactor (g/L)

3 | Concentratia de zahdr In alimentarea - - - 250 250
reactorului (g/L)

4 | Concentratia finald de etanol in 70.86 9.13 541 14.39 5.69
reactor (g/L)

5 | Concentratia finala de zahdr in 0.623 0.28 0.092 0.12 0.07
reactor (g/L)

6 | Etanol in rezervorul pervaporatiei - 383 231 773.2 423
(g/L)

7 | Masa zaharului procesat (kg) 7.469*10° | 7.488*10° | 7.503*10° | 14.99*10° | 15.01*103

8 | Masa etanolului rezultat (kg) 3.583*10° | 3.514*10% | 3.656*10% | 7.07*10° | 7.08*10°

9 | Masa dioxidului de carbon rezultat | 3.484*10° | 3.467*10° | 3.499*10° | 6.86*10° | 6.89*10°
(kg)

10 | Masa celulelor active la final (kg) 257.9 269.3 274.1 329.7 432.7

11 | Masa celulelor moarte la final (kg) 264.3 272.6 270.6 268.6 289.6

12 | Conversia zaharului in etanol 0.461 0.459 0.465 0.461 0.461

13 | Masa de apa ce trebuie evaporata 9.98 141 3.11 0.276 1.213

pentru a obtine 1 kg de etanol
absolut (kg/kg)

Se demonstreaza in mod clar ca cel mai mare avantaj al fermentatiei cuplate consta in
controlul inhibérii procesului de fermentare si in obtinerea unui produs de pervaporare cu 0
concentratie ridicatd de etanol. Cel mai mare dezavantaj al modurilor de fermentare BFPV si
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FBFPV este reprezentat de valorile ridicate ale suprafetelor pentru unitdtile cuplate de
ultrafiltrare si pervaporare.
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CAPITOLUL 4

Modelarea schemelor de control a fermentatiei ABE pentru controlul
efectelor de inhibitie prin produs

4.4.4 Sinteza ABE n regim semicontinuu cu antrenare cu gaz
Reactoarele de tip fed-batch sunt utilizate pe scara larga in aplicatii industriale
datorita faptului cd ele combina atat avantajele proceselor cu functionare discontinud (in
sarje) cat si a proceselor cu functionare continua.

Modelul fizic utilizat pentru a descrie biosinteza ABE intr-un bioreactor cu agitare si
antrenare solvent cu gaz este reprezentat schematic in Figura 4.2. In lucrarea de fati a fost
selectata o operare secventiald a bioreactorului, adica modul batch in prima secventa, modul
fed-batch in a doua secventa ce incepe la momentul de comutare tsw, fed-batch cu striparea cu
gaz a speciilor 1n a treia secventa ce incepe la timpul de start a striparii tstr, respectiv si numai
dupa caz batch cu stripare cu gaz pana cand operarea sarjei se incheie. Acest mod de operare,
absent 1n mai toate lucrarile privind integrarea fermentatiei ABE cu striparea cu gaz, este nou
in analiza procesului. Ipotezele Iui de sustinere sunt acelea ca: i) nu trebuie sa pornesti
striparea in fazele de inceput ale fermentatiei pentru ca aici suntem in faza de acidogeneza si
striparea nu v-a avea efect; ii) trecerea de la batch la fed-batch a operarii reactorului trebuie
sa se faca atunci cand acesta a inceput sa lucreze cu intensitate; iii) ar fi bine ca modul fed-
batch cu stripare sa treaca in faza finald la batch cu stripare (caz neanalizat in lucrarea de
fatd).
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Figura 4.2 Schema unui proces ABE controlat prin stripare cu gaz (1-bioreactor, 2- racitor
condensator, 3 — incélzitor gaze, 4-pompa recirculare gaze )

Alte ipoteze luate Tn considerare pentru modelarea reactorului fed-batch cu stripare de
gaz sunt urmatoarele:

1. Gazul de stripare paraseste racitorul (2) saturat cu vapori de specii, la o concentratie ce in
faza lichida este ci, i=A, B, E, W.

2. Dioxidul de carbon si hidrogenul se acumuleaza in gazul de stripare la nivelele curente de
concentratie curenta cgcoz si cgH2 (altfel spus volumul de acumulare gaz este suficient de mare
n raport cu volumul de biosinteza).

3. Echilibrul gaz-lichid al speciilor A, B, E si W fatd de mediul de fermentatie este exprimat
prin coeficientul de distributie ki, i=A, B, E, W si prin coeficientul de activitate al acelorasi
specii in mediul lichid (w, i=A, B, E, W, CO., H). Considerarea comportarii ideale a
componentilor mentionati in faza lichidd impune considerarea valorii unitare pentru toti
coeficientii de activitate.

4. Rezistenta la transferul de masa a speciilor A, B, E, CO2 si Hz Tn suspensia de fermentatie
este localizatd in filmul lichid care inconjoara bulele ce se formeaza in fermentatie, in timp ce
pentru apa (W) aceasta este localizata in faza gazoasa.

In aceste conditii debitul masic al componentului i vaporizat in interiorul
bioreactorului, nsi, este exprimat prin ecuatia (4.20) in care ci (g/L sau kg/m®) este
concentratia compusului 1 Tn mediu, iar cgi exprimd concentratia componentei i In gazul de
stripare. Aici coeficientul de transfer de masid volumetricd ki (hr!) se referd la filmul de
lichid, iar pi este coeficientul de activitate al speciei 1 in faza lichida. Concentratia
componentului i in gazul de recirculare este exprimata prin relatia Antoine (4.21).

ng = Vkpai[1ic; — KaiCgi(to)] i=A, B, E, CO2, H2 (4.20)
m; Ai—i .
Cgi = ——amr 10 CGitte i=A, B, E (4.21)
Rszile_;

Dupa cum se stie deja modelul matematic, ce caracterizeaza dinamica componentilor
in bioreactorul cu amestecare perfectd, se bazeaza pe relatia generala (4.22) a bilantului masic
nestationar al speciilor din mediul aflat in fermentatie.
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d(VCi)
dt

= VRI + FCSF — Ng;j i:X,S,A,B,E,AA,BA,COZ,HZ

(4.22)

Tn acord cu cele de mai sus, cu considerarea ipotezelor de simplificare, inclusiv cu

referire la generarea/consumul de specii, modelul matematic caracteristic biosintezei ABE
pentru un bioreactor ce lucreaza cu stripare a compusilor volatili (solventi) contine ecuatiile

(4.23) — (4.39).

pa dt pp dt pg dt pw dt

d
Ti:[lel cs 0.56(y—1)]y

Kj+cp

dCX F

9% = 0.56(y — 1)c, — kyCpcy — =

dt 0 56(}’ )CX 2CBCx VCX

dcg CsCx F

— = —kzcsex — k —=(csp—¢

dt 3+SHX 4CS+kS V( SF S)

dCBA leS CBA F
=k cx —kg———cx —=c

dt 5 kj+cgp X 6 cgatkga X \% BA

F RT¢ >

Bp
An——B
. = Kzescx — 0.8 (dCB + chA) - 5CB —kiga luBCB - %10( B CB+tc)l

i—1M_i

Cs k; CAA F
cx —kg————c =C
cs+ks kj+cp X 9 X \% AA

caatkaa

dca Cg dcaa F F kgama (AA——
— =k, ,—— ¢ —0.5( +=c —=cp — kjpa Cp — —="-+10 Catte
it 10 g X e T yCaa vCa 1Aa| HACA Rszf_l%
i
dc C F kqgm (A _BE_ )
E __ k S dE!E E™
= —— cx —=Cg — kKjga |Ugcg — ———= 10 Cette
it 11 g X~y CE 1EQ |LECE RsziA,_l%
1
ClCCO2 cs F
at 12 Cx =3 Cco, — klcoza(Hcozcco2 - deOZCgCOZ)
dCH2 Cs F
e Kq3 cotks X + K45k — vCH, ~ leza(MHchz - deZCgHZ)
dcgeo, Kico,aV(icoz€co,—Kdco,Cgco,)
dt Vg
dcgy, _ Kip,aV(1u2CH, —Kan, CgHy)
dt Vg
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d;n_TA = kjpaV :HACA - Wi‘(jg—;rﬁ—: 1O<AA_%): (4.36)
dd% = kjgaV :HBCB - J:;—Zf% 10(AB_%): (4.37)
dc% = kjgaV :IJECE - g:;—;%lOGE_ﬁ) (4.38)
e e ) (4:39)

Este interesant de mentionat ca din punct de vedere tehnologic se caracterizeaza
sinteza ABE prin functia ce exprima fixarea carbonului sub forma de solventi. Pentru
operarea fed-batch cu stripare de solvent, descrisd mai sus, aceasta functie va depinde, direct
sau indirect, de debitul de alimentare al reactorului fed-batch, de concentratia in substrat a
alimentarii, de momentul inceperii operari fed-batch si de momentul inceperii functionarii
striparii solventilor. Aceste variabile, listate ca argument in Fopt, NU apar ca variabile directe
in partea dreaptd a expresiei (4.40), ce exprimd continutul de carbon in solventii de
fermentatie ABE.

Fopt(Fr CsF » Tsws Tstr) =

A\
%f‘“’) car +0.527 (cgr -

0.622mp N 0.646mp n 0.527mg 1 0.646 (CB _ VOCBO) 40622 (CAf _
V¢ V¢ V¢

Ve
VoCEo

) Ce — 0.4csp — 0.4806¢y; — 0.44copr — 0.4865¢5;)  (4.40)
f

In expresia (4.40) subscriptul f se refera la starea finald a fermentatiei, iar coeficientii
numerici arata participarea carbonului in moleculele de solvent.

4.4.5 Exemple de simulare a functionirii sintezei ABE, fed-batch cu stripare
Modelului cinetic al procesului care contine, asa cum rezultad din cele de mai sus, 18

ecuatii diferentiale, a utilizat pentru exprimarea dinamicii sale integrarea numerica cu ajutorul
softului MATLAB.

Fermentatia in regim semicontinuu (fed-batch) cu stripare, considerata in
reprezentdrile date mai jos, porneste de la faptul ca la 15, 20 si chiar 25 de ore de proces se
incepe striparea cu gaz. In Tabelul 4.3 se precizeazi unele din conditiile de simulare a
fermentatiei conduse conform descrierii de mai sus. Este de remarcat pastrarea in acest tabel
a unui debit de alimentare strans legat de volumul initial al pornirii fermentarii batch.
Rezultatele unei simuladri de model cu numar mare de variabile de raspuns si numar mare de
variabile manipulabile (variabile de intrare controlabile) sunt destul de complexe.
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Tabel 4.3 Conditii de simulare sintezi ABE la operarea fed-batch cu stripare

Variabile Denumirea variabilei Simbol| Valori setate | UM
Timpul de schimbare al regimului de operare Tsw 10 h

Manipulate |Debitul de alimentare F 0.04V, m3/h

Concentratia de glucoza in debitul de alimentare Csk 100 g/L

Concentratia glucozei Cso 50 g/L

Concentratia biomasei Cxo 0,6 g/L

Concentratia butanolului Cgo 0,5 g/L

Concentratia de acetona CA0 0,81 g/L

Concentratia de etanol Ceo 0,24 g/L

Fixate InitialConcentratia de acid butiric CsAo 4,78 g/L

Concentratia de acid acetic CaAD 3,68 g/L

Concentratia de CO; Cco20 0 g/L

Concentratia de H» ChH20 0 g/L
Concentratia markerului de activitate metabolicd si| Yo 1,2 -

volumul initial al Inceperii fermentatiei Vo 20 m?

[kg]

500 e

Figura 4.5 Dinamica colectarii solventilor
condensati si a apei (ma, Mg, Mg, Mw) pentru
conditiile cso =50 g/L, F =0.04 Vom?¥h,

t =37°C, Vo =20 m3, cse =50 g/L, yo=1,2,
Tsw =10 h, T =20 h

mg Mg Mg mw
w
=t
8
T

5]
=]
=]

i i H i i H i i 1 i i i i
[n] 10 20 30 40 &0 B0 70 80 [n] 10 20 30 40 =0 [=ln} 70 80 a0 1
Timp [hr] Timp [hr]

Figura 4.7 Dinamica masei de acetona si etanol la diferite debite de alimentare a reactorului (verde
0,02 Vo, negru 0,05 Vj si albastru 0.08 Vo mh ) si conditiile de operare cso =50 g/L, t =37°C,
Vo =20 m3, cse =50 g/L, yo=1.2, Tow =10 h, Tstr =20 h
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Figura 4.9 Dinamica masei de acetona, butanol si etanol separate in condensator functie de
concentratia substratului in alimentarea reactorului (50 g/L, 100 g/L si 150 g/L) pentru conditiile de
operare Cso =50 g/L, t=37°C, Vo =20 m?, F =0.04 Vom?®h, y=1.2, tsw =10 h, Tsr =20 h
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Figura 4.11 Efectul pornirii striparii cu gaz asupra concentratiei substratului (glucozei) si masei
celulare din fermentator la operarea cu ¢so=50 g/L, csr =50 g/L, t =37°C, Vo =20 m?, F =0.04 Vo m%/h,
y0:1.2, Tsw =10 h

4.4.6 Formularea problemei de optimizare

Solutia pentru care s-a optat in lucrarea de fata a fost limitarea numarului de factori la cei
cu sensibilitate mare, construirea pentru acestia a unei suprafete de raspuns pentru una sau
mai multe functii de raspuns specifice. Din simularile de functionare a modelului de operare
propus au aratat cd se pot considera ca factori cu sensibilitate mare: concentratia substratului
n alimentarea reactorului (csr), timpul de start al inceperii striparii (tstr), timpul de comutatie
de la operarea batch la cea fed-batch (tsw) si debitul de alimentare (F). Prima functie obiectiv
aleasd in formularea problemei de optimizare o reprezintd masa de carbon fixata in solventi
pentru unitatea de volum de reactor [20]. Ea este exprimata prin relatia (4.41) in care termenii
pozitivi, cu coeficientii de prezenta a carbonului in solvent, arata fixarea utila (in solventi) a
carbonului, iar termenii negativi, cu coeficienti numerici specifici, arata carbonul nefixat
(nereactionat) sau legat in biomasa, in acid acetic respectiv in acid butiric.

0.622m 0.646m 0.527m VocC
Fopt(F, Csp » Tows Tstr) = Ay B 4 E +0.646 (cp — 2220 + 0.622 (car —
Vg Vg Vg Ve
VoCEo

V°V—Cf“) car + 0.527 (cEf - )cEf — 0.4cs; — 0.4806¢x; — 0.44cppr — 0.4865ck;)  (4.41)
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Tabel 4.4 Variabile manipulate (factori de proces de mare sensibilitate) si variabile fixate

Tipul . o .
variabilelor Denumirea variabilei Simbol Valoarea u.m
Concentratia substratului In alimentare Csk 50, 100, 150 g/L
Variabile Timpul inceperii striparii Tstr 10, 30, 50 h
manipulate "0t schimbirii de la batch Tow 5, 15, 25 h
Debitul de alimentare F 0.03V(,0.06V(,0.09 Vo m/h
Concentratia glucozei Cso 80 g/L
Concentratia biomasei Cxo 0,6 g/L
Concentratia butanolului Cro 0,5 g/L
Concentratia de acetona CA0 0,81 g/L
o Concentratia de etanol Ceo 0,24 g/L
Variabile C 2 de acid butiri 48 L
fixate initial oncentratia de acid butiric CBAO , g
Concentratia de acid acetic CAAD 3,7 g/L
Concentratia de CO» Cco20 0 g/L
Concentratia de Hy Chi20 0 g/L
Concentratia markerului de activitate | yo 1,2 -
metabolica Vo 20 me

Tn Tabelul 4.4 se prezintd nivelele factorilor de proces (variabile manipulate) si
valorile initiale fixate, astfel ca modelul procesului sa poata fi simulat. Cu ajutorul planului
ortogonal de ordinul doi se urmdreste obtinerea unei expresii analitice pentru functia de
optimizat, Fopn(F,Csp, Tsw, Tstr), Tespectiv pentru concentratia remanentd de substrat
(glucoza) in mediul de fermentatie, cge(F, Csp , Tew, Tstr)- IN Valorificarea datelor prin planul
ortogonal de ordinul 2, factorii de proces se folosesc in forma adimensionalizata si au
exprimare generald prin relatia (4.42). Care are particularizarile concrete (4.43) + (4.46)
pentru concentratie adimensionald de alimentare, x1, timpul adimensional de pornire a
striparii cu gaz, X2, timpul adimensional de trecere de la operarea batch la operarea fed-batch,
X3, s1 respectiv debitul adimensional de alimentare, xa4.

In calculul de procesare a datelor conform planului ortogonal de ordinul 2 se
utilizeazd factorul adimensional derivat xj, important in calculul coeficientilor influentelor
patratice in expresiile analitice ale raspunsului considerat in proces. In cazul de fati raspunsul
modelului la modificarea factorilor adimensionali X1 + X4 este exprimat de starea functiei
Fopt(X1,X2,X3,X,) la modificarea factorilor din argument, relatia (4.48), respectiv de starea
concentratiei minime de substrat in mediu, cgp(Xq,X5,X3,X,), atunci cdnd xi1 + X4 au
combinatiile din programul ortogonal de ordinul 2, relatia (4.47).

__Zj,max"'zj,min
Zj=ZjC Zj

Xj = AZ]" - Z]'.max—zzi.min Jj=1..4 (442)
2
X, = SESSIC e =100, Acgp = 50 (4.43)
Acsp
X, = Tstr—Tstrc Tstre = 30, ATg = 20 (4.44)
ATgir
X5 = %,TSWC =15, Atg,, = 10 (4.45)
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F-F¢

X4 = o F. = 0.06V,, AF = 0.03V, (4.46)
' 2 i2=51X1'2i 2 <2

X=X —— =X —-X,j=1..4 (4.47)

Fopt(leXZJXSJxAL) = +Z?=1 Bix; + Z?=1 Z§=i+1 ﬁij XiXj + Z?=1 Z?=i+1 Zi=j+1 ,Bijkxixjxk +

P1234X1 X2X3X4 + Z?:l Bii (xlz = X¢i) (4.48)

CSf(x1'x2'x3'x4) =+ Z?=1 a;x; + Z?=1 Z§=i+1 ajj XiXj + Z?:l Z;¥=i+1 Zi=j+1 QjjrXiXjXk +

A1234%1 X2X3X4 + Z?=1 ;i (xlz — X¢i) (4.49)

Procedura de lucru contine secventele:

1. Pentru combinatia curentd adimensionala a factorilor planului factorial de ordinul 2
se stabilesc valorile dimensionale ale acestora;

2. Valorile dimensionale ale factorilor, mai sus stabilite, se folosesc ca date de intrare in
programul de simulare a fermentatiei ABE cu operarea batch—fed-batch—stripare cu
gaz;

3. Programul de simulare furnizeaza valorile Fopt si csf care se aduc Tn matricea de lucru
a planului ortogonal de ordinul 2;

4. Dupa completarea matricii planului ortogonal de ordinul 2 aceasta se aduce, ca data
de intrare, in programul de valorificare a datelor care furnizeaza coeficientii B si o ai
relatiilor (4.48) si respectiv (4.49).

Tabelul 4.5 Combinatia factorilor si raspunsul procesului pentru determinarea
dependentelor F,,; (X1, X2, X3,X4) §i C5¢(X1, X2, X3,X4) CU @jutorului planului factorial ortogonal

de ordinul doi
N.C | cspg/L | X1 Tgr N | X2 Tew N | X3 Fm3h Xa Fope csrg/L
g/L

1 150 1 50 1 25 1 0.09 Vo 1 16.69 | 5.31
2 50 -1 10 -1 25 1 0.09V, 1 5.83 0.85
3 150 1 10 -1 5 -1 0.09Vo 1 13.19 |15
4 50 -1 50 1 5 -1 0.09Vo 1 6.16 0.69
5 150 1 10 -1 25 1 0.03Vy -1 1421 | 1.79
6 50 -1 50 1 25 1 0.03Vy -1 7.21 2.26
7 150 1 50 1 5 -1 0.03Vo -1 21.29 | 4.76
8 50 -1 10 -1 5 -1 0.03Vo -1 6.78 0.76
9 150 1 10 -1 25 1 0.09Vy 1 13.91 | 151
10 |50 -1 50 1 50 1 0.09V, 1 4,92 2.21
11 | 150 1 50 1 5 -1 0.09V, 1 18.48 | 4.77
12 | 50 -1 10 -1 5 -1 0.09Vo 1 5.81 0.74
13 | 150 1 50 1 25 1 0.03Vy -1 19.82 | 5.31
14 | 50 -1 10 -1 25 1 0.03Vy -1 6.35 0.85
15 | 150 1 10 -1 5 -1 0.03Vy -1 15.67 | 1.51
16 | 50 -1 50 1 5 -1 0.03Vy -1 7.32 1.87
17 | 100 0 30 0 15 0 0.06Vy 0 9.67 1.52
18 | 170 1.41 | 30 0 15 0 0.06Vy 0 20.37 | 2.33
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19 |30 -1.41 | 30 0 15 0 0.06Vo 0 565 081
20 |100 0 58.2 141 |15 0 0.06Vo 0 9.83 |6.45
21 | 100 0 2 -141 |15 0 0.06Vo 0 745 114
22 | 100 0 30 0 29.5 [1.41 | 0.06Vq 0 9.86 |1.72
23 |100 0 30 0 1 -1.41 | 0.06Vo 0 1031 | 1.34
24 1100 0 30 0 15 0 0.102Vo | 141 859 |1.53
25 |100 0 30 0 15 0 0.0177Vo | -1.41 | 1155 | 1.52

Tabel 4.6 Matricea programului factorial ortogonal de ordinul doi cu Fop: si csi in colonele 9 si

Data=

Fopt(X1,Xz,X3,X4) = 11.116 + 4.146x; + 1.02x, — 0.286x3 — 0.686x, + 1.152x;x, —

10
0 1 2 3 4 7

9 10 -1 1 1 1 0.2 0.2 0.2 0.2

10 11 1 1 1 1 0.2 0.2 0.2 0.2
11 12 1 -1 1 1 0.2 0.2 0.2 0.2
12 13 1 1 1 -1 0.2 0.2 0.2 0.2
13 14 1 -1 1 -1 0.2 0.2 0.2 0.2
14 15 1 -1 1 -1 0.2 0.2 0.2 0.2
15 16 -1 1 1 -1 0.2 0.2 0.2 0.2
16 17 0 0 0 0| -08| -08| -ns| -0s| 2=
17 18] 141 0 0 0 12| -u8| -08] -08
18 19 141 0 0 0 12| -u8| -08] -08
19 20 o] 1, 0 T 12| 08| -8
20 n o] -13;1 0 T 12| 08| -8
21 n 0 | e o] -08] -08 12| -08

2 3 0 0| -1a1 o] -08] -08 12| -08
23 24 0 0 o] 1a1| -08] -08] -08 12

24 25 ] [} o] -ta1| o8] 08 -0.8

3 4 3 G 7 & 9 10 1

9 1 1 0.2 0.2 0.2 0.2 4.92 2.21 0.39
10 -1 1 0.2 0.2 0.2 0.2 18.44 4.77 2.02
11 -1 1 0.2 0.2 0.2 0.2 5.81 0.74 1.23
12 1 -1 0.2 0.2 0.2 0.2 19.82 2.31 1.09
13 1 -1 0.2 0.2 0.2 0.2 6.36 0.85 0.29
14 -1 -1 0.2 0.2 0.2 0.2| 15.67 1.51 1.89
15 -1 -1 0.2 0.2 0.2 0.2 7.32 1.87 1.35
16 0 ] -0.8 -0.8 -0.8 -0.8 9.67 1.52 1.45
17 0 ] 1.z -0.8 -0.8 -0.8| 20,37 2.33 1.81
18 0 ] 1.z -0.8 -0.8 -0.8 6.65 0.81 0.25
19 0 ] -0.8 1.2 -0.8 -0.8 9.83 6.43 1.45
20 0 ] -0.8 1.2 -0.8 -0.8 7.45 1.14 1.22
21 141 ] -0.8 -0.8 1.2 -0.8 9.86 1.75 1.22
22| -141 ] -0.8 -0.8 1.2 -0.8) 10,31 1.34 1.28
23 0 141 -0.8 -0.8 -0.8 1.2 8.59 1.53 1.05
24 0 -141 -0.8 -0.8 -0.8 1.2| 11.35 1.52

Tabel 4.7 Matricea de estimare a reproductibilititii pentru Fop (stinga) si cst

Eepro =

-
S

S ]

Lad

0000

112 1

0000 1153
0000 10864
0000 10976)

Eepro =

0000
0000
0000
0000

2071
2484
1822

2029

Relatiile (4.50) si (4.51) exprima dependentele pentru Fopt si csf de cei patru factori
de proces (concentratie adimensionala substrat la alimentare (x1), timp adimensional de start
al striparii (x2), timp adimensional de start al trecerii batch—fed-batch (x3) si debit
adimensional de alimentare substrat (Xs)).

0.238X1X4 - 0.322X2X4 - 0.252X2X3X4 + 1.919(X12 - 08) - 0.518(X22 - 08)

Csr(X1,Xp,X3,X4) = 2.72 + 0.6486%; + 0.729x, + 0.419x;X, + 0.267x,X, + 0.22X3%, —
0.225x%,X,X3 + +0.31x;X,X4 + 0.255x,X3x4 + 0.893(x,% — 0.8) — 0.232(x3%2 — 0.8) —

0.242(x,% — 0.8)

(4.50)

(4.51)

Inainte de a trece la o analiza a acestor relatii, ce concentreaza in ele esenta solutiei de

control propusa pentru fermentatia ABE, trebuie spus ca interesul major fata de aceste solutii
este de a gasi, daca este posibil, acea combinatie de factori care maximizeazd Fopt si

42




minimizeaza cst. Incercarea de a vedea acest lucru consta in rezolvarea sistemelor de ecuatii
(4.52) si respectiv (4.53), prin care se cautd extremul functiilor Fop,e(xq,x5,X3,%,4) si
Csy (X1, X2, X3, X4).

OFopt _ OFopt _ OFopt _ OFopr

6x1 axZ - 6x3 - 0x4 O (4.52)
aCSf _ 6C5f _ 6C5f _ aCSf _ 0 (4 53)
6x1 6x2 aX3 6x4 ’

Tabel 4.8 Valori obtinute pentru variabile adimensionale la calculul extremelor Fop si cst

Scop x1 X2 X3 X4 Valoare functie
Fopt (3.52) -1.032 -0.163 -1.317 0.021 Foptmin=7.714
cst (3.53) -5.982 -0.42 -1.753 -2.171 Cstmin = 0.818

Fopt Il, kgin?
Fopt W1, kgfm?

Figura 4.14 Influenta factorilor adimensionali

Xs §i X4 asupra continutului de carbon din Figura 4.16 Influenta factorilor adimensionali
substrat legat in solventi (fermentatie ABE, x1 X2 31 X4 asupra con‘glnl_ltulul de car.bon din
= X, =0) substrat legat in solventi (fermentatie ABE, x1
= X3 =0)
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CAPITOLUL 5

Biogaz prin fermentare anaeroba in instalatiile de epurare a apelor uzate

Capitolul de fata este orientat pe problemele producerii de biogaz si controlului acestei
produceri 1n instalatii de mare capacitate industriald in Romania.

Tn medie, la o statie de fermentare, dintr-o tona de amestec de deseuri se poate obtine
aproximativ 400-600 m® de biogaz din care 50-70% poate si fie metan [2]. Asa cum s-a mai

aratat intreg procesul de fermentare presupune parcurgerea a patru faze principale de
descompunere a biomasei:

1. Hidroliza: microorganismele hidrolitice transforma moleculele organice grele in
particule mai mici cum sunt zaharidele, acizii grasi, aminoacizii, apa.
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2. Acidogeneza: particulele formate la prima faza sunt descompuse in acizi organici,
amoniac, sulfit de hidrogen si bioxid de carbon.

3. Acetogeneza: formarea hidrogenului si a bioxidului de carbon 1n rezultatul
transformarii amestecului complex de acizi grasi in acid acetic.

4. Metanogeneza: formarea metanului, bioxidului de carbon si a apei.
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Figura 5.3 - Schema tehnologica pentru fluxul tehnologic al epurarii apelor uzate cu namol
activ

Date generale instalatie tratare ape uzate. Scopul statiei de epurare este de a curdta apele

uzate menajere, pluviale si cele industriale preepurate, provenite din aglomerarea urbana.
Linia de tratare a acestor ape este in acord cu schema din Figura 5.3 cuprinde urmatoarele
secvente:

- Tratarea mecanica prin :
e gratare rare dese : Gratarele rare (10 unitati) cu deschiderea intre bare de 6 mm
au rolul de a retine deseurile solide din apa spre a fi colectate si evacuate din

statie.
e (ratare dese
- Deznisipare

- Fermentare aeroba
- Decantare primara si secundara: Decantoarele primare constau in 2 baterii a céte 4
unitati radiale de 55 m in diametru care retin prin sedimentare suspensiile fine si
coloidale. Namolul primar raclat de la baza acestor decantoare este trimis pe linia
namolului la ingrosare si apoi la biogaz.

Linia ndmolului cuprinde urmatoarele etape:

- stabilizarea ndmolului prin ingrosare;
- fermentarea anaeroba cu producere de biogaz;
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- deshidratarea namolului stabilizat.

Pornire digestor. Faza de initiere incepe prin alimentarea initiald cu apa a digestorului,
apa care a fost incalzita intr-un schimbator de caldura extern. Apoi se incepe alimentarea
cu cantititi mici de namol crud (nimol primar sau exces). In primele 4-5 zile se
alimenteazi cu aproximativ 25 m®/zi, apoi treptat se mireste cantitatea de alimentare la 50
m®/zi, 80 m%zi, 100 m%/zi pana la 380-480 m®zi totul Tn decursul a 42 - 45 de zile. Tn
aceasta perioada, incep sa se obtind primele cantitati de biogaz In urma procesului de
fermentare. In saptiména a treia (zilele 14 - 21) se formeazi bacteriile producitoare de
gaze. In siptimana patru - cinci (zilele 28 - 35) apar primele productii de biogaz. La opt -
zece saptamani (zilele 56 - 70) de la punctul 0 (zero) se atinge productia de namol, se
atinge concentratia namolului activ si se ajunge la debitul normal de functionare. Rolul
alimentarii treptate cu doze mici este de a facilita dezvoltarea controlata a bacteriilor
producatoare de metan. Pe toatd durata porniri ndmolul din digestor se recircula si se trece
printr-un schimbator de caldurd, aflat in exteriorul digestorului, pentru a asigura si
mentine temperatura necesara digestului (36°C).

12
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o 7 14 21 28 35 42 49 56 63 70
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Figura 5.7 Dinamica pornirii unui digestor pentru noroi activ de la tratarea apelor uzate dintr-un oras
mare (Gva= Gvam/480, CinO =Cinm/60, CvinO:Cinm/GO, Cex :Cexm/GO, Cvex:CvemeBO, Gmngmgm/288X104,
concentratii in g/L, debite in kg/zi)

Avand in vedere ca bioreactorul este plin, adicd acesta opereaza fara variatie de
volum, functionarea sa in aceastd perioada poate fi descrisa matematic, simplificat, asa cum
aratd relatiile (5.1) - (5.2). Se recunoaste aici o cinetica globala pentru volatile (Cve) si
biomasa (cx).

dcye VmaxCve VmaxCve
= cx + B—"—=+ Gyo(Cyin — C 51
dt Km+Cve X B Km+Cve Vg( vin ve) ( )
dcx __  VmaxCve
ar o Km+Cye Cx + +GVg(Cxin - Cvex) (5-2)

Biogazul rezultat din procesul de fermentare este captat si se stocheaza in rezervoare
de gaz (gazometre). Biogazul rezultat este analizat de analizoarele de gaz pentru a se stabili
compozitia chimica a acestuia.
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Figura 5.8 Date privind functionarea in regim nominal a statiei de fermentare la biogaz a namolului
activ dintr-o instalatie asociata unui orag mare (Gvg= Gvam/2000, Cino =Cinm/60, Cvino=Cino/Cvin, Cex
=Cexm/60, Cvex=Cexm/Cvexm, Gbio=Gbiom/2.88X10*, P4zv=Pam/2000, concentratii in g/L, debite 1n kg/zi

respectiv m®/zi, Pgym Tn KW)

Capitolul de fata trateaza aspecte tehnologice privind producerea namolului activ de la
epurarea biologica a apelor uzate menajere cat si utilizarea acestuia pentru o statie de biogaz
cu operare cu cogenerare, caracteristicd unui oras mare. S-a studiat cum apare sistemul
bacterian de metanogeneza in conditiille in care este necesar doar addugarea de inocul
deoarece 1n masa de fermentatie exista deja bacteriile necesare fermentarii. Partea
experimentala proprie acestui capitol se referd la punerea in lucru a unui fermentator de
biogaz (Figura 5.7) cat si la urmarirea pe duratd lunga de timp a functiondrii liniei de biogaz
cuplata cu linia de cogenerare curent electric si apa calda pentru proces (Figura 5.8).
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CAPITOLUL 6
Concluzii si perspective

In deschiderea lucrdrii se insisti pe larg asupra problemei introducerii
biocombustibililor de fermentatie anaeroba, anume biobutanol, bioetanol si biogaz in cursa
surselor energetice prezente si viitoare.

Bioetanolul este un biocombustibil cu performantd ridicatd, pe langa utilizarea lui
drept combustibil de motoare, se evidentiazd In acest studiu obtinerea bioetanolului din
porumb, pentru care se aduc elemente specifice in forma proprie (schema operatiilor
principale, consumuri specifice, consideratii privind cinetica zaharificarii, consideratii privind
cinetica fermentatiei).
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In acest caz al obtinerii bioetanolului din porumb, pentru o mai buni conducere a
fermentatiei ce poate conduce la performante superioare cazului clasic, se adreseaza
controlul fermentatiei prin cuplarea cu un proces de separare a etanolului produs.

Tn prezentarea biobutanolului drept biocombustibilul viitorului se aduce ca element de
noutate un model statistic. In conditii standard de fermentare, acesta arati dependenta
concentratiei finale de butanol, acetona si etanol in produs de factorii de proces, caracteristici
formarii si operarii mediului de fermentatie (concentratia de substrat (glucoza), concentratia
de acid butiric, raportul carbon/azot si temperatura de fermentatie).

Integrarea fermentatiei ABE cu striparea cu gaz a solventilor, cerute de toxicitatea
acestora, asupra sistemului de clostridii de fermentatie a fost facutd conform unei secvente de
lucru noud. Aceasta fiind caracterizatd prin faptul cd fermentatia porneste cu operare batch
apoi se trece la operarea fed-batch, peste care se adauga striparea cu gaz. Pentru acest mod de
operare complex s-a dezvoltat un model matematic din 18 ecuatii diferentiale, in care se
cupleaza procesul cinetic propriu zis cu transferul de masa de la lichid la gazul de antrenare a
fiecarui solvent si a apei.

Problema de optimizare a fost formulata in sensul cautarii unei solutii de optimizare
privind maximizarea fixarii carbonului din substrat in solventi si minimizarea concentratiei
de substrat in mediul de fermentatie, la sfarsitul sarjei, aceasta fiind dezvoltatd folosind ca
instrument de lucru modelarea statistica pe baza unui program ortogonal de ordinul 2 cu
patru factori.

Tn lucrarea de fatd, s-a descris modul de obtinere a membranelor PVA-BC reticulate
pe suport ceramic si caracterizarea lor prin microscopie si spectre de transmitere FTIR.

Pentru utilizarea membranelor reticulate PVA-BC pe suport ceramic, in pervaporarea
amestecurilor etanol-apa, s-a realizat o instalatie experimentala, usor de operat, la scara pilot
in laborator. In care debitul total al permeatului se masoard prin masurarea pierderii de lichid
din camera de lichid a dispozitivului de pervaporatie, in timp ce masuratorile refractometrului
stabilesc concentratia de etanol din alimentare si din pervaporatul condensat.

In investigarea experimentald a comportamentului pervaporarii al fiecirui tip de
membrana a fost utilizat un plan experimental pe doua niveluri, pentru temperatura, presiunea
de permeatie in camera de vapori a unitatii de permeatie si concentratia de etanol in
amestecul prelucrat.

S-a prezentat o analizd consistentd pentru fiecare tip de membrana, cu privire la
dependenta debitului permeatului si a factorului de separare a apei asupra factorilor de
proces. Analiza expresiilor obtinute pentru debitul de pervaporatie si pentru factorul de
separare a apei, pentru cele trei membrane utilizate, arata ca diferentele dintre ele sunt legate
de prezenta biocelulozei Tn structura membranei.

S-a luat in considerare o procedura de unificare pentru a adauga la debitul permeatului
si la factorul de separare a apei, al patrulea factor, reprezentat de continutul de bioceluloza in

membrand. Astfel au fost formulate expresii analitice pentru N,(X,X,,X;,X,) si
e (X%, %, X,)

In lucrarea de fata s-au tratat aspectele tehnologice privind producerea namolului activ
de la epurarea biologicd a apelor uzate menajere cat si utilizarea acestuia pentru o statie de
biogaz cu operare cu cogenerare, caracteristici unui oras mare. In partea experimentala s-a
descris punerea in lucru a unui fermentator de biogaz cat si urmarirea pe o duratd lunga de
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timp a functionarii liniei de biogaz cuplata cu linia de cogenerare curent electric si apa calda,
pentru proces.

O constatare rezultati in urma acestei transpuneri este ci din 1900 m%zi nimol
alimentat Tn digestoare se produc 24000 m®zi de biogaz. Statia de cogenerare alimentati din
doud gazometre de 1000 m3, care functioneazi cu douid gazmotoare de 2 MWh fiecare,
produce energie electrica si termica.

Din punct de vedere a perspectivei de cercetare descrisd de aceastd lucrare sunt de
mentionat trei directii:i) pentru procese biochimice si pentru biotehnologii, cautarea celor mai
eficiente si celor mai economice surse de materii prime trebuie sa continue, strans legat de
aprofundarea cdilor biologice de exprimare a acestora; ii) dezvoltarea de procese cuplate si
analiza lor prin modelare matematica este o cale spre o mai profunda intelegere si cunoastere
a biotehnologiilor cu aplicare sau potential de aplicare industriald; iii) rolul ingineriei
genetice in controlul microorganismelor responsabile de bioprocese, aflat acum la un inceput
promitator trebuie sd continue.
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