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Tehnologija etanola predstavlja znacajnu nau¢nu disciplinu s obzirom na veliku upotrebnu
vrednost i Siroku zastupljenost njenih glavnih i sporednih proizvoda. Etanol kao glavni
proizvod ima primenu u prehrambenoj, farmaceutskoj i hemijskoj industriji, kao i u drugim
industrijskim granama gde se upotrebljava kao rastvarag¢, aditiv ili polazna sirovina za razli¢ite
tehnoloske procese. Etanol proizveden fermentacijom biomase predstavlja moderan vid
energije i znacajnu zamenu te¢nim fosilnim gorivima ili, u smesi sa gasovima, zamenu
prirodnom gasu. Cinjenica da je etanol obnovljiv i ekoloski prihvatljiv izvor energije, dovela je
do znacajnog povecanja njegovih proizvodnih kapaciteta.

Trenutno se u svetu najvise etanola proizvodi iz Secernih i skrobnih sirovina, dok je
proizvodnja etanola iz lignoceluloznih sirovina jos u zacetku. Jeftinija proizvodnja Secera iz
Secerne trske ukazuje na veliki potencijal primene Secerne repe za proizvodnju etanola.
Takode, povecanje prinosa i efikasnosti proizvodnje $ecera je dovela do smanjene potraznje
za Se¢ernom repom. Iz ovih razloga vecina postojec¢ih fabrika $ec¢era u Evropi je otpocela
simultanu proizvodnju etanola ili se potpuno preorijentisala na ovu tehnologiju. Nasa zemlja
predstavlja region sa velikim potencijalom za proizvodnju energije iz obnovljivih izvora,
narocito iz biomase.

Kao sirovina za dobijanje etanola u nasem regionu se do sada najvise primenjivala melasa.
Melasa, kao nusproizvod prerade Secerne repe, se dobija na kraju ovog procesa i u skladu sa
tim troSkovi njenog dobijanja su znacajno veci u poredenju sa troSkovima dobijanja
meduproizvoda kao 5to su ekstrakcioni, retki i gusti sok. Pored toga, jedan od nusproizvoda
prerade $ecerne repe su izluzeni repini rezanci, koji se samostalno ili u kombinaciji sa
meduproizvodima ove industrije mogu upotrebiti za proizvodnju etanola.

S obzirom da je proces proizvodnje etanola iz meduproizvoda industrije Secera poznat, a iz
izluzenih repinih rezanaca kao lignocelulozne sirovine nedovoljno ispitan, javila se potreba za
odredivanjem optimalnih procesnih parametara i definisanjem kinetike dobijanja etanola
fermentacijom izluzenih repinih rezanaca, sa krajnjim cillem projektovanja modela
bioprocesa za proizvodnju etanola iz datog nus- i/ili meduproizvoda prerade Secerne repe.
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Svojim sastavom izluzeni repini rezanci predstavljaju veoma atraktivhu sirovinu za
proizvodnju etanola. Sa druge strane, dosadasSnja upotreba ovog nusproizvoda prerade
Secerne repe je bila samo kao hrana za stoku. Stoga se postavlja pitanje moguénosti dobijanja
vece ekonomske i ekoloske dobiti primenom date sirovine za proizvodnju nekog visoko
vrednog proizvoda, kao $to je etanol, uz valorizaciju ostalih izlaznih tokova procesa sa ciljem
postizanja koncepta Cistije proizvodnje, ondosno koncepta nulte emisije. Upravo simulacioni
modeli postrojenja predstavljaju pomoc¢nu alatku za izvodenje ekonomske analize i drugih
proracuna vezanih za bioproces, a bitnih za projektovanje. Za potrebe generisanja ovakvih
modela, a kasnije i kontrolu samog bioprocesa, nuzno je poznavati kinetiku i kineticke
parametre vezane za dati proces. Utvrdivanje ovih kinetickih jednacina ima smisla samo kada
se bioproces izvodi pod optimalnim uslovima. Da bi se proces optimizovao neophodno je
detaljno proucavanje proizvodnje etanola fermentacijom nus- i meduproizvoda prerade
Secerne repe i njegovo poredenje sa fermentacijom tradicionalno primenjivane melase iz
domacih fabrika 3ecera.

Istrazivanja u okviru ove doktorske disertacije obuhvatice optimizaciju, kineticko
modelovanje i simulaciju dobijanja etanola fermentacijom izluzenih repinih rezanaca ili
namesavanjem njihovih hidrolizata sa ekstrakcionim, retkim i gustim sokom primenom
metode odzivne povriine, razliCitih kinetickih modela i programa SuperPro Designer,
redosledom.

Optimizacija procesa ¢e doprineti razumevanju razli¢itih operativnih uslova, kao i
medusobnih interakcija ovih varijabli na predtretman, hidrolizu i fermentaciju date biomase.
Izvodenjem procesa pod optimalnim uslovima definisac¢e kinetiku proizvodnog procesa, a
dobijeni kineticki modeli ¢e omoguditi projektovanje ¢itavog bioprocesa kroz simulaciju.
Krajnji model bioprocesa ¢e olaksati definisanje materijalnih i energetskih bilansa,
dimenzionisanje opreme, pravljenje plana proizvodnje, analizu produktivnosti i uklanjanje
+uskih grla”, analizu troSkova, ekonomske isplativosti i kapaciteta proizvodnje, sprecavanje
zagadenja i njenu kontrolu, itd.



3. PREGLED LITERATURE




Damjan Vucurovi¢ Doktorska disertacija

3.1. Proizvodnja etanola

Progresivno iscrpljivanje fosilnih izvora ugljenika izaziva sve vecu zabrinutost u pogledu
njihove dostupnosti kao i u pogledu efekta staklene baste (GHG - Greenhouse Gas) i
globalnog zagrevanja. Biogoriva mogu imati klju¢nu ulogu u resavanju ovih problema (Faaij,
2006). U poslednjih nekoliko godina najvaznija komercijalna re$enja predstavljaju etanol
dobijen iz kukuruznog skroba u SAD, etanol proizveden iz Secerne trske u Brazilu i biodizel
dobijen uglavnom iz ulja uljane repice u Nemackoj i Francuskoj (Sagar i Kartha, 2007). Etanol
je prepoznat kao potencijalna alternativa naftnim derivatima, odnosno transportnim gorivima
(Oliveria i sar., 2005), uz nekoliko prednosti poput visokog oktanskog broja, niskog cetanskog
broja i visoke toplote isparavanja (Balat, 2007).

Mogu¢nost proizvodnje etanola ispitana je na razli¢itim sirovinama (biomasa). Prema Balat i
sar. (2008) sirovine za etanol mogu se svrstati u tri grupe: (i) lignocelulozni materijali poput
drvene biomase, (jednogodisnjih) zeljastih biljaka i razli¢iti otpad; (ii) Zitarice bogate skrobom
kao sto su kukuruz i sirak; (iii) usevi bogati saharozom poput Secerne trske i Sec¢erne repe.

U 2009. godini globalna proizvodnja etanola dostigla je 72 milijarde litara (agra-net.com,
2010) Sto Cini vise od 94% svetske proizvodnje biogoriva (International Risk Governance
Council, 2007). Brazil i SAD predstavljaju svetske lidere i zajedno c¢ine oko 90% svetske
proizvodnje etanola (tabela 3.1).

3.1.1. Proizvodnja etanola u SAD

U SAD tokom 2010. godine proizvedeno je 45,8 milijardi litara etanola (Service, 2010). U toj
godini 204 biorafinerije su bile u funkciji a 7 je bilo u izgradnji (RFA — Renewable Fuels
Association, http://www.ethanolfra.org/biorefinery-locations/, pristup 22. novembra 2010.).
Etanol se u mnogim drzavama SAD trenutno koristi kao aditiv za benzin, gde je u velikoj meri
zamenio metil tercijarni butil etar (aditiv za benzin) u poslednjih 6 godina i oksigenate kako bi
se smanjilo zagadenje vazduha (Solomon, 2010).
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Vise od 95% proizvedenog etanola za upotrebu u automobilima se trenutno proizvodi iz
kukuruznog skroba i uglavhom se koristi kao 10% smesa sa benzinom (E10). Sva motorna
vozila proizvedena u SAD nakon 1988. godine rade na smesu etanola E10, a u vedini slu¢ajeva
i E20 (20 % smesa sa benzinom). Trenutno, vise od sedam miliona vozila u SAD-u ima motore
koji mogu da koriste 85% smesu etanola i benzina (E85; U.S. Department of Energy, 2008).

Tabela 3.1. Svetska proizvodnja etanola u 2008. godini

Drzava Milioni litara
SAD 34068,7
Brazil 24500,0
Evropska Unija 2774,7
Kina 1896,5
Kanada 897,2
Ostali 484,5
Tajland 336,9
Kolumbija 299,0
Indija 250,0
Australija 98,4
Ukupno 62801,2

3.1.2. Proizvodnja etanola u Brazilu

U Brazilu etanol se proizvodi iskljucivo iz Secerne trske. Sa prose¢nom produktivhos¢u od oko
6000 L/ha (Soccol i sar., 2010) brazilski agroenergetski sistem 3ecerne trske predstavlja
najefikasniji sistem (Goldemberg, 2007). U 2008. godini proizvodnja etanola je dostigla oko
22,7 milijardi galona (Soccol i sar., 2010) a broj postrojenja u funkciji je procenjen na 448
(Udop, 2009). Trenutno, u Brazilu vise od 80% vozila radi na bioetanol, ¢ak su i mali avionski
motori u razvoju (Soccol i sar., 2010).

Secerna trska je odabrana kao supstrat za proizvodnju etanola zbog svoje odli¢ne adaptacije
na brazilsko zemljiste i vremenske uslove. Troskovi proizvodnje etanola iz Secerne trske iznose
od 0,25-0,30 $/L (Cerqueria Leite i sar., 2009) i oko 70% ovih troskova je posledica troskova
nabavke sirovine (IBGE, 2008). Trenutno se sa jedne strane radi na povecanju prinosa Secerne
trske, dok se sa druge strane radi na povecanju frakcije biomase koja se prevodi u etanol
(Soccol i sar., 2010). Deo biomase 3ecerne trske koji se koristi za proizvodnju bioenergije
odgovara jednoj trecini biljke, druga trec¢ina koju predstavljaju otpaci nakon prerade Secerne
trske se spaljuje radi proizvodnje elektricne energije, dok preostala tre¢ina ostaje na
obradivom zemljistu (Cortez i sar., 2008). Znacajno povecanje prinosa proizvodnje etanola bi
bilo moguce jedino razvojem tehnologija za proizvodnju etanola iz otpadaka nakon prerade

Secerne repe, Ciji je potencijal proizvodnje 2270 miliona litara etanola iz 10 miliona tona suve
biomase (Soccol i sar., 2010).
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3.1.3. Proizvodnja celuloznog etanola

Upotreba Secera ili skroba kao sirovine za proizvodnju biogoriva nadmece se sa njihovom
upotrebom u ishrani (Pimentel i sar., 2008), a i ne ocekuje je se da ¢e se modi postici koli¢ine
neophodne za podmirivanje sve vece potrebe za etanolom kao gorivom. Lignocelulozna
biomasa predstavlja atraktivhu alternativnu sirovinu za proizvodnju etanola kao goriva.
Lignoceluloza je najzastupljeniji obnovljivi izvor na Zemlji i ona predstavlja veliku
komponentu u gradskim, poljoprivrednim, Sumskim i nekim industrijskim otpadima.
Geografski veca rasprostranjenost lignoceluloznih izvora u odnosu na fosilne rezerve moze da
obezbedi sigurnost u snabdevanju koris¢enjem domacih izvora energije (Lee i Shah, 2013).
Upotreba lignoceluloznih materijala bi smanjila razdor izmedu primene zemljiSta za uzgoj
hrane i energetskih sirovina (biljaka). Ova sirovina je jeftinija u odnosu na konvencionalne
poljoprivredne sirovine i ona se moZze proizvesti sa manjom upotrebom dubriva, pesticida i
energije. Biogoriva dobijena iz lignoceluloze generiSu nize neto vrednosti emisije gasova
staklene baste, smanjujuci na taj nacin uticaj na Zivotnu sredinu i klimatske promene.

Smanjenje cene etanola uglavnom zavisi od kupovne cene sirovine i troSkova obrade sirovine.
Pri sadasnjim cenama za kukuruz, Secernu trsku i celuloznu biomasu, poslednja sirovina je
najjeftinija (Lynd i sar., 2009). Medutim, redosled na osnovu troskova konverzije primenom
trenutno poznatih tehnologija je sasvim suprotan od onog za cenu sirovina: celulozna
biomasa > kukuruz > $ecerna trska. Uzimajudi u obzir i cenu sirovine i trenutnu tehnologiju za
konverziju, kratkoro¢na cena etanola je etanol iz Secerne trske < etanol iz kukuruznog skroba
< celulozni etanol, dok je na duze staze, ukljucujudi i napredne nove tehnologije (Lynd i sar.,
2009), projektovana prodajna cena celuloznog etanola manja od kupovne cene ostalih
razmatranih sirovina (Lynd i sar., 2009). Celulozna biomasa je na duze staze najbolji kandidat
za proizvodnju energije u velikim razmerama od svih sirovina prikazanih u tabeli 2 i to zbog
svog potencijala za niskim troSkovima proizvodnje, mogucénosti proizvodnje u velikim
razmerama i ekoloske dobiti. Medutim, celulozna biogoriva se jo§s uvek ne proizvode na
konkurentnom nivou zbog visokih troskova prerade sa trenutno dostupnim tehnologijama
(Lynd i sar., 2008).

3.1.4. Postrojenja za proizvodnju celuloznog etanola

Trenutno se u nekoliko drzava etanol proizvodi iz lignoceluloznih sirovina ali je proizvodnja u
razli¢itim nivoima razvoja, dok je paralelno u toku i nekoliko javnih/privatih medunarodnih
projekata u sektoru bioodrzivosti sa ciliem unapredenja bioekonomije.

U Kanadi logen-ovo postrojenje proizvodi celulozni etanol od 2004. godine, a u 2009. godini
postignuta je godisnja proizvodnja od oko 1500000 L etanola iz pSeni¢ne trske (slame)
(http://www.iogen.ca/). Ovo postojenje koje se nalazi u Otavi projektovano je za preradu
20-30 tona sirovine na dan (p3eni¢ne, je¢mene ili ovsene stabljike) i proizvede priblizno
5000-6000 L celuloznog etanola za jedan dan.
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Tabela 3.2. Poredenje sirovina za proizvodnju etanola (Lynd i sar., 2009)

Vrsta sirovine

Celuloza  Skrob Secer
(A) Proizvodnja velikih razmera
(B) Ruralni ekonomski razvoj
(C) Zamena benzina
(D) Zamena fosilnih Po jedinici KRR o HHFERR
goriva/smanjenje GHG Ukupno KRHHK *x -
(E) Plodnost zemljista i poljoprivredna . wx -
ekologija
(F) Goriva niske cene (sirovine i Trenutno *x *xx *xX
kOnveI’Zija) Buducénost KRKKK XX¥ XX%

Ocene: ***** Odlican; **** Vrlo dobar; *** Dobar; ** Dovoljan; * Slab.

Tokom leta 2005. godine, Sekab-ovo postrojenje u Ornskoldsviku (Svedska) pocelo je sa
proizvodnjom etanola iz piljevine (http://www.sekab.com). Trenutno, Sekab snabdeva 1400
E85 pumpi u ¢itavoj Svedskoj etanolom, a broj automobila prilagodenih na ovu vrstu goriva je
oko 147000.

Ministarstvo energetike SAD i Abengoa Bioenergy su potpisali ¢etvorogodisnji ugovor u
vrednosti od 35,5 miliona dolara u 2003. godini za razvoj tehnologije biorafinerije, gde
sirovinu predstavljaju smese destilacione dzZibre i kukuruzovine. U skladu sa ovim ugovorom,
Abengoa Bioenergy (http://www.abengoabioenergy.com/corp/web/es/index.html) razvija
pilot postrojenje za integraciju procesa proizvodnje etanola iz lignocelulozne biomase sa
proizvodnjom etanola iz Zitarica, a sve sa ciljem postizanja ekonomicnosti datog procesa. Ovaj
projekat podrazumeva konverziju skroba, celuloze i hemiceluloze (uglavhom kukuruzovine)
do etanola. U prvoj fazi ovog projekta, kada je testirano pilot postrojenje, uspesno je izvedena
konverzija skroba i poboljsana proizvodnja nusproizvoda. Pilot postrojenje koje preraduje
1,5 t/dan i koje radi od septembra 2007 koristi se za optimizaciju procesa, sakupljanje
inzenjerski neophodnih podataka za prevodenje procesa u industrijske razmere (scale-up) i
sakupljanje ogromnih koli¢ina razli¢itih nusproizvoda za dalji razvoj procesa i njegovu
evaluaciju.

Inbicon (http://www.inbicon.com/pages/index.aspx) postavlja biorafinerije za proizvodnju
celuloznog etanola na razli¢itim lokacijama. Kod Kalundborga (Danska), njihova biorafinerija
mozZe da proizvede 5,3 miliona L celuloznog etanola godisnje iz biomase poput izluzenih
repinih rezanaca, raznih trava i ostataka prerade voca. U Maleziji, oni planiraju projekte sa
proizvodnjom od 19 i 38 miliona L godisnje. U SAD, njihovo prvo komercijalno postrojenje ¢e
proizvoditi 76 miliona L godi$nje.
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Poet (http://www.poet.com) poseduje mrezu od 27 postrojenja u nekoliko drzava SAD sa
ukupnom poizvodnjom od preko 6 milijardi L godisnje. Ulozeno je vise od 40 miliona dolara
na istrazivanje za konstrukciju komercijalnog postrojenja za celulozni etanol (u Emetsburgu,
Ajova) koje bi trebalo da dostigne proizvodni kapacitet od 94,6 miliona L godisnje upotrebom
klipa kukuruza kao sirovine.

3.2. Proizvodnja etanola prve generacije: sirovine, proces i
ogranicenja

Biogoriva prve generacije su goriva proizvedena iz tradicionalnih poljoprivrednih kultura,
uglavnom iz kukuruza, $ecerne trske i $ecerne repe. Sec¢erna trska i se¢erna repa imaju najvedi
potencijal kao sirovine za proizvodnju bioetanola (United Nations Conference on Trade and
Development, 2006) jer predstavljaju izvore saharoze, disaharida sastavljenog od glukoze i
fruktoze povezanih -1,2 vezom. Saharoza se hidrolizuje enzimom (invertaza) kog proizvode
skoro sve vrste roda Saccharomyces, tako da nije potrebna predhidroliza supstrata. Ovo Cini
proizvodnju etanola iz 3Secera (saharoze) veoma isplativim procesom u poredenju sa
proizvodnjom etanola iz kukuruza. Dve trecine svetske proizvodnje Secera je iz SeCerne trske a
jedna trecina je iz $ecerne repe (Linoj i sar., 2006). Secerna trska se gaji u tropskim i
suptropskim regionima, dok se $ecerna repa uzgaja samo u drzavama sa umerenom klimom.

lako postoji ogroman broj skrobnih sirovina, samo nekolicina ima industrijski znacaj: kukuruz,
kasava, krompir i pSenica. Kukuruzni skrob, na primer, ¢ini vise od 80% svetskog trzista skroba,
a najveca proizvodnja je u SAD (Jobling, 2004). U tropskim zemljama, druge skrobne kulture
poput lukovica (npr. kasava) mogu se upotrebiti za komercijalnu proizvodnju etanola kao
goriva (Cardona i Sanchez, 2007). Za proizvodnju etanola iz skroba neophodno je razgraditi
lance ovog ugljenog hidrata kako bi se dobio glukozni sirup, koji se moze prevesti do etanola
primenom Saccharomyces cerevisiae. Ova predhridroliza se obi¢no izvodi primenom enzima
koji hidrolizuju skrob i ona predstavlja dodatan tro3ak.

Proces proizvodnje etanola prve generacije obuhvata sledece korake:

3.2.1. Predtretman

Predtretman sirovine zavisi od vrste sirovine koja je odabrana. Medutim, neke od procedura
su uobicajene u vedini slucajeva: pranje sa ciljem uklanjanja necistoca, mlevenje sa ciljem
smanjenja veli¢ine; presovanje sa ciljem ekstrakcije soka i odvajanja ¢vrste frakcije, koja se
obi¢no naziva pulpa; fizicko-hemijski tretman dobijene te¢nosti. Upotreba skrobnih sirovina
neizbezno zahteva primenu hidrolize, koja moze biti hemijska (kisela) hidroliza ili enzimska
hidroliza.
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3.2.2. Fermentacija

Ovaj bioproces predstavlja konverziju fermentabilnih Secera (heksoza) do etanola pomocu
metabolizma mikroorganizama, kao 3$to je prikazano sledecom jednaginom:

C,H,,0, = 2CH,CH,OH + 2CO,

Kada je supstrat saharoza fermentacija se obi¢no izvodi pomocu kvasca Saccharomyces
cerevisiae, dok se bakterija Zymomonas mobilis moze upotrebiti za prevodenje glukoze do
etanola. Teorijski prinos je 0,511 g etanola/g heksoze. Medutim, usled nastajanja sporednih
proizvoda poput glicerola i organskih kiselina i odrzavanja rasta proizvodnog
mikororganizma, stvarni maksimalni prinos je oko 0,485 g etanola/g heksoze, koji se jo$
naziva Pasteur-ov prinos (Lima i Marcondes, 2002).

Tokom procesa fermentacije nekoliko fizicko-hemijskih faktora poput temperature,
rastvorenog kiseonika, vrednosti pH i nutrijenata su veoma bitni za pravilan rast i razvoj
proizvodnog mikroorganizma (Grahovac, 2011). Za Saccharomyces cerevisiae temperaturu
treba odrzavati ispod 32 °C, idealna vrednost pH je izmedu 4 i 5, a koncentracija Secera ne
sme da bude veca od 25 %(m/v). Nakon podesavanja ovih parametara, fermentacija pocinje i
obic¢no se izvodi u diskontinualnom rezimu, kako bi se izbeglo prekomerno stvaranje gasova i
pene. Sudovi za fermentaciju obi¢no imaju interni ili eksterni sistem za regulaciju
temperature. Nakon fermentacije celije se od fermentacione tecnosti odvajaju
centrifugiranjem, tretiraju sumpornom kiselinom i nutrijentima kako bi im se poboljsala
viabilnost i ponovo koriste kao inokulum za narednu fermetaciju.

3.2.3. Destilacija

Uredaj za destilaciju se sastoji od destilacione kolone, rebojlera, koji se nalazi pri dnu kolone, i
kondenzatora, koji se nalazi pri vrhu kolone. Fermentaciona tecnost obi¢no sadrzi
7-7,5 %(v/v) etanola i uvodi se u prvu kolonu radi primarne separacije. Parna faza ove kolone
sadrzi 35-45 %(v/v) etanola i ona se uvodi u drugu kolonu radi primarne destilacije. Nakon
toga, smesa se uvodi u tre¢u kolonu (rektifikacionu kolonu) koja dovodi koncentraciju etanola
do 95,6 %, odnosno maksimalno mogucu koncentraciju azeotropne smese etanol-voda.
Bezvodni (anhidrovani) etanol, koji se obi¢no dodaje u benzin, dobija se destilacijom u
prisustvu rastvaraca poput heksana ili benzena, ili pomocu molekulskih sita (Lima i
Marcondes, 2002). Ostatak (otpad) nakon destilacije naziva se dzibra i predstavlja ekoloski
problem s obzirom da proizvodnjom 1 L etanola nastaje 15 L dzibre.
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3.3. Proizvodnja etanola druge generacije

Biogoriva druge generacije su ona koja se proizvode iz neprehrambenih obnovljivih izvora.
Neke vrste lignocelulozne biomase poput trske, ljuske kukuruza, stabljike kukuruza, rezanaca
Secerne repe i organske frakcije ¢vrstog gradskog otpada predstavljaju izobilan, jeftin i
dostupan izvor za proizvodnju etanola druge generacije (Yang, 2007). Trenutno, ova nasiroko
dostupna bomasa se smatra otpadom koji je zaostao na poljoprivriednom zemljistu i koji se
spaljuje nakon zZetve (Dawson i Boopathy, 2007) ili se spaljuje u nekom industrijskom
postrojenju za dobijanje toplotne energije ili se koristi kao hrana za stoku.

3.3.1. Karakteristike lignocelulozne strukture

Lignoceluloza je glavna komponenta biomase, ¢ineci oko polovine biljne materije nastale u
procesu fotosinteze i predstavlja najrasprostranjeniju obnovljivu organsku sirovinu obradivog
zemljiSta. Ona se sastoji iz tri vrste polimera, celuloze, hemiceluloze i lignina, koji su ¢rvsto
ispreplitani i hemijski vezani nekovalentnim i kovalentnim vezama (Perez i sar. 2002; Sanchez,
2009), kao 5to je prikazano na slici 3.1.

U poredenju sa skrobnom biomasom, ona se smatra poprilicno “neposlusnim” materijalom
zbog svoje kristalne strukture i prisustva lignina. Samo se mali deo celuloze, hemiceluloze i
lignina proizvedenih kao nuspoizvodi poljoprivrede ili Sumarstva upotrebljava, dok se ostatak
smatra otpadom.

Celuloza i hemiceluloza su makromolekuli sastavljeni od razli¢itih Secera, dok je lignin
aromati¢ni polimer sacinjen of prekursora fenilpropanoida. Sastav i odnosi ovih jedinjenja
zavisi od biljne vrste (Sanchez, 2009).

Celuloza je linearan polimer koji se sastoji od podjedinica celobioze (dimer D-glukoze
povezane B-1,4-glikozidnim vezama). Ove podjedinice grade dugacke lance (elementarna
vlakna) koja su medusobno povezana vodoni¢nim vezama i medumolekulskim van der
Waals-ovim silama. Ovaj polimer je obi¢no prisutan u kristalnoj formi, a mali deo neuredenih
celuloznih lanaca ¢ini amorfnu celulozu. U amorfnoj konformaciji celuloza je podloznija
enzimskoj hidrolizi (Perez i sar., 2002). Celuloza se u prirodi javlja zajedno sa drugim
jedinjenjima, uglavnom ligninom, $to uti¢e na njenu biodegradaciju.

Hemiceluloza je polisaharid sa manjom molekulskom masom od celuloze. Ona se sastoji od
D-ksiloze, D-manoze, D-galaktoze, D-glukoze, L-arabinoze, 4-O-metil-glukuronske, D-galak-
turonske i D-glukuronske kiseline, $to uglavnom zavisi od izvora hemiceluloze. Ove jedinice su
povezane 3-1,4- i ponekad -1,3-glikozidnim vezama.
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Lignin je prisutan u celijskom zidu kako bi doprineo ¢vrstini strukture, nepropustljivosti,
otpornosti na mikrobioloSke uticaje i oksidativni stres. On je amorfan heteropolimer,
nerastorljiv u vodi i opticki inaktivan, a sastoji se iz fenilpropanskih jedinica spojenih vezama
koje nisu podlozne hidrolizi. Ovaj polimer se sintetise nastankom slobodnih radikala, koji se
oslobadaju u peroksidazom posredovanoj dehidrogenaciji tri fenil propionskih alkohola:
koniferil alkohola , kumaril alkohola i sinapil alkohola. Ova heterogena struktura povezana je
C-C i aril etar vezama, sa aril-glicerol B-aril etrom kao dominantnom strukturom (Sanchez,
2009).

Celijski zid biljaka
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Slika 3.1. Struktura lignoceluloze

3.3.2. Koraci u procesu proizvodnje

Glavni izazov u proizvodnji etanola druge generacije iz lignocelulozne biomase je
transformacija kompleksnih polimera do prostih Secera koji mogu biti usvojeni od strane
mikroorganizama tokom fermentacije. Otuda najvecu prepreku u konverziji lignocelulozne
biomase u etanol predstavlja njen predtretman. Zbog kompleksne strukture ovih sirovina,
predtretmanom se poboljsava njihova razgradnja, omogucava uklanjanje lignina, dolazi do
delimi¢ne ili potpune hidrolize hemiceluloze i smanjuje se koli¢ina kristalne frakcije celuloze.
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Takode, i prosti Seceri, koji ostaju nakon razgradnje hemiceluloze, mogu se konvertovati u
etanol. Sirova, netretirana biomasa vrlo je otporna na enzimsku razgradnju. Stoga je razvijen
veliki broj razli¢itih metoda predtretmana, s ciljem poboljsanja razgradivosti ovih sirovina,
bududi da su dosadasnja istrazivanja pokazala direktnu korelaciju izmedu uklanjanja lignina i
hemiceluloze i razgradivosti celuloze. Ceo niz predtretmana moze se primeniti u proizvodnji
etanola iz lignocelulozne biomase, s tim da odredeni tip predtretmana moze uticati samo na
neke sastavnhe komponente biomase. To je uzrok ¢injenice da se u procesu hidrolize
lignocelulozne biomase moraju koristiti i dodatni enzimi, $to poskupljuje ceo proces.
Predtretman u tehnologiji proizvodnje etanola iz lignocelulozne biomase mora poboljsati
efikasnost hidrolize, omoguciti da se izbegne moguca razgradnja ili gubitak ugljenih hidrata,
kao i stvaranje nusproizvoda koji inhibiraju dalje procese hidrolize i fermentacije, a ujedno
mora biti i ekonomican (Sun i Cheng, 2002).

Glavni koraci u procesu konverzije su slededi:
3.3.2.1. Mehanicko usitnjavanje lignoceluloznog materijala

Mehanicki ili fizicki proces je obi¢no prvi korak u predtretmanu biomase, a njegov cilj je
smanjenje veli¢ine materije, odnosno razaranje fizicke strukture. Ovaj korak procesa moze se
izvesti usitnjavanjem, seckanjem ili mlevenjem. Veli¢ina Cestica nakon fizickog predtretmana
je veoma bitan parametar koji treba optimizovati. Upotreba veoma malih Cestica moze biti
nepozeljna zbog prevelike potrosnje energije u operaciji mlevenja, kao i zbog moguceg
negativnog uticaja na narednu metodu predtretmana (Talebnia i sar., 2010). U ovom delu
procesa moguca je ogromna potroSnja energije jer on zahteva opremu poput mlina sa
nozevima i mlina ¢ekic¢ara (Cadoche i Lopez, 1989).

Lignocelulozna biomasa moze se usitnjavati i kombinacijom seckanja i mlevenja, s ciljem
smanjenja kristalnosti celuloze. Mehanicko odvajanje frakcija, u zavisnosti od veli¢ine Cestica,
ostvaruje se mlevenjem u mlinovima. Veli¢ina Cestica materijala nakon seckanja je 10-30 mm,
dok je nakon mlevenja ona 0,2-2,0 mm. Koli¢ina energije koja se utrosi za mehanicko
usitnjavanje poljoprivrednih otpadaka zavisi od Zeljene veli¢ine krajnjeg proizvoda, kao i od
karakteristika biomase (Sun i Cheng, 2002).

Utvrdeno je da se ceki¢astim mlinom postize Zeljeno usitnjavanje i uvedana gustina
pakovanja celuloznog materijala, ali se ne povecava osetljivost celuloze na hidrolizu.
Kompresiono mlevenje (sa dva cilindra) je brz metod (traje 5 min ili krace) za razaranje
kristalnih delova, smanjenje stepena polimerizacije celuloze i poveéanje gustine pakovanja
materijala. Povecanje gustine pakovanja omogucava pripremu emulzije celuloze koncen-
tracije 20-30 %.

Mlin sa kuglama se takode primenjuje za prevazilaZzenje barijere koju predstavlja lignin.
Celulozni materijali se primenom ovog mlina smanjuju do veli¢ina od 400 mesh-a i manjih i
nije se pokazala potreba za bilo kakvim dodatnim predtretmanom za efikasno delovanje
celulaza.
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Mokro mlevenje se primenjuje istovremeno sa enzimskom razgradnjom celulozne sirovine.
Ovo istovremeno mehanicko razaranje i hidroliza uvecava stepen oslobadanja celuloze za
80 % u odnosu na primenu mlina sa kuglama.

3.3.2.2. Fizicko-hemijski predtretman

Cilj predtretmana je da olaksa razdvajanje komponenata lignoceluloznog materijala, odnosno
lignina, hemiceluloze i celuloze, smaniji kristalicnost celuloze i razori strukturu same biomase.
Ferndandes i sar. (2009) zakljucili su da fizicko-hemijski predtretman sa upotrebom baza ili
kiselina poboljsava biodegradaciju nekih lignoceluloznih materijala gde je sadrzaj lignina
velik. Za odredivanje najboljeg nacina predtretmana za odredeni tip sirovine i proizvod,
neophodna je stroga tehnic¢ka i ekonomska analiza (Aden i sar., 2002).

Eksplozivha dekompozicija vodenom parom jedna je od najuobicajenih metoda za
predtretman lignoceluloznih materijala (McMillan, 1994). U ovoj metodi, samlevena biomasa
se podvrgava delovanju zasi¢ene pare na visokom pritisku, nakon ¢ega se pritisak naglo
smanjuje, sto podvrgava materijal eksplozivnoj dekompresiji. Eksplozivha dekompozicija se
obi¢no zapocinje na temperaturi od 160-260 °C (sa odgovaraju¢im pritiskom od 0,69-4,83
MPa) tokom nekoliko sekundi do nekoliko minuta pre nego $to se materijal izlozZi
atmosferskom pritisku. Ovaj proces izaziva razaranje strukture materijala, degradaciju
hemiceluoze i tansformaciju lignina usled visoke temperature, $to olaksava dalju hidrolizu
celuloze (Ohgren i sar.,, 2007). Tretman parom moze se izvesti i u prisustvu katalizatora
(kiseline ili baze). Mnogi parametri poput temperature, vremena zadrzavanja, koncentracije
katalizatora, vremena namakanja, i sadrzaja vlage mogu se optimizovati kako bi se poboljsao
predtretman vodenom paorm (Bruni i sar., 2010).

Kiseline se mogu primenti u predtretmanu celuloznih materijala, sa ciljem ukljanjanja veza
izmedu lanaca hemiceluloze i celuloze. Koncentrovane kiseline poput H,SO. i HCl su dobri
reagensi za predtretman, ali, sa ruge strane, one su veoma korozivne i opasne (Sun i Cheng,
2002). Predtretmanom sa razblaZzenim kiselinama postignute su velike brzine reakcije i
znacajno je poboljsana naknadna hidroliza celuloze (Esteghlalin i sar, 1997). Tokom
predtretmana kiselinama na visokoj temperaturi, neki od polisaharida se hidrolizuju,
uglavnom hemiceluloza. Dobijeni slobodni Seceri mogu se razgraditi do furfurala (iz pentoza)
i 5-hidroksi-metil-furfurala ili HMF (iz heksoza). Ova jedinjenja inhibiraju celije kvasca i dovode
do smanjenja brzine rasta, brzine proizvodnje etanola i prinosa etanola. Stavise, njihovo
nastaje znaci gubitak fermentabilnih Secera. Organske kiseline poput maleinske i fumarne
predlozene su kao alternative kako bi se izbeglo nastajanje HMF (Kootstra i sar., 2010).

Baze se takode mogu upotrebiti za predtretman lignoceluloznih materijala, a uticaj
predtretmana zavisi od sadrzaja lignina (McMillan, 1994). Za mehanizam alkalnog
predtretmana se smatra da je reakcija saponifikacije medumolekulskih estarskih veza izmedu
ksilana iz hemiceluloze i drugih jedinjenja, na primer, lignina i drugih hemiceluloza. Kod
predtretmana bazama koriste se nize temperature i pritisci u poredenju sa drugim procesima
za predtretaman (Mosier i sar., 2005).
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Ovaj predtretman moze znacajno poboljsati dostupnost celuloze, a degradacija Secera je
manja u odnosu na predtretman kiselinama. Medutim, primena ove metode je ometena
visokim cenama alkalija (Talebnia i sar, 2010). Tretman lignoceluloznog materijala
razblazenim NaOH izaziva njegovo bubrenje, sto dovodi do povecanja specificne povrsine,
smanjenja stepena polimerizacije, smanjenja kristali¢cnosti, razdvajanja strukturnih veza
izmedu lignina i ugljenih hidrata i razaranja strukture lignina (Fan i sar., 1987).

Predtretman toplom vodom (LHW - Liquid Hot Water) je jo$ uvek u fazi razvoja i pokazuje
veliki potencijal zbog njegove jednostavnosti, smanjenog nastajanja inhibitornih
nusproizvoda i visokih prinosa (Hamelinck i sar., 2005). Ovaj predtretman je hidrotermalni
proces, gde se pritisak koristi za odrzavanje vode u tenom stanju na povisenim
temperaturama. Vrednost temperature varira od 170 do 230 °C a vrednost pritiska je obi¢no
iznad 5 MPa (Talebnia i sar.,, 2010). Princip rada ovog pocesa je tretman lignoceluloze
subkrititnom vodom pod pritiskom, eventualno uz hidrolizu sa CO,. Drugadije ponasanje
tople vode u poredenju sa vodom u ambijentalnim uslovima nastaje usled drasti¢nih
promena u fizickim osobinama, koje se lako mogu menjati sa promenom temperature i
pritiska (Schacht i sar.,, 2008). Ve¢i prinos ksilana koji ukazuje na smanjeno nastajanje
proizvoda degradacije je ve¢ postignut u predtretmanu toplom vodom (Schacht i sar., 2008).

3.3.2.3. Hidroliza

Enzimska hidroliza, kao jedna od komercijalnih tehnika za izdvajanje fermentabilnih 3ecera iz
celuloze, je visestepena reakcija, koja se odvija u heterogenom sistemu, u kom se nerastvorna
celuloza razara na mestu kontakta Cvrste i tecne faze pomocu zajedni¢kog dejstva endo-
glukanaze (EG) (EC 3.2.1.4) i egzoglukanaze/celobiohidrolaze (CBH) (EC 3.2.1.91) (Andric i sar.,
2010a). Ova pocetna degradacija je prac¢ena daljom hidrolizom rastvorljivih meduproizvoda u
tecnoj fazi, odnosno kratkih oligosaharida i celobioze, koji se katalit¢kim putem razaraju do
glukoze pomocu (-glukozidaze (BG) (EC 3.2.1.21) (slika 3.2, reakcije 1i 2) (Zhang i Lynd, 2004).

U praksi pri preradi lignocelulozne sirovine, celuloza, koja se podvrgava enzimskoj hidrolizi, je
obi¢no vec prosla kroz neki fizicko-hemijski predtretman, koji kao rezultat daje celulozu koja
se sastoji od amorfnih i kristalnih delova (Lynd i sar., 2008; Mosier i sar., 2005). Priroda je
razvila odredene celulaze za degradaciju kristalne celuloze, odnosno celobiohidrolaze, i
celulaze za razaranje amorfnih delova celuloze, pre svega endoglukanaze (Teeri i sar., 1998).
Ipak ova heterogenost supstrata izaziva varijacije u stepenu enzimske hidrolize celuloze, koja
zavisi od mesta vezivanja enzima za supstrat. Brzine kataliticke reakcije, takode, mogu da
variraju tokom celuloliticke degradacije, s obzirom da se u kasnijim fazama reakcije celuloza,
koja se hidrolizuje, obi¢no vise nalazi u klistalnom nego u amorfnom obliku, koja je razorena
tokom pocetnih faza reakcije, i s obzirom da je degradacija kristalne celuloze generalno
sporija reakcija od hidrolize amorfnih delova (Lynd i sar., 2002). Posto su reakcije po samoj
prirodi heterogene, Michaelis-Menten-ova jednacina nije dovoljna za opis ovih reakcija. Stoga
su brojni kineticki modeli predloZeni za enzimski katalizovanu hidrolizu celuloze (Gan i sar.,
2003; Kadam i sar, 2004; Okazaki i Moo-Young, 1978).
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Slika 3.2. Inhibicija celulaza: pregled glavnih kinetickih puteva i interakcija
koje se javljaju kod inhibicije proizvodom: (a) glavne reakcije (1,2),
(b) inhibicija glukozom (3,4), (c) inhibicija celobiozom (5),
(d) inhibicija supstratom (6,7), (e) transglikolizacija (8,9)

Uprkos slozenosti ovih dinami¢kih modela, osnova svega je naravno a) da enzim mora dodi u
kontakt sa supstratom, kako bi doslo do reakcije i b) da enzim-supstrat kompleks, kao
meduproizvod reakcije, mora nastati pre nego $to se formira krajnji proizvod. Otuda su
strukture modela primenjenih za opis enzimski katalizovane hidrolize (ligno)celuloze
uglavhom zasnovane na modifikovanim jednacinama Michaelis-Menten-ove kinetike.
Medutim, ovi modeli su ¢esto kombinovani sa kinetikom adsorpcije i u nekim slu¢ajevima
ukljucuju poseban ¢lan, tzv. ,frakcija dostupnog supstrata” (Bansal i sar., 2009). Pored toga,
¢lanovi za inhibiciju su vrlo ¢esto ukljuceni, kako bi se uracunalo i inhibitorno dejstvo
celobioze i glukoze na celuloliticke enzime, a u manjoj meri su ukljuceni i ¢lanovi, koji
razmatraju smanjenje enzimske aktivnosti usled nekih drugih razloga, npr. termicke
inaktivacije i/ili neproduktivno vezivanje za lignin.

Troskovi izvodenja enzimske hidrolize su mali u poredenju sa kiselom ili alkalnom hidrolizom,
jer se obi¢no izvodi u blagim uslovima i ne izaziva probleme sa korozijom (Duff i Murray,
1996). Bakterije i plesni mogu da proizvedu celulaze za hidrolizu lignoceluloznih materijala.
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Enzimska hidorliza celuloze sastoji se dakle iz tri koraka: adsorpcije celulaze na povrsinu
celuloze, hidrolize celuloze do glukoze i desorpcije celulaze. Necelulozne komponente (lignin
i hemiceluloza) kao i kristali¢nost celuloze ¢ine korak adsorpcije celulaza ograni¢avaju¢im po
pitanju brzine hidrolize (Han i Chen, 2010). Koncentracija supstrata je jedan od glavnih faktora
koji uti€¢u na prinos i inicijalnu brzinu enzimske hidrolize celuloze. Nekoliko metoda je
razvijeno kako bi se smanijila inhibicija hidrolize, ukljuCujuc¢i upotrebu enzima u visokim
koncentracijama, dodavanjem B-glukozidaza tokom hidrolize i uklanjanjem $ecera nastalih
tokom hidrolize ultrafiltracijom ili istovremenim o3ecerenjem i fermentacijom (SSF -
Simultaneous Saccharification and Fermentation).

Vecina danasnjih saznanja o enzimskoj hidrolizi celuloze poizilazi iz ispitivanja celulolitickih
enzima koje proizvodi Trichoderma reesei. Celuloliti¢ki enzimski sistem Trichoderma reesei je
intenzivno proucavan u pogledu degradacije celuloze za proizvodnju etanola. Enzime, koje
produkuje Trichoderma reesei, sadrze najmanje pet razli¢itih endoglukanaza (EG I-V, ili Cel7B,
Cel5A, Cel12A, Cel61A i Cel45A), dve vrste celobiohidrolaza (CBHI (Cel7A) i CBHII (Cel6A)), kao i
odreden broj ksilanaza i najmanje jedan enzim [-ksilozidaze (Rosgaard i sar., 2007).
Trichoderma reesei proizvodi i $-glukozidaze ali je veliki deo vezan za micelijum i zbog toga se
ne moze u dovoljnoj meri izdvojiti tokom industrijske proizvodnje celulaza (Rosgaard i sar.,
2007). lako je genetski kod za sintezu 3-glukozidaze iz Aspergillus oryzae uspedno prebacen u
proizvodni soj Trichoderma reesei (Merino i Cherry, 2007), ve¢ina dosadasnjih ispitivanja na
upotrebi celulaza Trichoderma reesei su primenjivala egzogeno dodavanje B-glukozidaza,
kako bi se povecala aktivhost i dejtstvo ovog enzima. Ovo egzogeno dodavanje
(dopunjavanje) je Cesto izvedeno dodavanjem preparata [3-glukozidaze iz Aspergillus niger
(Andri¢ i sar., 2010b). Glavni razlog za dodavanje [-glukozidaze je ocigledno da bi se
obezbedila kataliticka hidroliza celobioze i dela oligorasahirda do glukoze. Stavise, dodatak
B-glukozidaze mozZe Stavise da ublazZi inhibiciju proizvodom, koju vrsi celobioza na
celobiohidrolazu i endoglukanazu.

Pored enzimske hidrolize za proizvodnju etanola iz celuloznog materijala primenjuje se i
kiselinska hidroliza za izdvajanje prostih Secera iz date sirovine. Kiselinska hidroliza se moze
podeliti na dva tipa, sa primenom visokih koncentracija kiseline pri niskim temperaturama ili
niskih koncentracija pri visokim temperaturama. Odnos prednosti i nedostataka oba tipa
zavisi od stepena i ukupnog prinosa hidrolize sa jedne strane i degradacije glukoze do
nepozeljnih sporednih proizvoda sa druge strane.

Kristalna celuloza je potpuno rastvorljiva u 72 % H,SO, ili 42 % HCI pri relativno niskim
temperaturama (10-45 °C). Polimer se depolimerizuje do oligosaharida, od ¢ega vecinu ¢ine
celulotetraoze. Vrlo malo monomera glukoze se otpusta u ovoj fazi. Nakon razlaganja u
koncentrovanoj kiselini, smesa oligomera se razblazi do nize koncentracije i zagreva do oko
100-200 °C u toku 1-3 h. Ovim postupkom se oligomerni glukozni lanci razlazu do
monomernih konstituenata.
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Kinetika kiselinske hidrolize pri visokim koncentracijama kiseline ne zavisi od strukturnih
detalja ili kristali¢nosti celuloznog supstrata. Moze se postici prinos glukoze od preko 90 %.

Najvedi nedostatak primene koncentrovanih kiselina je taj $to se kiselina mora regenerisati i
reciklirati da bi proces bio ekonomski efikasan. Operacije regeneracije su, uopsteno
posmatrano, ekonomski vrlo zahtevne. Primena HCl ima tehni¢ku prednost nad primenom
H,SO, jer je isparljiva kiselina pa se moze regenerisati vakuum metodama. Posto vakuum
regeneracija H,SOs nije izvodljiva, njena primena se moze ujediniti sa drugim sistemom sa
profitabilnim rezultatima. Primer za to je primena proizvoda neutralizacije CaSO, za
proizvodnju gipsa. Dodatne troskove primene procesa sa koncentrovanom kiselinom ¢ine
zahtevi za sudovima otpornim na koroziju i reaktorima velike zapremine po jedinici proizvoda
zbog dugog vremena reakcije.

Dok je hidroliza celuloze koncentrovanim kiselinama brza i sa malo ili bez zahteva za
predtretmanom, prinos fermentabilnih Secera je obi¢no prilicno nizak zbog degradacije
glukoze izdvojene razlaganjem polimera. U procesima sa primenom razblazenih kiselina
nastaje manje proizvoda degradacije, ali je stepen hidrolize nizi zbog rezistentnih kristalnih
delova celuloze.

Ukupni troskovi procesa u kojima se primenjuje razblaZzena kiselina su znatno manji nego u
slu¢aju primene koncentrovane kiseline. Stoga nije neophodno reciklirati i vracati kiselinu u
ciklus da bi se postigla ekonomicnost procesa. Uopsteno gledajudi, nedostaci primene
razblazene kiseline obuhvataju nizak prinos $ecera, visoku potrosnju energije usled hidrolize
pri povisenim temperaturama i pritiscima i (iako manju nego u slucaju primene koncen-
trovanih kiselina) potrebu za materijalima otpornim na koroziju.

Hemijska i biohemijska degradacija celuloznih supstrata mogu se porediti razmatranjem
brojnih karakteristika svojstvenih ovim procesima, a koje su sumarno prikazane u tabeli 3.3.

Tabela 3.3. Poredenje procesa enzimske i kiselinske hidrolize celuloznih materijala

Kiselinska hidroliza Enzimska hidroliza

Nespecifi¢an katalizator Specifican makromolekulski katalizator

Razgradnja hemiceluloze do inhibitornih Proizvodnija Cistog Secernog sirupa spremnog

komponenti (npr. furfurola) za anaerobnu fermentaciju
Troskovi opreme veci zbog ostrih uslova rada Blagi operativni uslovi
Potrebna regeneracija katalizatora zbog Potrebna regeneracija katalizatora zbog
visokih troskova za hemikalije visokih troskova proizvodnje enzima
Visok stepen hidrolize Nizi stepen hidrolize
Nizak ukupan prinos glukoze zbog Visok prinos glukoze zavisi od sistema i

degradacije predtretmana
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3.4. Medu- i nusproizvodi prerade secerne repe

Pri preradi Secerne repe u konzumne kristale Secera, javljaju se razli¢iti meduproizvodi ovog
procesa kao $to su ekstrakcioni, retki i gusti sok, kao i nusproizvodi melasa i izluZeni repini
rezanci (slika 3.3).

3.4.1. Tehnoloski postupak prerade secerne repe

Tehnoloski postupak prerade Secerne repe je kontinualan. Odvija se po fazama procesa koje
su medusobno povezane u tehnolosku celinu. Pored osnovnog tehnoloskog procesa
proizvodnje 3$ecera, tehnologija obuhvata pomoc¢ne procese i operacije u pogonima za
proizvodnju energije, pomoc¢nih materijala i dorade nusproizvoda.

Osnovni tehnoloski postupak proizvodnje Secera moze se podeliti u Sest faza po slede¢em
hronoloskom redosledu (slika 3.3):

1. Priprema Secerne repe za ekstrakciju, difuziju. Obuhvata: istovar repe u repne
kanale, izdvajanje primesa od repe, pranje Secerne repe, rezanje Secerne repe.

2. Ekstrakcija Secera iz rezanaca repe, difuzija. Proces difuzije izvodi se u
protivstrujnom toku repe i vode. Da bi doslo do difuzije Secera mora se razrusiti nativna
struktura Celija, Sto se postize zagrevanjem. Ovaj proces se naziva plazmoliza i odvija se na
temperaturi od oko 75 °C. Iz plazmoliziranih rezanaca, usled razlike u koncentracijama, Secer
difuzijom prelazi iz tkiva repe u sok.

3. Ciséenje soka. Cilj ¢is¢enja je, osim uklanjanja nesecera, i da se dobije sok ¢iji se
sastav pri daljoj termi¢koj obradi, uparavanju i kristalizaciji, ne¢e menjati.

4. Koncetrisanje, uparavanje soka. Otklanjanjem vode iz retkog soka, koncentracije
10-15 % suve materije, dobija se gusti sok koncentracije 60-65 % suve materije. Eventualne
promene hemijskog sastava soka u toku uparavanja se ogledaju u porastu sadrzaja bojenih
materija, redukujucih Secera i alkaliteta soka.

5. Kristalizacija saharoze. Gusti sok je nezasic¢eni rastvor koji se uparavanjem dovodi
u oblast presicenosti pa se procesom kristalizacije izdvaja saharoza, a u zasicenom rastvoru,
maticnom sirupu, zaostaju neseceri.

6. Dorada kristala. Secer se susi u rotacionim ili komornim susarama do 0,03 % vlage.

Deo fabrike u kojem se odvijaju prve Cetiri feze procesa i dobija meduproizvod (gusti sok)
naziva se ,sirovi deo”, dok se drugi deo pogona, u kojem se iz gustog soka daljom preradom
dobija finalni proizvod — konzumni kristal, naziva ,rafinerija”.
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Slika 3.3. Tehnoloski postupak prerade Secerne repe

Pomenuti sokovi (ekstrakcioni, retki i gusti) i melasa ne zahtevaju nikakvu prethodnu obradu
jer je skoro cCitav sadrzaj Secera u obliku saharoze (Leiper i sar., 2006). Ovaj disaharid se u
pocetnoj fazi fermentacije razlaze na glukozu i fruktozu pomocu enzima invertaze, koja se
nalazi u periplazmaticnom prostoru izmedu celijskog zida kvasca i ¢elijske memebrane.
Jedino je kod gustog soka i melase potrebno izvrsiti razblazenje do koncentracije Secera koja
odgovara proizvodnji etanola. Sa ekonomske tacke gledista i u poredenju sa zitaricama,
meduproizvodi prerade Secerne repe su veoma dobra sirovina za proizvodnju etanola zbog
njihovog sadrzaja fermentabilnih 3Secera, koji se direktno mogu iskoristiti bez ikakve
modifikacije.
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3.4.1.1. Ekstrakcioni sok

Ekstrakcioni sok sadrzi oko 15-20 % suve materije, a dCisto¢a varira u opsegu od
85-90 %, dok 10-15 % cine neSeceri u suvoj materiji. Uzimaju¢i u obzir ove podatke,
ekstrakcioni sok se moze odmah upotrebiti za fermentaciju nakon podesavanja vrednosti pH.
Sve ove karakteristike zajedno sa relativno niskom cenom u poredenju sa ostalim
meduproizvodima prerade secerne repe Cine ekstrakcioni sok veoma profitabilnom sirovinom
za proizvodnju etanola. Njegov jedini nedostatak je nemoguénost skladistenja i laka
razgradnja usled dejstva mikroorganizama. Zbog kratkog perioda Zetve Secerne repe i
nemogucnosti skladiStenja ekstrakcionog i retkog soka tokom duzih vremenskih perioda, vrsi
se visestepeno uparavanje do visoke koncentracije Secera kako bi se dobijenom gustom soku
smanjila zapremina i inhibirao rast mikroorganizama (Dodi¢ i sar., 2009).

3.4.1.2. Retki sok

U tehnologiji 3ecera, ekstrakcioni sok se pre uparavanja i kristalizacije mora Cistiti. Cis¢enje
podrazumeva izdvajanje suspendovanih grubih nerastvornih necisto¢a, neutralizaciju soka i
izdvajanje 3$to vece koli¢ine koloidno i jonski rastvorenih neSecera. Rastvoreni neseceri se
uklanjaju tako Sto se prethodno prevedu u nerastvorni oblik, talog, koji se dekantacijom ili
filtracijom odvaja od rastvora. Tokom (is¢enja ekstrakcionog soka uklanjaju se brojne
necistoce ukljucujuci polivalentne anjone, kao $to su: sulfati, fosfati, citrati i oksalati, koji se
taloze u obliku kalcijumovih soli, i veliki organski molekuli kao $to su proteini, saponini i
pektini, koji formiraju agregate u prisustvu polivalentnih katjona. Nakon filtracije, dobija se
retki sok, meduproizvod svetlo-Zute boje, koji sadrzi 12-14 % Secera (Krajnc | Glavi¢, 2009).

3.4.1.3. Gusti sok

Otklanjanjem vode iz retkog soka, dobija se gusti sok koncentracije 60 % do 65 % suve
materije. 1z 100 kg Secerne repe dobija se prose¢no oko 130 kg retkog soka iz kojeg se
uparavanjem dobija 30 kg gustog soka, $to znaci da se u toku koncentracije otpari oko 100 kg
vode/100 kg Secerne repe. Gusti sok, koncentracije 60 % do 65 % suve materije, je nezasic¢en
rastvor; on se daljim uparavanjem dovodi u oblast presi¢enosti, koja je povoljna za
kristalizaciju saharoze. Cilj kristalizacije je da se Sto kra¢im postupkom izdvoje Sto istiji kristali
Secera i da zadnji sirup, melasa, sadrzi $to manje Secera.

3.4.1.4. Melasa

Uobicajen sastav melase ¢ini oko 50 % saharoze, oko 30 % nesSecera i oko 20 % vode.
Medutim, hemijski sastav melase je sloZen jer se u njoj nalazi preko 200 razlicitih organskih i
neorganskih jedinjenja. Od nesecera melase oko 10 % cine soli medu kojima najvise ima
kalijumovih. Ostatak neSecera Cine organske supstance medu kojima najvise ima azotnih
jedinjenja. Svakako, glavni sastojak melase su ugljeni hidrati, pretezno saharoza, koje ima oko
50 % (Grahovac, 2011)
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Postupak pripreme melase za fermentaciju kvascem Saccaromyces cerevisiae obuhvata njeno
razblazenje, korekciju vrednosti pH i sterilizaciju. Pri visokim koncentracijama supstrata usled
visokog osmotskog pritiska, faktora koji izaziva stres ¢elija kvasca, inhibiran je rast kvasca i
formiranje proizvoda metabolizma. Stoga je cilj razblazenja melase svodenje koncentracije
supstrata na optimalnu. Do znacajne inhibicije supstratom dolazi pri koncentracijama Secera
u opsegu 5-25 % dok pri koncentraciji od 40 % dolazi do potpune inhibicije rasta. Prilikom
razblazenja melase, osim o koncentraciji Secera, treba voditi ra¢una i o koncentraciji ostalih
nutrijenata koji mogu inhibirati fermentaciju. Najveci problem u tom smislu je visok sadrzaj
neorganskih soli u melasi (Ergun i Mutlu, 2000). U tehnologiji etanola melasa se razblazuje
vodom do koncentracije Secera 10-18 % (Grahovac, 2011). Pri ve¢im koncentracijama, osim
inhibicije supstratom, doslo bi i do inhibicije etanolom kao proizvodom, vreme fermentacije
bi se produzilo, a koli¢ina zaostalog Secera bi bila visoka. Male koncentracije Secera se ne
koriste iz ekonomskih razloga.

3.4.1.5. Izluzeni repini rezanci

IzluZeni repini rezanci predstavljaju sporedni proizvod industrije Secera koji nastaje nakon
ekstrakcije saharoze iz Secerne repe. Njihov visok sadrzaj polisaharida ¢ini ovaj nusproizvod
atkraktivnom sirovinom za proizvodnju etanola. Trenutno se izluzeni repini rezanci koriste kao
hrana za stoku.

Prednosti primene izluZzenih repinih rezanaca sa proizvodnju etanola se ogledaju u slede¢em:

* lzluzeni repini rezanci su jeftin poljoprivredni otpad koji zaostaje nakon prerade
Secerne repe,

* Izluzeni repini rezanci nastaju na malom broju lokacija gde se nalaze postrojenja
velikih kapaciteta za preradu Secerne repe,

* Stoga nema dodatnih tro$kova transporta i skladiStenja izluzenih repinih rezanaca,

* Fabrike za proizvodnju Secera vec¢ poseduju dobro razradene sisteme za kontrolu
procesa, proizvodnju pare i kontrolu kvaliteta vode. Na ovaj nacin se smanjuju troskovi
infrastrukture Sirenjem postojecih postrojenja radi proizvodnje etanola, i

* Ostatak (otpad) nakon hidrolize izluzenih repinih rezanaca ima visok sadrzaj proteina i
moze se upotrebiti kao dodatak za hrane za stoku.

Trenutno su proizvedene koli¢ine Secerne repe u SAD i Evropi kontrolisane regulativama sa
ciliem odrzavanja stabilnih cena Secera. Stoga, prinosi Se¢erne repe su znatno ispod vrednosti
iz perioda sredinom 20. veka. Vedi prinosi su dakle mogudi u zavisnosti od trzisnih uslova,
izmena zakona i kroz upotrebu Secerne repe kao energetske sirovine. Na ovaj nacin bi se
otpocela koproizvodnja etanola u dodatno izgradenim rafinerijama uz postojece kapacitete
za preradu Secerne repe (Popov i sar., 2010). Koncept proizvodnje Secera i etanola predstavlja
atraktivnu opciju, budu¢i da omogucava fleksibilnost u smislu variranja proizvedenih koli¢ina
$ecera i etanola, u zavisnosti od uslova koji vladaju na trzistu (Grahovac, 2011).
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3.5. Modelovanje i simulacija u procesu projektovanja

Projektovanje nekog bioprocesa moze da traje nekoliko godina, sastoji se iz mnogo koraka i
ukljucuje mnoge, razlicite ucesnike. Troskovi projektovanja zavise od specifikacija proizvoda,
sloZzenosti bioprocesa i primene proizvoda. Razvoj novih biofarmaceutskih proizvoda je
najskuplji; sa prosecnim troskovima od 300 do 800 miliona dolara, i najduze traje 10-15
godina od momenta ideje o nekom proizvodu do njegovog odobrenja. Razvoj proizvoda za
hemijsku, prehrambenu i industriju sto¢ne hrane je jeftiniji i krace traje, ali ipak zahteva
znatna ulaganja kada se radi o vr.emenu i novcu.

Osnova svakog procesa projektovanja treba da bude dobro napravljen hronoloski raspored za
istrazivanje i razvoj (R&D - Research and Development), kao i definisana putanja koja fokusira
napore na najbitnije probleme i obecavajuc¢e moguénosti. Jasan raspored pomaze u smanje-
nju vremena projektovanja i povecava $anse za stvaranje konkurentnog i ekoloski bezbednog
bioprocesa koji se moze realizovati u industrijskim razmerama. Raspored mora redovno da
bude prilagoden novostecenom znanju, do kojeg se dolazi tokom procesa projektovanja.

Za vreme projektovanja bioprocesa moraju se doneti mnoge odluke. Zbir ovih odluka i
vremenski rokovi njihovih realizacija odreduje da li ¢e bioproces biti uspesan ili ne. UspeSan
bioproces zahteva najbolju mogucu osnovu za donosenje odluka u svim tackama
projektovanja, od stvaranja ideje o proizvodu do realizacije industrijskog proizvodnog
postrojenja. Postoje dva kriticna aspekta u donosenju odluka. Kao prvo, za svaku bitnu odluku
moraju biti prikupljeni i procenjeni svi neophodni podaci o bioprocesu i njegovom
drustveno-ekonomskom okruzenju. Stoga, neizbezno je blagovremeno ukljucivanje
relevantnih aktera u razvojni proces. U zavisnosti od odluke, mogu se ukljuciti stru¢njaci iz
marketinga, pravnih i sektora za patente i stru¢njaci ekologije, pored biologa, hemicara i
biohemijskih inzenjera koji ve¢ rade na projektu. PocCetne faze procesa projektovanja
odreduju najveci deo troskova, kao i ekoloski uticaj krajnjeg industirjskog bioprocesa. Stoga,
bitno je nac¢i odgovarajucu osnovu i angazovati razli¢ite u¢esnike za istrazivanje i razvoj jo$ od
samog pocetka procesa projektovanja (Heinzle i Hungerbuhler, 1997).

Cilj projektovanja jeste da se stvori optimalan celokupan bioproces za proizvodnju zeljenog
proizvoda. Ovo eksplicitno uklju¢uje uzimanje u obzir da pojedinatne procesne faze ili
jedinice, kao $to su fermentacija ili razliciti bioseparacioni uredaji, mogu da odstupaju od svog
optimalnog nacina rada. Na primer, upotreba seruma tokom kultivacije animalnih ¢elija
poboljsava njihov rast i prinos proizvoda. Medutim, komponente seruma usloznjavaju
izdvajanje i precis¢avanje proizvoda do mere da je prihvatljivije imati manji prinos pri
fermentaciji bez seruma, kako bi se poboljsala separacija. Modelovanje bioprocesa pomocu
alata poput SuperPro Designer, koji ¢e se koristiti u reSavanju razlicitih problema sadrzanih u
ovoj disertaciji, veoma je efikasno u odredivanju kompromisa i donosenju odluka u ranim
fazama procesa projektovanja.
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3.5.1. Koraci projektovanja i u€esnici

Projektovanje bioprocesa i proizvoda ukljucuje nekolika koraka. Kao sto je prikazano na slici
3.4, oni ne formiraju linearni niz nezavisnih koraka, ve¢ u svakom trenutku projektovanja,
nekoliko koraka teku paralelno i deluju jedan na drugi.

A Pregled literature

Ispitivanje biokatalizatora
B S E—
Optimizacija biokatalizatora

< >

Optimizacija podloge i reakcionih uslova

< »
-« >

Odabir koraka separacije

< >

Odredivanje DTP-a

Optimizacija operacija

A
Y

Velicina fabrike

< >

Scale-up: laboratorija-pilot-industrija

Projektni koraci
A

Y

Odobrenje, klinicka ispitivanja

<

Modelovanje bioprocesa i analiza nesigurnosti

Y

Ekonomska i ekoloska procena

A
Y

Y

—_—

T Proces projektovanja

Ideja o proizvodu Proizvodnja

Slika 3.4. Koraci u projektovanju bioprocesa, od ideje o nekom proizvodu do
proizvodnog postrojenja (DTP - dijagram toka procesa)

Kao cilj svakog procesa projektovanja nekog postrojenja postavlja se proizvod. Specifikacija
proizvoda je faktor koji uspostavlja cilj procesa realizacije nekog projekta. Ovaj proizvod mora
imati trziste, ili makar potencijalno trziste, dovoljno veliko da ekonomski opravda potrebna
ulaganja za razvoj njegovog procesa proizvodnje. Zeljeni proizvod mora biti jasno definisan i
odreden (kvalitet, Cistoca itd.).

Nakon definisanja proizvoda, neophodno je detaljno pregledati dostupnu literaturu i patente.
Ovim pregledom dobija se informacija o tome da li ve¢ postoji neki slican proizvod na trzistu
ili u procesu razvoja. Takode, neophodno je odgovoriti na par pitanja. Da li konkurencija radi
na istom proizvodu? Da li postoje patenti koji sprecavaju upotrebu tehnologije koja je
potrebna za proizvodnju zeljenog proizvoda? U principu, da li postoji sloboda za rad i da li se
ostali mogu iskljuciti iz trziSta? Pregled literature ukljucuje, takode, potragu za odgovaraju¢im
biokatalizatorom, bioprocesom i operacijama za dobijanje i preci$¢avanje proizvoda.

Biokatalizator ima glavnu ulogu u bioprocesima. Stoga je potrebno imati organizam ili enzim
koji katalizuje nastanak Zeljenog proizvoda. Kada je naden odgovarajudi biokatalizator, on se
mora optimizovati, kako bi se postigao ekonomski isplativ prinos i koncentracija proizvoda.
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U principu, postoje dva nacina za ovu vrstu optimizacije. Jedan je da se nativhom organizmu,
za koji je ustanovljeno da proizvodi dati proizvod, poboljSaju proizvodne karakteristike, dok
se po drugom geni odgovorni za proizvodnju prenose u neki organizam domacina, koji moze
da se razvija na jeftinim hranljivim podlogama (Escherichia coli). Oba nacina uklju¢uju klasi¢no
poboljsanje vrste, kao i geneti¢ko inZzenjerstvo (Stephanopoulos i sar., 1998).

Paralelno sa optimizacijom biokatalizatora, podesavaju se hranljiva podloga i reakcioni uslovi,
kako bi se postigao najbolji u€inak biokatalizatora. Hranljiva podloga treba da bude 3to
jednostavnijeg sastava i $to je moguce jeftinija, ali ipak da omogudi optimalan rad biokata-
lizatora, u vezi sa rastom i nastankom proizvoda (Dodi¢ i Grahovac, 2013). Mogu se ispitati
razli¢iti sastavi i koncentracije, poput upotrebe razliCitih izvora ugljenika i azota (nekoliko
$ecera, skrob, melasa, ekstrakt kvasca, voda od mocenja kukuruza itd.). Stavise, moraju se
uzeti u obzir komponente hranljive podloge zbog kasnijeg izdvajanja i precis¢avanja
proizvoda. Takode, mora se uzeti u obzir i lanac snabdevanja (npr. da li je potrebna sirovina,
odgovarajuceg kvaliteta i prihvatljive cene, dostupna u dovoljnim koli¢inama).

Odabrani reakcioni (operativni) uslovi treba da obezbede najbolje okruzenje (temperatura,
vrednost pH, pritisak, kiseonik itd.) za biokatalizator i homogenost u bioreaktoru. Ovo
ukljuc¢uje modelovanje i funkcionisanje bioreaktora. Kod modelovanja bioreaktora moraju se
ispitati razliciti tipovi mesalice i odnosi visina/pre¢nik. U vedini slucajeva, medutim, geo-
metrija bioreaktora je ve¢ unapred data, a samo operativni uslovi mogu se menjati (Dodic i
Popov, 2009). Najbolji aeracioni i uslovi meSanja moraju se podesiti za brzinu aeracije, aeraciju
pomocu vazduha, Cistog kiseonika, ugljenik(IV)-oksida ili vazduha obogaéenog kiseonikom
itd. Profili dovodenja ovih gasova moraju se optimizovati radi optimalnog ucinka. Hranljiva
podloga i operativni uslovi enzimskih bioprocesa obi¢no su jednostavniji od fermentacionih.

Kada se znaju koncentracije, na kraju bioprocesa treba odabrati odgovarajuce korake za
izdvajanje i precis¢avanje. Tada se sastavlja dijagram toka procesa (DTP) koji se sastoji od
operacija za pripremu i sterilizaciju hranljive podloge, samog bioprocesa i separacionih
tehnika. Za separacioni deo moraju se odabrati i povezati odgovarajuce operacije, kako bi se
postiglo efikasno izdvajanje i preciS¢avanje proizvoda. Sve operacije su zasnovane na
razli¢itim hemijskim i fizickim osobinama izmedu proizvoda i ostalih komponenti hranljive
podloge (Antov, 2010). Najefikasniji nacin primene ovih operacija jeste taj da se prvo
upotrebe one koje koriste najvece razlike, npr. razlika u faznom stanju pri izdvajanju biomase
od rastvorenog proizvoda. Obi¢no se porede razliCite alternative i dijagram toka se menja
tokom projektovanja i scale-up-a bioprocesa. Svaka operacija se optimizuje ka krajnjem cilju,
odnosno maksimalnom ukupnom prinosu proizvoda (Heinzle i sar., 2006).

Tokom scale-up-a odreduje se veli¢ina postrojenja. U ovoj fazi proverava se veli¢ina trzista i
udeo proizvoda na trzistu procenjena na pocetku procesa projektovanja. Ove dve vrednosti
odreduju godisnju proizvodnju postrojenja. Ocekivana koncentracija proizvoda, vreme
trajanja bioprocesa i prinos separacije, koriste se za procenu neophodne veli¢ine i broja
bioreaktora (Panda, 2011).
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Bioproces se prevodi iz laboratorijskih uslova, ¢esto preko pilot postrojenja, u industrijske
razmere (Dodi¢ i Popov, 2011). Laboratorijski nivo uklju¢uje nekoliko koraka od laboratorijskih
erlenmajera do laboratorijskog bioreaktora zapremine obi¢no manje od 5 L.

Pilot postrojenja obi¢no imaju zapreminu do 500 L ili zahtevaju protok do 100 L/h u sluaju
kontinualnih bioprocesa. Nakon optimizacije, pilot postrojenje bi trebalo da bude manje ili
vise identi¢no industrijskom postrojenju sa svim povratnim tokovima, rasporedom rada i
materijalima za uredaje (Storhas, 2003). Proizvodno postrojenje se razlikuje jedino u
kapacitetu, obi¢no od 10 do 1000 puta vecem. Pilot postrojenje daje prve uzorke za trziste ili,
u slucaju farmaceutskih proizvoda broj potrebnih klini¢kih ispitivanja.

Cim su prvi podaci o bioprocesu dostupni, oni se mogu iskoristiti za njegovo modelovanje,
radi proracuna materijalnih bilansa, potrosnje energije, potreba radne snage i opreme za
proizvodni proces. Modeli se unapreduju sa svakim korakom u procesu projektovanja. Uticaj
mogucih promena u bioprocesu, pretpostavke i procene napravljene pomoc¢u modelovanja,
moraju se proveriti analizom nesigurnosti (Liu i Antolli, 2012).

Kada je u pitanju diskontinualna proizvodnja, razliciti delovi opreme su zauzeti tokom
razli¢itih vremenskih perioda. Radi optimizacije godiSnje proizvodnje i minimizacije troskova
ulaganja po jedinici proizvoda, vreme mirovanja razli¢itih delova postrojenja treba da bude
minimalno (Diwekar, 2014). Obi¢no je neki separacioni korak “usko grlo” u diskontinualnoj
proizvodnji. Vreme mirovanja separacionih uredaja se, na primer, moze smanijiti upotrebom
nekoliko manjih bioreaktora umesto jednog velikog. Procedura optimizacije zauzetosti
opreme naziva se planiranje vremenskog rasporeda, a najefikasnije se izvodi upotrebom
odgovarajucih procesnih simulatora (Vu€urovic i sar., 2012).

Jos od ranih faza razvoja, eksperimentalni i rezultati modelovanja koriste se za analizu
ekonomskih i ekoloskih aspekta, kako bi se realizovao odrziv bioproces.

Koraci projektovanja, kao i sam bioproces, moraju biti dokumentovani do detalja. Jasna
dokumentacija o pretpostavkama, procenama, problemima i alternativama tokom procesa
projektovanja, pomaze u donosenju daljih odluka. Opis bioprocesa je neophodan za
izgradnju proizvodnog postrojenja, ocenu bioprocesa, i Cesto za odobrenje proizvoda.

Uspedan razvoj ukljuCuje mnoge razlicite ucesnike, kao Sto je prikazano na slici 3.5.
Identifikacija, inZenjerstvo i kultivacija proizvodnog soja ili enzima ukljucuje specijaliste iz
oblasti molekularne biologije, mikrobiologije, biohemije, genetickog inzenjerstva i drugih, u
razvojni tim. Biohemijski, hemijski i procesni inZzenjeri projektuju i optimizuju bioproces.
Strucnjaci ekologije moraju obezbediti to da bioproces bude ekoloski bezbedan i da se svaki
otpad preradi pre njegovog ispustanja u okolinu. Tim za marketing procenjuje potencijalno
trziste proizvoda, a moze i da pruzi informacije o zahtevanoj Cistoci proizvoda i o tome da li
odredene sirovine mogu da stvore negativnu sliku o proizvodu na trzistu. Na primer,
upotreba animalnog seruma u fermentaciji terapeutskih proteina smanjuje potencijal prodaje
u zemljama, gde vedina ljudi ne jede meso niti proizvode na bazi mesa iz religijskih uverenja.



Damjan Vucurovic

TrZiste proizvoda /

Poslovno okruzenje

Pravni/regulacioni

Doktorska disertacija

i Bezbednost )
marketing i aspekti
4 N\
Biokatalizator Bioproces
Uticaj na Molekularna - Bioprocesno Patenti,
zdravljei <«— biologija inZenjerstvo <—>» intelektualna
Zivotnu sredinu Mikrobiologija |~ >| Modelovanje svojina
Biohemija
- 4
Strateske odluke Lanac Analiza
poslovna strategija snabdevanja troskova

Slika 3.5. Ucesnici projektovanja i njihove interakcije tokom razvoja bioprocesa

Tim za patente pomaze u identifikaciji moguce konkurencije i ispitivanju da li je tehnologija,
koja Zeli da se koristi u bioprocesu, zasticena patentom. Takode, taj tim priprema patent za
svoj bioproces. Modelovanje bioprocesa i analiza troSkova su vazni alati u procesu
projektovanja. Delimi¢no treba da budu primenjeni od strane projektanta bioprocesa, ali
Cesto je neophodna saradnja razlicitih stru¢njaka. Svaki bioproizvod, bilo da je u pitanju lek,
hrana, aditiv ili hemijski intermedijer, zahteva neki vid odobrenja. Ovim aspektom bavi se
pravni tim. Na kraju, menadZment treba da odluci da li se bioproces uklapa u poslovnu
strategiju kompanije i da li postoji mogucnost sinergetskog efekta sa drugim poslovnim
jedinicama.

3.5.2. Modelovanje i simulacija

Modelovanje (definisanje pomoc¢u matematickih jednacina) i simulacija (reSavanje jednacina
modela) bioprocesa poboljSava uvid i razumevanje bioprocesa i pomaze u identifikaciji
potencijalnih poboljsanja, kao i mogucih poteskoc¢a (Ghasem, 2012). Tokom procesa
projektovanja, simulacija moze da zameni eksperimente, kako bi se prosirila osnova za
donosenje odluka (slika 3.6).

Postoje mnogobrojne knjige iz hemijskog inZenjerstva, koje se bave modelovanjem hemijskih
procesa (Andreson, 2000; Dimian, 2003; Lewin, 2003). Dok je opsti pristup slican, tipi¢ni
bioprocesi se razlikuju u kinetici formiranja proizvoda, strukturi bioprocesa i operativnim
ogranicenjima u odnosu na hemijske procese.
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Eksperimenti
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Projektovanje bhioprocesa

Slika 3.6. Uloga modelovanja i simulacije u prosirenju baze podataka
za donosenje odluka u procesu projektovanja

3.5.2.1. Sema bioprocesa

Pre ulaska u detalje modelovanja, treba razmotriti osnovne komponente datog bioprocesnog
sistema, Ciji je opsti pregled prikazan slikom 3.7. Sirovine ulaze u bioproces i prevode se u
krajnji proizvod. U bioprocesima se obi¢no, kao reaktanti ili supstrati, koriste kompleksne
sirovine. Stavise, dodatni materijali, poput rastvaraca i mineralnih soli, koriste se u bioprocesu
i izdvajanju i precis¢avanju proizvoda. Pored sirovina, bioproces zahteva potroSnju materijala
poput hromatografskih smola i filtracionih membrana, komunalne usluge, poput elektri¢ne

energije, pare i vode za hladenje, i na kraju, radnu snagu za vodenje bioprocesa.

Bioproces

B m_> M+m - Kr?jnjl
proizvod

Potrosni materijal
Komunalne usluge
Radna snaga

Obrada/

odlaganje
otpada

Slika 3.7. Sema i celine bioprocesa
Bioproces se dakle moze podeliti na tri celine:

1)  pripremu,
2) bioreakcijui
3) separaciju.
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Procesi u fazi pripreme obezbeduju neophodnu koli¢inu inokuluma i hranljive podloge za
bioreakciju. Bioreakcija ukljucuje bioreaktor i svu prate¢u opremu, kao $to su kompresori i
filtri za sterilizaciju vazduha, koji se uvodi u bioreaktor (Dodi¢ i Popov, 2011). Ona predstavlja
centralni deo biotehnoloskog postupka u kojem se sirovine prevode u zeljeni proizvod
posredstvom biokatalizatora. Obi¢no nastaju i sporedni proizvodi, a deo sirovine ostaje
neiskoris¢en, ¢ime nastaje otpad bioprocesa. Sledi deo separacije, koji uklju¢uje sve korake
neophodne za izdvajanje i precis¢avanje proizvoda od ostalih materija, kako bi se dobio
zeljeni proizvod odgovarajuéeg stepena Cistoce.

Svi materijali koji nisu prevedeni u krajnji proizvod, niti valorizovani kao sporedni proizvodi ili
ponovo vraceni u bioproces, postaju otpad i zahtevaju odredenu vrstu obrade ili odlaganja.
Obi¢no granice sistema ograduju tri osnovne celine bioprocesa (pripremu, bioreakciju i
separaciju), ali ne i korake obrade otpada. Cesto su tro$kovi obrade ili odlaganja otpada
direktno poznati i uzeti u obzir, umesto da se uklju¢uje neophodna oprema u sistem.
Medutim, odredeni koraci predtretmana koji su potrebni za obezbedenje zadovoljavajuceg
kvaliteta otpada po standardima rutinski su pokriveni sistemom. Na primer, rastvor visoke
vrednosti pH mora biti neutralisan pre nego 5to se moze ispustiti u gradsku kanalizaciju.
Sistem bioprocesa treba da predstavi sve relevantne korake i tokove unutar svojih granica.

3.5.2.2. Koraci modelovanja
Modelovanje se izvrsava u nekoliko koraka, a to su:

e definisanje cilja granice modela,

e prikupljanje podataka,

e postavljanje modela bioprocesa,

e definisanje dijagrama toka i operacija i
e prikupljanje dokumentacije.

Slika 3.8. prikazuje pregled koraka u procesu modelovanija.

Definisanje cilja i granice modela. Za uspesno modelovanje neophodno je definisati cilj
modelovanja na samom pocetku, sto ukljucuje specifikaciju krajnjeg proizvoda, veli¢inu
postrojenja, biokatalizator i granice modela. Za krajnji proizvod, bitno je definisati neophodnu
Cistocu i ostalu specifikaciju.

Veli¢ina postrojenja ima velik uticaj na troskove bioprocesa. Stoga, vazno je izabrati realnu
veli¢inu postrojenja u modelu. Veli¢ina postrojenja moze se dobiti iz ocekivane godisnje
proizvodnje. Odluka se donosi na osnovu trenutne ili oCekivane veli¢ine trzista, tehnicke
izvodljivosti bioprocesa, poslovnog plana kompanije i uticaja konkurencije. Uglavnom, svaki
model mora da ukljuci sve neophodne procesne korake, ali tako da se slozenost bioprocesa
svede na minimum.
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Slika 3.8. Koraci modelovanja i procene bioprocesa

Prikupljanje podataka. Nakon definisanja ciljeva i granica modela, moraju se prikupiti
odgovarajuc¢i podaci. U osnovnom slucaju, mogu se iskoristiti podaci iz sopstvenih
eksperimenata (ispitivanja). Medutim, obi¢no su eksterni podaci neophodni za dopunu
odredenih podataka. Tabela 3.4 prikazuje uobicajene izvore podataka i mogucih poteskoca,
koje mogu nastati tokom njihovog prikupljanja. Cesto, vrednosti parametara moraju biti
uzete iz razlicitih izvora ili ekstrapolirane iz uslova koji se razlikuju od sopstvenih, npr. veli¢ina,
operativni uslovi, biokatalizator itd. Stru¢na procena pouzdanosti i primenljivosti podataka je
neophodna.

Tabela 3.4. Mogudi izvori podataka i problemi koji se obi¢no javljaju

Izvor podataka Moguce poteskoce
Sopstveni eksperiment Veli¢ina, opstanak/dostupnost
Prethodni projekat slicnog bioprocesa Prenosivost, zastareli podaci
Literatura Preciznost, aktuelnost, prenosivost
Patenti Preciznost, (pravna) upotrebljivost
Misljenje stru¢njaka Stvarna dostupnost, opseg misljenja
Sopstvene procene Validacija

Model bioreakcije. Obicno se modelovanje zapocinje bioreakcijom. Iz prikupljenih podataka
i opSteg znanja o bioprocesu izvode se reakcione jednacine i uslovi. Prvo se navode sirovine
potrebne za primenjeni biokatalizator. U slede¢em koraku, odreduju se parametri poput
prinosa, kultivacionog vremena, koncentracije krajnjeg proizvoda, nastanka sporednih
proizvoda, itd. Podaci o reakcijama su ili unapred poznati ili se primenjuje kineticki ili
stehiometrijski model za proracun ovih parametara. Dodatno, moraju se definisati reakcioni
uslovi za model bioprocesa.
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Dijagram toka bioprocesa i operacije. U sledecem koraku postavlja se dijagram toka
bioprocesa (DTB, slika 3.8). Sve procedure i koraci modela postaju odredeni. Svaka operacija
mora biti opisana u modelu, a parametri modela moraju biti definisani.

Dokumentacija. Svaki model ima svoje pretpostavke, procene i pojednostavljenja. Njihov
uticaj na pojedinacne korake i celokupan ucinak moze se sagledati analizom nesigurnosti.
Medutim, sve pretpostavke, procene i pojednostavljenja neophodno je dokumentovati u
pisanom obliku, uz objasnjenje zasto su odredene vrednosti odabrane. Transparentna
dokumentacija modela sluzi kao sigurnost ili polazna tacka i omogucdava drugima da
razumeju i protumace rezultate simulacije i identifikuju nesigurnosti.

Model se formira i na kraju prenosi u odgovarajuci softver, gde se izvodi simulacija. Pored
poboljsanja opsSteg razumevanja bioprocesa, rezultati simulacije se koriste za procenu
odrzivosti i optimizaciju.

3.5.2.3. Modelovanje pomocu simulatora bioprocesa

U ovoj disertaciji koristi se simulator bioprocesa SuperPro Desginer™ vlasnistvo kompanije
Intelligen, Inc. (Nju Dzersi, SAD). Detaljniji opis i uvod u ovaj program je dat u priru¢niku
SuperPro Designer User's Guide. Alternativni alati za modelovanje bioprocesa su takode
dostupni, poput Aspentech (Masacusets, SAD) (Shaklin i sar., 2001).

Slika 3.9 prikazuje pregled uzastopnih koraka pri simulaciji. Prvi korak je formiranje DTB na
radnoj povrsini simulatora. Simulator pruza modele za vecinu procedura i opreme koja se
obic¢no koristi u bioprocesima. Ikone opreme se spustaju na radnu povrsinu po redosledu koji
zauzimaju u bioprocesu. DTB se kompletira pomocu ulaznih tokova, tokova koji povezuju
uredaje i izlaznih tokova, koji prelaze granicu modela.

Preporucuje se definisanje razliCitih sekcija bioprocesa, npr. priprema, bioreakcija i separacija.
Ovo olak3ava analizu rezultata simulacije i omogucéava pode3avanje razli¢itih vrednosti
parametara opSteg modela u razli¢itim sekcijama (Sengupta i Pike, 2013). Na primer, ulazak u
detalje, moze biti drugaciji za sekciju bioreakcije i separacije.

Pre pocetka detaljnog modelovanja pojedinacnih jedinica mora se sastaviti baza podataka
bioprocesa. Ova baza podataka sadrzi sve materijale koji ulaze u bioproces ili nastaju tokom
bioprocesa. Obi¢no, softver ima rezervnu kopiju (,backup”) baze podataka koja sadrzi
naj¢esce upotrebljavana jedinjenja. Ostali materijali moraju se definisati. Baza podataka moze
da sadrzi Sirok opseg osobina materijala. Kako bi se ubrzao ovaj proces, unos vrednosti
osobina mogu se ograniciti samo na one, koje su bitne za bioproces. Kombinacije materijala,
koje se redovno koriste, mogu se definisati kao smese, npr. 5 M hlorovodoni¢na kiselina.
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Slika 3.9. Koraci reSavanja modela u softveru za simulaciju bioprocesa

U slede¢em koraku odreduje se DTB i sve uklju¢ene operacije. Pre specifikacije ulaznih tokova
jedinica modela, mora se odrediti veli¢ina bioprocesa, npr. definisanjem potrebne
zapremine bioreaktora. Pri specifikaciji jedinica modela, preporucuje se da se napravi kopija
DTB i zapocne novi sa istom bazom podataka materijala. Ovde se prva procedura i njeni
tokovi crtaju i specifikuju, i ovaj deo modela se ispituje sve dok se ne isprave sve greske.
Nakon toga se dodaje slededi procesni korak i specifikuje. Za svaki korak moraju se definisati
tokovi koji ulaze u bioproces, a zatim se podeSava sastav toka. Zatim se ukupna masa ili
zapremina toka definise direktno u specifikacijama toka. Definisanjem veli¢ine toka, odreduje
se veli¢ina opreme sa kojim je povezan, npr. sud za mesanje. Alernativno, ukupna
masa/zapremina ostaje promenljiva, a parametri modela prijemne opreme zahtevaju ulaznu
koli¢inu. Na primer, sud za mesanje definisane veli¢ine puni se do odredene zapremine.

Vecina procedura sastoji se od nekoliko uzastopnih koraka. Za sud sa meSanjem tipi¢an
redosled koraka je: (i) uvodenje vode i ostalih komponenti, (ii) meSanje sadrzaja suda i (iii)
izvodenje sadrzaja iz suda. Redosled mora biti definisan.

Simulator bioprocesa uklju¢uje unapred definisane modele za vecdinu operacija bioprocesa.
Stoga se samo parametri modela moraju definisati. Model procedure je obi¢no objasnjen u
dokumentima za pomo¢. Vrednosti parametara se uzimaju iz prikupljenih podataka o
bioprocesu ili iz korisnikovog inZzenjerskog znanja. Softver obi¢no pruza uobicajene vrednosti,
koje predstavljaju srednje vrednosti za procedure i stoga su velika pomo¢ u ranim fazama
projektovanja. Za osnovne elemente, ove vrednosti mogu da se pretpostave. Medutim, one
mogu znacajno varirati od situacije do situacije. Stoga se, u detaljno opisanom modelu,
preporucuje $to manja upotreba uobicajenih vrednosti.
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Broj neophodnih parametara zavisi od slozenosti operacije. Za jednostavan procesni korak,
poput uvodenja sirovine u bioreaktor, dovoljno je definisati ulazni tok, vreme pocetka i brzinu
punjenja. U bioreakcionom koraku, jedna ili vide reakcionih jednacina se definise na bazi mase
ili molova, kako bi se opisao nestanak reaktanata i nastanak proizvoda i sporednih proizvoda.

Cesto, bioproces uklju¢uje nekoliko identi¢nih delova opreme, npr. nekoliko bioreaktora koji
rade u raskoraku (Towler i Sinnott, 2013). Kako bi se svaki korak modelovanja olaksao,
preporucuje se da se prvo modeluje bioproces sa samo jednim komadom opreme. Kada
ovakav model daje zadovoljavajuce rezultate, on se moze prosiriti. Efikasan vremenski
raspored je neophodan za optimalnu proizvodnju i ekonomski prihvatljiv bioproces.
Medutim, u procesu modelovanja, preporucuje se — da se ne obraca previse paznje na
vremenski raspored, sve dok svaka operacija u diskontinualnom postupku ne predstavlja
pojedina¢nu radnu jedinicu (Petrides i sar., 2002). Tek tada model treba prosiriti na zeljeni broj
bioreaktora ili separacionih jedinica (npr. hromatografske kolone).

Pored sirovina, bioproces zahteva komunalne usluge, potroSne materijale i radnu snagu.
Razli¢ite vrste komunalnih usluga i potrosnih materijala su unapred definisane u programu.
Nakon prikladnog rada osnovnog modela, ove definicije treba proveriti u odnosu na
bioproces koji se razmatra. Na primer, ¢asovni troskovi za radnu snagu mogu biti drugaciji za
razli¢ite lokacije ili upotrebljena para moze imati drugaciju temperaturu, i stoga obezbediti
drugaciju koli¢inu toplote od one koja je predvidena modelom. Godisnji utrosak potrosnog
materijala, npr. membrana ili hromatografskih smola, definisan je na osnovu koli¢ine
potrebne po jednoj $arzi, maksimalnih radnih ¢asova i veka trajanja. Moguci izvori informacija
0 ovim parametrima mogu biti eksperimentalni podaci, dobavljaci ili literatura. Koli¢ina radne
snage je definisana za svaku operaciju i odreduje broj ljudi po smeni i broj smena.

Proces modelovanja je visokoiterativan. Obi¢no je potrebno mnogo korigovanja tokom
podedavanja realnog modela. Rezultate je obi¢no teSko precizno proveriti. Zato je
neophodno redovno proveravati, bar verodostojnost rezultata, proverom veli¢ina vrednosti
tokova i njihovih sastava, kao i vrednosti parametara modela, pregledom izvestaja nakon
simulacije. Neophodno je proveriti pretpostavke koje se ticu komunalnih usluga, potrosnog
materijala i radne snage. Kada je osnovni model potpun, ponovo je potrebno nekoliko
+pokretanja” simulacije, kako bi se odredio broj bioreaktora i optimizovao vremenski
raspored. Krajnji tehnic¢ki model rezultuje materijalnim i energetskim bilansom bioprocesa.

Nakon provere tehni¢ckog modela, podesavaju se ekonomski parametri bioprocesa i modela.
Program obezbeduje osnovne informacije o cenama i komplet alata za ekonomsku procenu.
Medutim, paralelno sa tehnickim modelom, mora biti proveren i ekonomski model.

3.5.2.4. Analiza nesigurnosti

Razumevanje nesigurnosti bioprocesa koji se projektuje je veoma bitno za realnu procenu
projekta. Stoga, neophodno je identifikovati rizike i mogucnosti unutar bioprocesa i
kvantifikovati ih. Tokom modelovanja bioprocesa obi¢no ostaje nekoliko otvorenih pitanja.
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Ona nagladavaju potrebu za analizom nesigurnosti. Stavise, precizna dokumentacija o
pretpostavkama donetih tokom modelovanja bioprocesa pomaze u identifikaciji nesigurnih
oblasti. Alternativni dijagrami toka bioprocesa mogu se uporediti u analizi razli¢itih scenarija.
Uticaj pojedinac¢nih ulaznih promenljivih, poput cene podloge ili kultivacionog vremena,
ispituje se u analizi osetljivosti.

Pri razmatranju termina “nesigurnost”’, moze se napraviti zabuna izmedu varijabilnosti i
nesigurnosti. Varijabilnost je unutrasnja odlika sistema. Ona se ne moze umanijiti daljim
ispitivanjima, iako se moze smanijiti podesavanjem bioprocesa. Varijacija prinosa proizvoda
od Sarze do 3araze u postoje¢em postrojenju dobar je primer varijabilnosti. Nesigurnost u
uzem smislu izazvana je usled nedostatka znanja o nekom parametru, odnosno nivou
neznanja. Parametar sam po sebi u stvarnosti ne pokazuje varijabilnost, ali njegova ta¢na
vrednost jo$ nije poznata. Dalja istraZzivanja mogu da smanje ovu vrstu nesigurnosti. Primer za
ovo moze biti cena sirovine koja ¢e biti fiksna prema dugoro¢nom ugovoru sa dobavljacem,
ali koja jo3 nije dogovrena. Cesto, varijacija parametara modela uklju¢uje i varijabilnost i
nesigurnost. Na primer, o¢ekivani prinos proizvoda krajnjeg bioprocesa uklju¢uje nekoliko
nesigurnosti, jer nije poznato kolika srednja vrednost prinosa moze biti postignuta. Takode,
postoji varijabilnost u prinosu od 3arze do 3arze.

Nesigurnost koja uti¢e na bioproces ukljucuje varijaciju u samom bioprocesu, kao i u lancu
snabdevanja i trziStu proizvoda (slika 3.10). U lancu snabdevanja cene i kvalitet sirovina,
potrosnog materijala i komunalnih usluga moze ukazati na varijabilnost. Nesigurnost trzista
obi¢no ukljucuje prodajnu cenu proizvoda i veli¢inu trzista. Nesigurnost samog bioprocesa
utice na strukturu DTB, koja je ispitana u analizi scenarija i na vrednosti tehnic¢kih parametara
procedura. Pored razlika u lancu snabdevanja, tehni¢kim i trziSnim parametrima, moze biti
korisno napraviti razliku izmedu parametara koji uti¢u na razli¢ite sekcije bioprocesa (npr.
priprema, bioreakcija, bioseparacija).

Druitveno i poliﬁém

Lanac snabdevanja Bioproces

Triiste

Potrosni materijal

v

Sirovine —»

Krajnji
proizvod

Komunalije —» Bioreakcija Separacija

Radna snaga —»

Otpad

-«—

Slika 3.10. Oblasti nesigurnosti koje uticu na bioproces
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Pored ovih nesigurnosti, koje direktno uti¢u na bioproces, postoje nesigurnosti u drustvenom
i politickom okruzenju, gde se realizuje bioproces. Na primer, drustvena prihvatljivost ili nove
pravne smernice mogu jako da uti¢u na uspeh bioprocesa, kao $to je slucaj sa geneticki
modifikovanim organizmima u poljoprivredi. Medutim, veoma je tesko kvanitifikovati,
predvideti i ubaciti ove promenljive u model, pa se ne razmatraju u analizi nesigurnosti. Ipak,
one se moraju uzeti u obzir i treba ih imati na umu.

Pre pocetka analize, treba definisati parametre koji ¢e se koristiti kao ciljne funkcije za opis
uticaja nesigurnosti. Obi¢no se bira parametar koji opisuje tehnicki uc¢inak bioprocesa, npr.
godidnja proizvodnja.



4. MATERIJAL | METODE RADA
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4.1. Priprema sirovina i definisanje uslova bioprocesa

4.1.1. Proizvodni mikroorganizmi

Tokom istrazivanja iz okvira ovog rada za proizvodnju etanola primenjen je komercijalno
dostupan kvasac Saccharomyces cerevisiae u obliku svezeg pekarskog kvasca (Alltech-Serbia,
Senta, Srbija). Kako bi se proizvodni mikroorganizam prilagodio uslovima fermentacije, svezi
pekarski kvasac je suspendovan u maloj koli¢ini hranljive podloge, nakon ¢ega je dodat
preostaloj koli¢ini hranljive podloge. Kvasac je u prethodno pripremljenu hranljivu podlogu
dodavan u koli¢ini od 10 g/L (racunato kao svez pekarski kvasac sa 30 % suve materije), kako
bi pocetna koncentracija celija u hranljivoj podlozi iznosila priblizno 108 cfu/mL.

Za ispitivanje proizvodnje celulolitickih enzima upotrebljen je referentni soj plesni
Trichoderma reesei QM 9414 (Departman za biologiju, Univerziteta u Masacusetsu Amherst).
Osvezavanje kulture plesni je vrseno na krompir dekstroznom agaru inkubacijom 3-4 dana na
28 °C. Za inokulaciju hranljive podloge pripremljena je suspenzija spora u sterilnom
fizioloSkom rastvoru koja sadrzi 10° spora/g. Te¢ne podloge inokulisane su sa 10 % inoku-
luma, a ¢vrste rasprsivanjem definisane zapremine pripremljene suspenzije spora po njihovoj
povrsini.

4.1.2. Hranljive podloge i njihova priprema

Za pripremu hranljivih podloga primenjeni su meduproizvodi iz procesa prerade $ecerne repe
(ekstrakcioni, retki i gusti sok), kao i nusproizvodi pomenute tehnologije (melasa i izluZeni
repini rezanci). Navedene sirovine dobijene su iz tri domace fabrike Secera: ,Crvenka” a.d.,
Crvenka, ,TE-TO” a.d., Senta i ,Sajkaska-Hellenic Sugar Industry” a.d. Zabal;.

Tecni supstrati (ekstrakcioni, retki i gusti sok i melasa) su razblazivani destilovanom vodom
i/ili hidrolizatom izluZenih repinih rezanaca do postizanja pocetnog sadrzaja Secera u opsegu
11,5-20 %(m/v), s obzirom da su se ove koncentracije pokazale kao optimalne za proizvodnju
etanola na pomenutim sirovinama kao hranljivim podlogama (Grahovac, 2011).
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IzluZeni repini rezanci su pre fermentacije podvrgnuti predtretmanu, odnosno usitnjavanju
mlevenjem u laboratorijskom mlinu sa nozevima, nakon ¢ega je uzorak prosejan kroz dva sita
od 20 mesh (850 um) i 80 mesh (180 um). Frakcije koje sadrze ¢estice manje od 180 um (-80
mesh), izmedu 180-850 um (-20/+80 mesh) i vece od 850 um (+20 mesh) su upotrebljene za
ispitivanje uticaja veli¢ine Cestica na efikasnost hidrolize.

Predtretman izluzenih repinih rezanaca izveden je primenom razblazene sumporne kiseline u
koncentraciji 1-4 % na temperaturi 121 °C u razli¢itim vremenskim intervalima (30-120 min).

Prevodenje sloZzenih u proste (fermentabilne) Secere u izluzenim repinim rezancima ispitano
je hidrolizom komercijalno dostupnim enzimskim preparatima (E-CELBA, Megazyme, Irska) i
enzimima produkovanim kultivacijom plesni (submerzno u te¢nim podlogama ili kultiva-
cijom na ¢vrstim hranljivim podlogama). U 0,1 M acetatni pufer (pH 5,5) dodata je koli¢ina
repinih rezanaca tako da je dobijen 1 % rastvor. Ovaj rastvor je pomesan sa rastvorom
enzimskog preparata ili tecnom fazom fermentacione te¢nosti ili ekstraktom ¢vrste podloge u
odnosu 3:1. Nakon homogenizacije, hidroliza je vrSena u toku 60 min na 45 °C (Dodi¢ i
Grahovac, 2013).

Kultivacija plesni sa ciljem proizvodnje enzima ispitana je razli¢itim tehnikama kultivacije, i to
submerzno u te¢nim i emerzno na ¢vrstim hranljivim podlogama. Sastav te¢nih podloga za
submerznu tehniku kultivacije je bila 1,5 % usitnjenih izluZenih repinih rezanaca, 0,5 %
(NH.),SO4 i 1,36 % K,HPO4 u destilovanoj vodi. Za emerznu tehniku kultivacije potrebna
koli¢ina usitnjene sirovine suspendovana je u dvostruko vecoj koli¢ini ¢esmenske vode pa
nakon 15 min mesanja proverena i korigivana vrednost pH. Nakon dodatnih 15 min mesanja
suspenzija je ostavljena da miruje kako bi se ¢vrsta faza istalozila u graviotacionom polju.
Tec¢na faza je dekantovana, a talog upotrebljen kao ¢vrsta podloga za proizvodnju enzima.

Vrednost pH primenjenih hranljivih podloga za proizvodnju etanola je korigovana na 5,0+0,2
dodatkom 10 %(v/v) sumporne kiseline, a podloga za sintezu enzima na 4,5+0,1 primenom
1 % NaOH ili 1 % H,SO.. Sterilizacija pripremljenih hranljivih podloga je izvedena u autoklavu
pri temperaturi od 121 °Cii pritisku od 2,1 bar u trajanju od 30 min.

4.1.3. Uslovi fermentacije

Eksperimenti sa ciljem ispitivanja toka i optimizacije uslova fermentacije izluZzenih repinih
rezanaca i smese hidrolizata izluzenih repinih rezanaca i meduproizvoda prerade Secerne
repe su izvedeni u laboratorijskom bioreaktoru (Woulff-ova boca) ukupne zapremine 2 L
(radna zapremina 1,2 L). Bioreaktor je opremljen nastavkom ispunjenim sterilnim parafinskim
uljem, koji obezbeduje anaerobne uslove, omogucava otpustanje nastalog CO,, a sprecava
kontaminaciju i gubitke etanola isparavanjem. Fermentacija hranljive podloge u trajanju od
48 h, ukljucujuci i vreme potrebno za suspendovanje inokuluma, je izvedena 3arznim
postupkom pod anaerobnim uslovima, pri temperaturi od 28 °C i brzini mesanja 200 o/min,
koja je obezbedena postavljanjem bioreaktora na mikrobioloSku laboratorijsku tresilicu u
termostatu.
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Provera (validacija) rezultata optimizacije obavljena je dodatnom serijom eksperimenata u
laboratorijskom bioreaktoru (BIOSTAT A-Plus, Sartorius AG, Goettingen, Germany) ukupne
zapremine 3 L (radne zapremine 2 L) sa automatskim merenjem i regulacijom procesnih
parametara (slika 4.1).

Slika 4.1. Laboratorijski bioreaktor BIOSTAT A-Plus

Fermentacije hranljive podloge, sa ciljem ispitivanja kinetike toka fermentacije pri definisanim
optimalnim uslovima, izvedene su u uvecanoj razmeri u laboratorijskom bioreaktoru
(Chemap AG, CH-8708, Maannedorf, Switzerland) ukupne zapremine 14 L (radne zapremine
10 L) pri anaerobnim uslovima i temperaturi od 28 °C (interna regulacija temperature). Brzina
mesanja od 150 o/min je obezbedena meSanjem pomocu dve Rushton-ove turbine i 4
odbojnika (slika 4.2). Vreme fermentacije u definisanom trajanju od 48 h je mereno od
momenta inokulacije hranljive podloge.

-
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Slika 4.2. Laboratorijski bioreaktor Chemap AG
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Proizvodnja enzima submerznom tehnikom kultivacije plesni ispitana je u erlenmajerima od
300 mL sa 100 mL hranljive podloge. Za mesanje kultivacione te¢nosti koris¢ena je rotaciona
tresilica pri 150 o/min. Kultivacija plesni na ¢vrstim hranljivim podlogama izvedena je u solid
state bioreaktoru prikazanom na slici 4.3. Inokulisana ¢vrsta hranljiva podloga smestena na
perforiranu povrdinu, aerisana je, a ujedno i vlaZzena, produvavanjem vazduha kroz
destilovanu vodu smestenu ispod perforacija. Regulacija temperature vrsena je zagrevanjem
destilovane vode preko grejaca koji je smesten u omotac suda. Svi ogledi proizvodnje enzima
izvedeni su u trajanju od 7 dana na temperaturi od 28+1 °C.

vazduh

y

Slika 4.3. Laboratorijski solid state bioreaktor

4.2. Analiticki postupci

4.2.1. Analiza kvaliteta sirovina

Analiza primenjenih sirovina je izvrSena u skladu sa uobi¢ajenom praksom laboratorijske
kontrole Nacionalne laboratorije obnovljive energije u Vadingtonu, Amerika (National
Renewable Energy Laboratory — NREL/TP-510-48087, 2010).

Sadrzaj suve materije (SM) primenjenih sirovina odredene je gravimetrijski (NREL/TP-510-
42621, 2008).

Sadrzaj ugljenih hidrata (celuloze, hemiceluloze, saharoze i drugih redukujucih Secera) i
lignina odredene je primenom visokopritisne te¢ne hromatografije (HPLC - High Pressure
Liquid Chromatography) i spektrofotometrijski, redosledom (NREL/TP-510-42618, 2010).

Sadrzaj pepela odreden je gravimetrijskom metodom (NREL/TP-51-42622, 2008).
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Sadrzaj ukupnog azota u primenjenim sirovinama je odredivan metodom po Kjeldahl-u
(NREL/TP-510-42625).

Sadrzaj ekstrakata odreden je vodenom i alkoholnom ekstrakcijom (NREL/TP-510-42619,
2008).

4.2.2. Analiza uzoraka fermentacione te¢nosti

Uzorci kultivacione tecnosti su radi potrebnih analiza uzimani u sterilnim uslovima u
definisanim vremenskim intervalima.

Sadrzaj biomase u kultivacionoj te¢nosti (g/mL) je odredivan spektrofotometrijski pomocu
prethodno definisane zavisnosti apsorbance u funkciji suve materije model rastvora poznatog
sadrzaja biomase kvasca. Suva materija model rastvora odredena je susenjem taloga koji je
izdvojen centrifugiranjem 10 mL suspenzije u toku 10 min na 3000 o/min (Tehtnica LC-321,
Zelezniki), na 105 °C do konstantne mase. Apsorbanca model rastvora je merena spektro-
fotometrom (UV Spectrophotometer, UV-1800, Shimadzu, Japan) na 660 nm (Govindaswamy i
Vane, 2007), ¢ime su dobijene njene zavisnosti od suve materije model rastvora poznatog
sadrzaja biomase kvasca. Merenjem apsorbanci uzoraka kultivacione te¢nosti na istoj talasnoj
duzini i interpolacijom izmerenih vrednosti u prethodno definisanu funkciju indirektno su
dobijeni podaci o sadrzaju biomase.

Sadrzaj suve materije uzoraka je odredivan gravimetrijski susenjem na 105 °C do postizanja
konstantne mase (Herlich, 1990).

Uzorci fermentacionih te¢nosti su centrifugirani pri 4000 o/min u trajanju od 15 min. Dobijeni
supernatanti su filtrirani kroz 0,45 pm najlonske membrane (Agilent Technologies Inc.,
Germany). Nakon toga je sadrzaj ugljenih hidrata (prvenstveno saharoze i redukujudih
Secerea) odredivan u filtratu pomoc¢u HPLC-a (Thermo scietific Dionex Ultimate 3000 Seires).
Instrument HPLC je bio opremljen HPG-3200SD/RS pumpom, WPS-3000(T)SL automatskim
uzorkivacem (sa injekcionom petljom od 10 uL), Zorbax-NH, kolonom (250 mm x 4,6 mm x
5 pm) i refraktometrijskim detektorom RefractoMax 520. Kao eluent koris¢en je 75 %(v/v)
acetonitril protokom od 1,2 mL/min i elucionim vremenom 20 min pri temperaturi kolone od
25°C.

Sadrzaj ukupnog azota u fermentacionim te¢nostima je odredivan metodom po Kjeldahl-u
(NREL/TP-510-42625).

Vrednost pH je merena staklenom elektrodom pomocu laboratorijskog multiparametarskog
analizatora Consort C863 (Consort, Turnhout, Belgium).

Nakon kultivacije na ¢vrstim podlogama ekstrahovani su proizvodi metabolizma fizioloskim
rastvorom (minimalna koli¢ina ekstragensa koja omogucava ekstrakciju uz mesanje, najcesce
jednaka zapremini podloge) uz konstantno mesanje pri 200 o/min, u trajanju od 30 min na
konstantnoj temperaturi.
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Razdvajanje cvrste i teCne faze nakon esktrakcije iz ¢vrstih podloga kao i submerzne
kultivacije plesni izvéreno je filtracijom kroz kvalitativnu filter hartiju. Dobijeni filtrati
podvrgnuti su standardnoj analizi uzoraka fermentacione te¢nosti.

Ukupan sadrzaj proteina u fermentacionim te¢nostima ili ekstraktima ¢vrste podloge na kraju
procesa odredivan je spektrofotometrijski metodom po Lowry-ju (Dodic¢ i Grahovac, 2013) u
kojoj su kao reagensi koris¢eni bakar-sulfat u rastvoru alkalnog tartarata i Folin-Ciocalteu-ovog
rastvora, a apsorbancija je ocitavana na 660 nm.

Intenzitet hidrolitickog delovanja fermentacionih te¢nosti i ekstrakata ¢vrstih podloga prema
skrobu, celulozi i ksilanu odreden je na osnovu sadrzaja redukujucih 3ecera koji ovim
procesom nastaju. Postupak NREL/TP-510-42628 (2008) podrazumeva spektrofotometrijsko
odredivanje oslobodenih redukujuc¢ih Secera metodom po Miller-u, a na osnovu toga
odredivanje aktivnosti produkovanih enzima.

Sadrzaj etanola je odredivan direktno u uzorcima kultivacione tec¢nosti gasnom
hromatografijom, primenom uredaja HP 5890 Series Il GC (Agilent Technologies Inc, Santa
Clara, USA) opremljenog plameno-jonizuju¢im detektorom i kolonom Carbowax 20 M, pri
85 °Ci sa helijumom kao gasom nosa¢em. Temperatura injektora i detektora je odrzavana na
150 °C.

4.2.3. Statisticka obrada podataka

Svi rezultati prikazani u ovom radu predstavljaju srednje vrednosti iz tri eksperimenta
ponovljena pod istim uslovima. Rezultati su statisticki obradeni analizom varijanse pri
stepenu znacajnosti a=0,05. Adekvatnost modela je procenjena na osnovu koeficijenta
determinacije (R?) i p-vrednosti modela. Metoda funkcije odzivne povrsine je metoda
modelovanja pogodna za proucavanje uticaja vise faktora na odzive njihovim istovremenim
variranjem uz izvodenje ograni¢enog broja eksperimenata.

Za opis odzivne funkcije Y (ukupan sadrzaj redukujuc¢ih 3ecera (% m/v) i sadrzaj etanola
(% v/v)), primenjen je polinom drugog reda:

Y=b, +b X, +b,X, +b,X; +bZ X2 +b2 X3 +bLX? + b, XX, +b, XX, +b . X, X, (1)

gde su: b, - odsecak,
b1, b, i bs- linearni koeficijenti,
b1, b2, i bss - kvadratni koeficijenti i
b1,, b3 i bys - koeficijent interakcije.

Ispitivan je uticaj sledecih faktora u navedenim opsezima:
Xi: veli¢ina Cestica (180-850 um)
X,: koncentracija sumporne kiseline (1-4 %v/v) i
Xs: trajanje predtretmana (30-120 min).
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Statisticka obrada eksperimentalnih podataka i crtanje povrsina odziva je uradeno primenom
softverskog paketa STATISTICA 12.0 (StatSoft, USA). Znacajnost uticaja svakog od faktora kao i
njihovih interakcija odredivana je poredenjem t-vrednosti za svaki od koeficijenata u
regresionoj jednacini. Za optimizaciju faktora, primenjena je metoda Zeljene (trazene) funkcije
u softverskom paketu DESIGN-EXPERT 7.0 (StatEase, Inc., USA).

4.2.4. Kineticki modeli i proracun kinetickih parametara

Pored Siroko primenjivanog Monod-ovog modela, logisticka jednacina se sve vise koristi za
opis mikrobioloskog rasta mnogih razlicitih bioloskih sistema, kao i za predvidanje inhibicije i
inaktivacije tokom rasta (Wachenheim i sar., 2003). Ovaj model se sluzi samo brojem
mikroorganizama i ne ukljucuje potrosnju supstrata kao $to bi to zahtevao model zasnovan
na Monod-ovoj jednacini. Koli¢ina supstrata u ovom slucaju je nebitna, jer se pretpostavlja da
je ima dovoljno za dobijanje neogranic¢ene koli¢ine mikroorganizama (Pazouki i sar., 2008; Mu
i sar.,, 2006; Sharifzadeh Baei i sar., 2008). Stoga je logisticka jednacina upotrebljena za
modelovanje rasta celija kvasca tokom diskontinualnog fermentacionog procesa. Ona je

dobijena iz sledece jednacine:
dX X
b T I A P '¢ 2
e @

gde su: X — koncentracija biomase (g/L),
Xm — maksimalna ostvarljiva koncentracija biomase (g/L) i
bm — maksimalna specifi¢na brzina rasta.

Primenom grani¢nih uslova (kada je to = 0, onda je X = Xo) dobija se sigmoidalna zavisnost
koncentracije biomase (X) i vremena (t). Jendacina (2) se lako moze integraliti kako bi se
dobila logistic¢ka jednacina, koja moze da se primeni za opis i eksponencijalne i stacionarne
faze rasta. Rezultujuc¢a jednacina ima sledeci oblik:

‘e X, -exp(y,, - t) a)

1= /X)) (1—explpy, 1))

Ovim modelom je izvrSena provera vrednosti Xo, Xm i um. Logisti¢ka jednacina, prikazana gore,
ne odgovara fazi odumiranja mikroorganizama nakon stacionarne faze rasta.

U ovoj disertaciji, ciljani proizvod iz fermentacije medu- i/ili nusproizvoda prerade Secerne
repe je bio etanol. Stoga je ispitana i kinetika proizvodnje etanola. Jedan od Siroko
rasprostranjenih modela za nastajanje proizvoda je modifikovan Gompertz-ov model, iz kojeg
se dobijaju podaci o trajanju lag faze proizvodnje etanola, specificne brzine proizvodnje
etanola, i potencijalne maksimalne koncentracije proizvoda. Stoga je ova modifikovana
Gompertz-ova jednacina iskoris¢ena za modelovanje produkcije etanola tokom fermenta-
cionog procesa (Van Ginkel i sar., 2001; Arroyo-Lépezi sar., 2009):
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P=P, -exp{— exp[%)(pm](q —t)+1} (4)

m

gde su: P - koncentracija etanola (g/L),
Pm — maksimalno moguca koncentracija etanola (g/L),
rm— Maksimalna brzina proizvodnje etanola (g/L-h) i
t. — lag faza proizvodnje etanola (h).

Kinetika potrosnje supstrata, odnosno smanjenja koncentracije redukujucih $ecera u toku
fermentacije, opisana je primenom Pirt-ove jednacine, koja predstavlja zavisnost
koncentracije supstrata (S) od pocetne koncentracije supstrata (So), prinosa biomase (Yxs),
koncentracije biomase (X), pocetne koncentracije biomase (Xo), koeficijenta odrzavanja (m),
maksimalne koncentracije biomase (Xm) i maksimalne specificne brzine rasta (um). Jednacina
ima sledeci oblik:

5=50—L~(X—x0)—m'xm-|n[xm_X°J (5)
X/S Mm Xm_X

Sva tri modela, logisti¢ki, Gompertz-ov i Pirt-ov, fitovani su u eksperimentalne podatke
pomocu nelinearne regresione analize, upotrebom komercijalno dostupnog softvera
SigmaPlot®11. Statisticki indikator (R*) za ispravnost regresije je dobijen direktno iz ovog
programa.

4.2.5. Generisanje modela i simulacija bioprocesa

Kompjuterske simulacije se uspe$no koriste za modelovanje i predvidanje troskova
proizvodnje u mnogim industrijskim procesima. Simulacije omogucavaju predvidanje
razli¢itih scenarija koji se mogu javiti tokom rada postrojenja poput: uticaja porasta cena
sirovina ili komunalnih usluga, varijacije u sastavu sirovina, kao i uvodenje novih tehnologija.
Oslanjajuci se na osnovni model bioprocesa i definisanjem novih uslova korisnik na efikasan
nacin moze sa sigunors¢u da utvrdi rezultate alternativnih nacina rada postrojenja.

Za generisanje modela bioprocesa proizvodnje etanola iz medu- i nusproizvoda prerade
Secerne repe upotrebljen je program SuperPro Designer® v9.0 (Intelligen Inc., Scotch Plains,
NJ), odnosno program koji omogucéava procenu kako procesnih tako i ekonomskih
parametara datog bioprocesa.



5. REZULTATI | DISKUSIJA




Damjan Vucurovi¢ Doktorska disertacija

U prvom delu ovog poglavlja su prikazani rezultati analize sastava nusproizvoda tehnologije
prerade Secerne repe (izluzenih repinih rezanaca) iz tri domace fabrike 3ecera, koji je
primenjen kao sirovina tokom istrazivanja iz okvira ovog rada. U drugom delu su prikazana
istrazivanja sa ciljem utvrdivanja optimalnih uslova predtretmana lignocelulozne sirovine.
Na osnovu pokazatelja procesa predtretmana, definisani su znacajni faktori koji su ukljuceni u
modelovanje odabranih odziva: ukupan sadrzaj redukujucih Secera nakon hidrolize i sadrzaj
etanola nakon fermentacije. Potom su prikazani rezultati primene metode Zeljene funkcije u
kombinaciji sa polinomskim zavisnostima posmatranih odziva za optimizaciju veli¢ine Cestica,
koncentracije kiseline i vremena trajanja predtretmana. Trec¢i deo ovog poglavlja je posvecen
proveri validnosti dobijenih rezultata, odnosno njihove primenjivosti u uve¢anim razmerama,
kao i utvrdivanju kinetike rasta proizvodnog mikroorganizma, kinetike potros$nje limitirajuceg
supstrata i kinetike dobijanja etanola kao Zeljenog proizvoda u procesu fermentacije
ekstrakcionog, retkog i gustog soka, melase i izluzenih repinih rezanaca. Na osnovu dobijenih
kinetickih modela i literaturnih podataka u poslednjem delu ovog poglavlja dato je resenje
modela postrojenja za proizvodnju etanola iz medu- i nusproizvoda prerade Secerne repe.

5.1.Sastav sirovina

U proizvodniji Secera, Secerna repa se, kao 5to je opisano u literaturnom pregledu, Sece na
sitnije komade iz kojih se vrsi ekstrakcija saharoze. Dobijeni ekstrakcioni sok se dalje preraduje
do konaénog proizvoda (Secera) pri ¢emu zaostaje melasa kao jedan od nusproizvoda ove
tehnologije. Sa druge strane, ostaci $ecerne repe nakon ekstrakcije, odnosno izluzeni repini
rezanci imaju visok sadrzaj vode (80-90 %), $to je glavni nedostatak po pitanju njihovog
transporta i skladistenja (Kiihnel i sar.,, 2011). Presovanjem se moze ukloniti visak vode iz
izluzenih repinih rezanaca. Ovako tretirani izluzeni repini rezanci su pogodniji za transport ali
su njihove karakteristike po pitanju skladiStenja i dalje loSe (maksimum dve nedelje). Za duze
periode skladiStenja izluZeni repini rezanci se moraju susiti (sadrzaj suve materije oko 90 %).

47



Damjan Vucurovi¢ Doktorska disertacija

Sastav medu- i nusproizvoda prerade Secerne repe zavisi od lokaliteta i vrste zemljiSta na
kojem se ova kultura gaji, kao i od primenjenog tehnoloskog postupka (van der Poel i sar.,
1998). Rezultati analize sastava izluZenih repinih rezanaca iz tri domace fabrike: ,Crvenka“ a.d.,
Crvenka, ,TE-TO” a.d., Senta i ,Sajkaska-Hellenic Sugar Industry” a.d., Zabalj, prikazani su u
tabeli 5.1.

Tabela 5.1. Prosecan sastav svezih i suvih izluZenih repinih rezanaca
iz domacih fabrika Secera

Izluzeni repini rezanci

Svezi Suvi

3 SD  Min Max Y SD  Min  Max
SM (% m/m) 24,1 1,8 192 278 89,2 1,3 843 930
Celuloza (% SM) 23,0 1,2 207 237 21,7 04 197 224
Hemiceluoza (% SM) 24,5 1,8 260 300 240 22 181 282
Seceri (% SM) 5,1 1,9 12 95 7,6 2,5 14 143
Lignin (% SM) 1,8 02 1,7 20 24 08 1,2 4,5
Proteini (% SM) 86 06 76 102 93 09 74 133
Pepeo (% SM) 6,8 1,3 47 104 7,7 16 39 145
Ekstrakti (% SM) 05 02 02 08 09 03 04 1,7

SM - suva materija; SV - srednja vrednost; SD - standardna devijacija

Prilicno visok sadrzaj redukuju¢ih Secera (saharoze, glukoze, fruktoze, i dr.) u repinim
rezancima nakon ekstrakcije istih ukazuje na velike gubitke u proizvodnji $ecera, odnosno
zastarelost tehnologije u domadim fabrikama 3ecera. S obzirom da se sadrzaj Secera u
Secernoj repi krece u opsegu 14-20 % (Grahovac, 2011), evidentna je nepotpuna iskoris¢enost
sirovine tokom njene prerade sa ciljem proizvodnje $ecera. Prisustvo lignina, sa druge strane,
uz kristalnu strukturu celuloze ¢ini lignocelulozne materijale otpornim na enzimsku hidrolizu
i predstavlja jedan od glavnih problema u proizvodnji etanola iz ovih sirovina (Hendriks i
Zeeman, 2009). Stavise, lignin izaziva neproduktivno vezivanje celulolitickih enzima $to
smanjuje brzinu hidrolize (Borjesson i sar., 2007). Medutim, nizak sadrzaj lignina (1-5 %) uz
visok sadrzaj ugljenih hidrata (celuloze 20-24 %, hemiceluloze 18-30 % i redukujucih Secera
1,2-15 %) ¢ini izluZzene repine rezance veoma pogodnom sirovinom za proizvodnju biogoriva i
bioproizvoda putem enzimske hidrolize i naknadne mikrobne fermentacije.

Sastav meduproizvoda (ekstrakcionog, retkog i gustog soka) i nusproizvoda (melase) iz tri
navedene domace fabrike Secera, dat je u tabeli 5.2. Prosecan sastav pomenutih sirovina slaze
se sa prethodno objavljenim rezultatima (Grahovac, 2011) i uobicajen je za nase podneblje.
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Tabela 5.2. Prosecan sastav meduproizvoda fabrike Secera i melase kao nusproizvoda

ES RS GS M
SM (% m/m) 14,48 13,57 63,95 81,98
Saharoza (% m/m) 12,52 12,35 57,21 50,06
Pepeo 0,32 0,32 2,09 9,96
Ukupan azot (% m/m) 0,11 0,10 0,17 1,86

ES - ekstrakcioni sok; RS - retki sok; GS - gusti sok; M - melasa

Rezultati analize sastava izluzenih repinih rezanaca, ekstrakcionog, retkog i gustog soka i
melase ukazuju da su navedeni medu- i nusproizvodi prerade Secerne repe uobicajenog
sastava za proces prerade u domacim $eceranama. Navedeni supstrati, na osnovu svog
sastava, predstavljaju pogodnu sirovinu za pripremu hranljive podloge za proizvodnju
etanola.

5.2. Optimizacija predtretmana izluzenih repinih rezanaca

Predtretmanom, kao jednim od najbitnijih koraka u proizvodnji etanola iz biomase, narusava
se njena otpornost i time ona Cini podloZnijom degradaciji i enzimskoj hidrolizi, tokom koje se
lignocelulozne sirovina razara do fermentabilnih Sec¢era (Guragain i sar., 2011). Upravo na ovaj
predtretman utice nekoliko faktora. U ovom radu kao faktori koji uticu na efikasnost hidrolize i
naknadne fermentacije ispitani su: veli¢ina Cestica izluZzenih repinih rezanaca, koncentracija
kiseline i vreme trajanja predtretmana.

Kao odzivi koji ¢e biti obuhvaceni daljim modelovanjem, definisani su ukupan sadrzaj
redukuju¢ih Secera i sadrzaj etanola sa ciliem da dobijeni modeli doprinesu boljem
razumevanju uticaja razlicitih veli¢ina Cestica, koncentracija kiseline i vremena predtretmana,
kao i medusobnih interakcija ovih varijabli na predtretman sirovine, odnosno izluzenih
repinih rezanaca.

Krajniji cilj primene metode funkcije odzivne povrsine je optimizacija posmatranog procesa.
Za optimizaciju procesa sa dva ili vise odziva moguce je primeniti vise optimizacionih
postupaka, ali je jedna od naj¢esce primenjivanih metoda upravo metoda zeljene (traZzene)
funkcije (Khayet i sar., 2008). Primenom ove metode resavaju se nelinearni problemi sa
ogranicenjima, koja se odnose na odabrani opseg eksperimentalnih promenljivih. Problem
ovog tipa moze se resiti primenom modifikovanog Harrington-ovog pristupa Zeljene funkcije
u kombinaciji sa polinomskim zavisnostima posmatranih odziva (Joki¢, 2010).
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Za opis odzivnih funkcija ukupnog sadrzaja redukujucih Secera (% m/v) i sadrzaja etanola
(% v/v), ispitivan je uticaj sledecih faktora u navedenim opsezima:

Xi: veli¢ina Cestica (180-850 pm)

X,: koncentracija sumporne kiseline (1-4 %v/v) i

Xs: trajanje predtretmana (30-120 min).

Rezultati fitovanja odabranih odziva polinomom drugog reda su prikazani u tabelama 5.3 i
5.4.

Tabela 5.3. Koeficijenti regresione jednacine modelovanih odziva
za predtretman izluzenih repinih rezanaca

Efekti Ukupan sadrzaj redukujucih Secera Sadrzaj etanola
(% m/v) (% v/v)
Odsecak
bo 0,013 0,061
Linearni
b, 0,002625 0,00125
b, 0,015 0,00650
bs 0,024 0,011
Kvadratni
b1 -0,038 -0,018
b, 0,011 0,004575
b33 -0,004375 -0,002425
Interakcije
b2 0,014 0,00725
b3 0,00125 0,00125
b2s 0,0025 0,00025

U tabeli 5.4 su prikazani razultati analize varijanse modelovanih odziva za predtretman
izluzenih repinih rezanaca. Relativno visoke vrednosti koeficijenta determinacije (R?) ukazuju
na adekvatno fitovanje eksperimentalnih rezultata polinomom drugog reda. Modeli polinoma
drugog reda svih posmatranih odziva su znacajni pri nivou znacajnosti 95 % $to potvrduju
F-vrednosti od 85,89 i 21,79 za ukupan sadrzaj redukujuc¢ih Secera i sadrzaj etanola,
redosledom. Grafici koji prikazuju poredenje eksperimentalno dobijenih vrednosti i vrednost
predvidenih modelom su prikazani na slikama 5.1 5.2.
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Tabela 5.4. Analiza varijanse (ANOVA) modelovanih odziva
za predtretman izluzenih repinih rezanaca

Poreklo
Odziv Rezidual Model
DF SS MS DF SS MS F p-vrednost R?
USRS 7 0,002224 0,0007301 9 0,014 0,001536 85,89 <0,0001 0,891
SE 7 0,000471 0,0000673 9 0,003031 0,000336 21,79 <0,0001 0,905

USRS - ukupan sadrzaj redukujucih Secera; SE — sadrzaj etanola; DF — stepen slobode; SS - suma kvadrata;

MS - srednja vrednost kvadrata
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Slika 5.1. Poredenje eksperimentalno dobijenih vrednosti ukupnog sadrzaja Sec¢era tokom
predtretmana izluZzenih repinih rezanaca i vrednosti predvidenih modelom
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Slika 5.2. Poredenje eksperimentalno dobijenih vrednosti sadrzaja etanola tokom
predtretmana izluZzenih repinih rezanaca i vrednosti predvidenih modelom
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Promena ukupnog sadrzaja redukujucih Secera tokom predtretmana fituje se sa koeficijentom
determinacije od 0,891 sto ukazuje da 10,9 % varijacija nije moglo biti objasnjeno modelom.
Individualni efekti odabranih faktora i njihovih interakcija se mogu prodiskutovati na osnovu
grafika prikazanog na slici 5.3. Efekti svih parametara, njihovih interackija kao i kvadratnih
¢lanova su standardizovani. Redosled prikaza odgovara veliCini njihovog uticaja. Vertikalna
linija ukazuje na statisticku znacajnost koeficijenata pri novou znacajnosti od 95 %. To znaci
da je efekat znacajan ukoliko je p-vrednost manja od 0,05 u datom eksperimentalnom planu.
Posmatrajuci grafik na slici 5.3 uocava se da nisu svi efekti znacajni. Znacajni su samo
kvadranti ¢lan veli¢ine Cestica i linearni ¢lan trajanja predtretmana.
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Slika 5.3. Grafik standardizovanih efekata na ukupan sadrzaj redukujucih Sec¢era tokom
predtretmana izluZzenih repinih rezanaca

Na slici 5.4 je modelom predviden uticaj koncentracije sumporne kiseline i vremena trajanja
predtretmana na ukupan sadrzaj redukujucih secera tokom predtretmana Cestica veli¢ine od
180 um do 850 um. Za ovaj opseg veli¢ina Cestica jasno se uocava porast ukupnog sadrzaja
redukujucih Secera sa porastom vremena trajanja predtretmana i koncentracije sumporne
kiseline. Maksimalna koncentracija redukujuc¢ih Secera u vrednosti preko 0,2 %(m/v) pred-
videna je modelom za vrednosti vremena predtretmana i koncentracije kiseline iznad 120 min
i 4 %(v/v), redosledom.

Fitovanje rezultata promene sadrZaja etanola je nesSto bolje buduc¢i da koeficijent
determinacije od 0,905 ukazuje na svega 9,5 % varijacija nije moglo biti objaSnjeno modelom.
Na osnovu grafika standardizovanih efekata na sadrzaj etanola (slika 5.5) moze se zapaziti da
jedini efekat na odziv ponovo imaju kvadratni ¢lan veli¢ine Cestica i linearni ¢lan trajanja
predtretmana. Ostali ¢lanovi nisu statisti¢ki znacajni pri nivou znacajnosti od 95 %.

52



Damjan Vucurovic¢ Doktorska disertacija

T ]

=]
.
[=]

= o 2
3 W OR

pqan 1)) TR
o =

o
o2
o2
Bl <018
[]<016
[]<0.14
B <012
B <0

Bl <o0.08

Slika 5.4. Uticaj trajanja predtretmana i koncentracije sumporne kiseline na ukupan sadrzaj
redukujucih Sec¢era tokom predtretmana izluZzenih repinih rezanaca veli¢ine 180-850 um
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Slika 5.5. Grafik standardizovanih efekata na sadrzaj etanola
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Na slici 5.6 se vidi uticaj trajanja predtretmana i koncentracije sumporne kiseline na sadrzaj
etanola kako ga predvida model. Jasno se vidi gotovo porast sadrzaja etanola sa porastom
trajanja predtretmana i koncentracije kiseline. Maksimalan sadrzaj etanola preko 0,9 %(v/v) je

modelom predviden za vreme predtretmana preko 120 min i koncentraciju kiseline preko
4 %(v/v).
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Slika 5.6. Uticaj trajanja predtretmana i koncentracije sumporne kiseline na sadrzaj etanola
pri predtretmanu izluZzenih repinih rezanaca veli¢ine 180-850 um

Na slici 5.7 je prikazan modelom predviden uticaj trajanja predtretmana i koncentracije
kiseline na ukupan sadrzaj redukujucih Secera tokom predtretmana izluzenih repinih rezanaca
veli¢ine Cestica manjih od 180 um. MoZe se zapaziti da se vrednosti odziva smanjuju sa
porasotm koncentracije sumporne kiseline i smanjenjem vremena predtretmana. Upotrebom
sitnijih Cestica dolazi do degradacije oslobodenih Secera usled dejstva kiseline tokom procesa
predtretmana, $to na kraju dovodi do manjeg prinosa redukujucih Sec¢era nakon naknadne
hidrolize. Maksimalan ukupan sadrzaj redukujucih Secera (preko 0,15 %m/v) za ovu veliinu

Cestica se postize pri koncentracijama sumporne kiseline oko 1 %(v/v) i vremenom
predtretmana od preko 120 min.

Isti zaklju¢ak se mozZe izvesti i za uticaj vremena predtretmana i koncentracije kiseline na
sadrzaj etanola (slika 5.8), samo je trend smanjenja nesto blazi u odnosu na ukupan sadrzaj
redukujuc¢ih Secera. Maksimalan sadrzaj etanola (preko 0,06 %v/v) se postize pri istim
vrednostima ispitanih faktora kao i kod ukupnog sadrzaja redukujucih 3ecera.
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Slika 5.7. Uticaj trajanja predtretmana i koncentracije sumporne kiseline na ukupan sadrzaj
redukujucih Secera tokom predtretmana izluzenih repinih rezanaca veli¢ine <180 um
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Slika 5.8. Uticaj trajanja predtretmana i koncentracije sumporne kiseline na sadrzaj etanola
pri predtretmanu izluZzenih repinih rezanaca veli¢ine <180 um
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Slike 5.9 i 5.10 prikazuju uticaj vremena trajanja predtretmana i koncentracije sumporne
kiseline na ukupan sadrzaj redukujucih Secera i sadrzaj etanola, redosledom, za predtretman
izluzenih repinih rezanaca veli¢ine Cestica ve¢ih od 850 um. Moze se uociti da sa porastom
koncentracije kiseline i vremena predtretmana raste i ukupan sadrzaj redukujucih Secera i
sadrzaj etanola. Medutim, u ispitanom opsegu faktora koji uti¢u na predtretman odzivi ne
dostizu maksimalne vrednosti poput onih kao kod veli¢ine Cestica izluZzenih repinih rezanaca
od 180 do 850 um. Ovo moze biti posledica nedovoljne izlozenosti sirovine uticaju kiseline,
$to smanjuje efekat njenog predtretmana, a tako i na efikasnost naknadne hidrolize.
Maksimalne vrednosti ukupnog sadrzaja redukujucih Secera i sadrzaja etanola za ovu veli¢inu
Cestica pri maksimalnim vrednostima ispitanih faktora iznose 0,14 %(m/v) i 0,065 %(v/v),
redosledom.

Lpgan o) ERED

o4
Bl <0135
Bl <0125
Bl <0.115
[]<0.105
[] <0.005
I < 0.085
Bl <o0.07s
Bl <0.0565

Slika 5.9. Uticaj trajanja predtretmana i koncentracije sumporne kiseline na ukupan sadrzaj
redukujucih Secera tokom predtretmana izluzenih repinih rezanaca veli¢ine >850 um

Za definisanje optimalnog vremena trajanja predtretmana, koncentracije sumporne kiseline i
veli¢ine Cestica izluzenih repinih rezanaca tokom njihovog predtretmana primenjena je
metoda Zeljene funkcije. Ova metoda je jedna od najsire primenjivanih metoda u nauci i
inZenjerstvu za optimizaciju procesa sa vise odziva (Khayet et al., 2008). U ovom radu za
optimizaciju predtretmana izluzenih repinih rezanaca, odabrani odzivi su ukupan sadrzaj
redukujucih 3ecera i sadrzaj etanola. S obzirom da pod anaerobnim uslovima kvasci metabo-
liSu proste Secere stvarajuci etanol i ugljendioksid, neophodno je posti¢i maksimalno mogudi
prinos redukujucih Secera predtretmanom biomase i maksimalno mogudi prinos etanola u
naknadnoj fermentaciji, naravno uz minimalan utrosak hemikalija, energije i vremena.

56



Damjan Vucurovic¢ Doktorska disertacija

] B

Il = o0065
Bl <0062
Bl <0057
I < 0.052
[ ] <0047
[ <0042
B <0037
Bl <0032
Il <0027

Slika 5.10. Uticaj trajanja predtretmana i koncentracije sumporne kiseline na sadrzaj etanola
pri predtretmanu izluZzenih repinih rezanaca veli¢ine >850 um

Prema navedenom, cilj optimizacije je odabir minimalne koncentracije suporne kiseline,
minimalnog trajanja predtretmana i veliite Cestica izluzenih repinih rezanaca za koje ¢e
odabrani odziv ukupnog sadrzaja redukujucih Secera i sadrzaja etanola biti maksimalan. Na
slici 5.11 su prikazani rezultati optimizacije eksperimentalnih vrednosti koncentracije kiseline,
vremena predtretmana i veli¢ine Cestica. Najvise vrednosti dobijene su srednjim vrednostima
veli¢ine cestica i vremena predtretmana i niskim vrednostima koncentracije sumporne
kiseline. Trajanje predtretmana, pri kojem zeljena funkcija dostize maksimalnu vrednost od
0,554 se nalazi oko vrednosti 75 min za opseg veli¢ina Cestica 180-850 um, dok koncentracija
kiseline je oko vrednosti od 1 %(v/v). Za navedene vrednosti variranih parametara vrednosti

optimizovanih odziva su sledece: ukupan sadrzaj redukujucih Secera 0,128 %(m/v) i sadrzaj
etanola 0,059 %(v/v).
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Slika 5.11. Zavisnost vrednosti ukupne Zeljene funkcije od veli¢ine ¢estica, koncentracije
sumporne kiseline i trajanja predtretmana izluzenih repinih rezanaca

5.3. Ispitivanje proizvodnje enzima

Tok kultivacije plesni Trichoderma reesei na razlicitim celuloznim supstratima je ispitan sa
ciliem utvrdivanja moguc¢nosti proizvodnje enzima iz ovih sirovina, odnosno njihove primene
za hidrolizu izluZenih repinih rezanaca u procesu proizvodnje etanola.

5.3.1. Proizvodnja enzima na razlic¢itim supstratima

U prvom delu eksperimenata kultivacije plesni ispitana je produktivnost enzima na razli¢itim
poljoprivrednim i komunalnim otpadima. Sirovine koje su upotrebljene u ovim ogledima kao
hranljiva podloga su bile: slama, piljevina topole, piljevina bukve, kukuruzovina, plevica i
izluzeni repini rezanci. Kultivacija na ovim hranljivim podlogama izvedena je na dva nacina,
odnosno dve tehnike kultivacije, i to: submerzno i na ¢vrstim hranljivim podlogama. Nakon
procesa kulti-vacije od 120 h, analizirani su sledeci parametri: sadrzaj redukujucih materija,
ukupan sadrzaj proteina i aktivnosti amilaza, celulaza i ksilanaza.
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Kultivacijom plesni na lignoceluloznim supstratima, proizvodni mikroorganizam Trichoderma
reesei za potrebe svog rasta i razmnozavanja sintetise enzime koje ispusta u podlogu sa ciljem
prevodenja slozenih u proste (fermentabilne) Secere (Fang i Xia, 2014). U zavisnosti od brzine
dejstva enzima i usvajanja prostih Secera od strane proizvodnog mikroorganizma, koncen-
tracija redukujucih Secera u hranljivoj podlozi moze da varira. Stoga je analiziran sadrzaj
redukuju¢ih Secera u filtratima nakon kultivacije ispitanih hranljivih podloga na bazi
poljoprivrendih i komulanih otpada (slika 5.12), jer su upravo oni koris¢eni za analizu
enzimske aktivnosti preko koli¢ine oslobodenih redukujucih secera u standardnim rastvorima
slozenih ugljenih hidrata (skroba, celuloze i ksilana). Na ovaj nacin je izbegnuta greska koja bi
nastala uvodenjem dodatnih redukujucih Secera u analiziranu smeSu za enzimsku aktivnost.
Moze se uociti drasti¢no vedi sadrzaj redukujucih Secera u filtratu ¢vrste hranljive podloge od
izluzenih repinih rezanaca. Takode, sadrzaj redukujucih Secera je veci u svim slucajevima kod
submerzne tehnike kultivacije, sem u slu¢aju hranljive podloge na bazi izluzenih repinih
rezanaca.
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Slika 5.12. Sadrzaj redukujucih 3ecera u filtratima nakon kultivacije plesni
na razlic¢itim supstratima

Na slici 5.13 su prikazani rezultati analize aktivnosti amilaza (koncentracije oslobodenih
redukujucih Secera u standardnom rastvoru skroba) u filtratima dobijenim nakon kultivacije
Trichoderma reesei na ispitivanim supstratima. Moze se uociti da nakon 120 h kultivacije na
hranljivim podlogama na bazi piljevine topole, piljevine bukve i kukuruzovine nema
proizvodnje amilaza, kao i u slu¢aju sumberzne kultivacije slame. U slu¢aju hranljivih podloga
na bazi plevice i izluZzenih repinih rezanaca uocena je aktivhost amilaza za obe tehnike
kultivacije. Najvec¢a enzimska aktivnost u smislu koncentracije redukujucih Secera nakon
hidrolize u standardnom rastvoru skroba uocena je kod filtrata hranljive podloge na bazi
plevice, i to za kultivaciju na ¢vrstim hranljivim podlogama (SS - solid state). U svim
sluCajevima gde postoji enzimska aktivnost, kultivacija na ¢vrstim hranljivim podlogama se
pokazala kao bolja tehnika za proizvodnju ovog enzima.
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Slika 5.13. Aktivnost amilaza u filtratima nakon kultivacije plesni
na razli¢itim supstratima

Slika 5.14 prikazuje rezultate aktivnosti celulaza u filtratima nakon 120 h kultivacije plesni na
razli¢itim hranljivim podlogama. Uocena je produkcija celuloliti¢kih enzima na svih ispitanim
hranljivim podlogama i za obe tehnike kultivacije. Proizvodnja datih enzima u submerznim
uslovima je dala dobre rezultate u poredenju sa tehnikom kultivacije na ¢vrstim hranljivim
podlogama. Jedino je kod ¢vrste hranljive podloge od izluzenih repinih rezanaca uo¢ena veca
aktivnost u poredenju sa submerznom tehnikom kultivacije. Aktivnosti enzima dobijenih na
¢vrstim hranljivim podlogama na bazi piljevine topole, piljevine bukve i kukuruzovine su
drasticno manje u poredenju sa onima dobijenim prilikom submerzne kultivacije. Najveca
celuloliti¢ka aktivnost za submerznu tehniku kultivacije je dobijena na hranljivoj podlozi na
bazi plevice. Medutim, izluzeni repini rezanci, kao ¢vrsta hranljiva podloga, pokazali su se za
najbolju sirovinu iz koje se kultivacijom plesni Trichoderma reesei mogu dobiti celuloliticki
enzimi najvece aktivnosti, odnosno daju najvise oslobodenih redukujuc¢ih Secera u stan-
dardnom rastvoru celuloze pod definisanim uslovima.
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Slika 5.14. Aktivnost celulaza u filtratima nakon kultivacije plesni
na razli¢itim supstratima

Rezultati ispitivanja aktivnosti ksilanaza u filtratima nakon kultivacije na razli¢itim hranljivim
podlogama na bazi poljoprivrednih i komunalnih otpada, prikazani su na slici 5.15. Analizom
sadrzaja redukujuc¢ih Secera u hidrolizatima standardnih rastvora ksilana pomocu filtrata
dobijenih nakon kultivacije plesni na ispitanim supstratima, konstatovano je da je aktivnost
ksilanaza u submerznim kulturama veca za sve ispitane hranljive podloge. Kod kultivacije na
¢vrstim hranljivim podlogama, aktivnost ksilanaza u filtratima piljevine topole i kukuruzovine
su drasti¢no manje u odnosu na ostale sirovine. Najvecu sposobnost oslobadanja redukujucih
Se¢era u standardnom rastvoru ksilana imao je filtrat dobijen submerznom tehnikom
kultivacije hranljive podloge na bazi plevice.
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Slika 5.15. Aktivnost ksilanaza u filtratima nakon kultivacije plesni
na razlic¢itim supstratima
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Na slici 5.16 prikazan je ukupan sadrzaj proteina u filtratima dobijenim nakon kultivacije
Trichoderma reesei na ispitanim hranljivim podlogama. Moze se uoditi drasti¢no veci (skoro 5x)
sadrzaj proteina u filtratu ¢vrste hranljive podloge na bazi izluzenih repinih rezanaca. Takode,
za sve ispitane sirovine, tehnika kultivacije na ¢vrstim hranljivim podlogama se pokazala bolja
u odnosu na submerznu kultivaciju.
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Slika 5.16. Ukupan sadrzaj proteina u filtratima nakon kultivacije plesni
na razli¢itim supstratima

Na osnovu dobijenih rezultata zaklju¢eno je da su za proizvodnju celuloliti¢kih enzima
najpogodnija sirovina izluZeni repini rezanci. Stoga je u daljem radu ispitan tok kultivacije
upravo za ovu sirovinu, kako bi se bolje razumeo sam proces.

5.3.2. Ispitivanje toka kultivacije plesni na izluzenim repinim rezancima

U ovom delu rada ispitan je tok kultivacije plesni Trichoderma reesei na ¢vrstoj i u tecnoj
hranljivoj podlozi na bazi izluzenih repinih rezanaca. S obzirom da se solid state bioreaktor
sastojao od Sest pregradenih komora, na raspolaganju je bilo izvrsiti Sest uzorkovanja.
Odabrani su: 0 h, odnosno momenat nakon inokulacije i 24, 48, 72, 96 i 120 h nakon
inokulacije. U uzorcima (filtratima hranljivih podloga) analizirani su, kao i u prethodnom delu:
sadrzaj redukujucih materija, ukupan sadrzaj proteina i aktivnosti amilaza, celulaza i ksilanaza.

Na slici 5.17 prikazani su rezultati sadrzaja redukujuc¢ih materija u uzorcima filtrata uzetih
nakon definisanih vremenskih intervala u toku kultivacije. Moze se zakljuciti da je sadrzaj
redukuju¢ih materija znacajno vedi kod tehnike kultivacije na ¢&vrstoj hranljivoj podlozi u
odnosu na rezultate za submerznu kultivaciju, odnosno da je za rezultate analize aktivnosti
svih ispitivanih enzima neophodno uzeti u obzir koncentraciju redukuju¢ih materija vec
prisutnih u filtratima uzoraka. Koncentracija redukuju¢ih materija u filtratima tokom
kultivacije ima konstantnu vrednost za obe tehnike kultivacije.
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Slika 5.17. Sadrzaj redukujucih materija u filtratima tokom kultivacije plesni
na hranljivim podlogama na bazi izluzenih repinih rezanaca

Analizom rezultata za aktivnost amilaza tokom kultivacije plesni, prikazani na slici 5.18,
uoceno je da u submerznim uslovima aktivnost ovih enzima ostaje konstantna tokom ¢itavog
procesa kultivacije, dok je za solid state tehniku uocen konstantan porast aktivnosti. Na
samom kraju procesa aktivnost amilaza je veca u filtratu dobijenom iz ¢vrste hranljive
podloge na bazi izluzenih repinih rezanaca u odnosu na submerznu kulturu.
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Slika 5.18. Aktivnost amilaza u filtratima tokom kultivacije plesni
na hranljivim podlogama na bazi izluzenih repinih rezanaca
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Na slici 5.19 prikazani su rezultati merenja aktivnosti celulaza u filtratima dobijenim nakon
kultivacije plesni na izluzenim repinim rezancima u submerznim uslovima i na ¢&vrstim
hranljivim podlogama. Kako je konstatovano i u ranijim eksperimentima, sadrzaj redukujucih
Secera nakon tretmana standardnih rastvora celuloze filtratima hranljivih podloga nakon
kultivacije je vedi u slucaju tehnike na ¢vrstim hranljivim podlogama. Porast celuloliticke
aktivnosti je konstantan za obe tehnike kultivacije, ali je znatno intenzivniji za solid state
uslove proizvodnje enzima.
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Slika 5.19. Aktivnost celulaza u filtratima tokom kultivacije plesni
na hranljivim podlogama na bazi izluzenih repinih rezanaca

Rezultati odredenih aktivnost ksilanaza u filtratima uzoraka uzetih tokom kultivacije plesni na
izluzenim repinim rezancima za obe ispitane tehnike prikazani su na slici 5.20. Moze se uociti
da su aktivnosti u uzorcima na kraju kultivacije priblizno iste i da je aktivnost ksilanaza veca u
odnosu na aktivnost celulaza i amilaza, kao $to je bio slucaj i u eksperimentima skrininga
hranljivih podloga za proizvodnju enzima. Za obe tehnike kultivacije, porast enzimske
aktivnosti na standardan rastvor ksilana u toku procesa prati priblizno slican trend.

Ukupan sadrzaj proteina u filtratima uzoraka tokom kultivacije plesni na izluzenim repinim
rezancima prikazan je na slici 5.21. Uocen je drasticno vedi sadrzaj proteina na kraju
kultivacije, kao i u prethodnim eksperimentima. Za kultivaciju na ¢vrstoj hranljivoj podlozi
ukupan sadrzaj proteina konstantno raste i dostiZze maksimalnu vrednost na kraju procesa. Sto
se tiCe submerznog postupka sadrzaj proteina je poprilicno konstantan tokom citavog
procesa sa blagim porastom od 96 do 120 h kultivacije.

Na osnovu rezultata ispitivanja toka kultivacije plesni Trichoderma reesei na hranljivoj podlozi
na bazi izluzenih repinih rezanaca u submerznim i solid state uslovima, moze se zakljuciti da
je pozeljna tehnika za proizvodnju celulolitickih enzima kultivacija na ¢vrstim hranljivim
podlogama.
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Slika 5.20. Aktivnost ksilanaza u filtratima tokom kultivacije plesni
na hranljivim podlogama na bazi izluzenih repinih rezanaca
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Slika 5.21. Ukupan sadrzaj proteina u filtratima tokom kultivacije plesni
na hranljivim podlogama na bazi izluzenih repinih rezanaca
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5.4. Kinetika fermentacije medu- i nusproizvoda prerade Secerne
repe

U ovom delu rada ispitana je kinetika diskontinualne fermentacije medu- i nusproizvoda
prerade Secerne repe pomocu kvasca Saccharomyces cerevisiae do etanola. Definisanjem
kinetike i kinetickh parametara ima za cilj prevodenje ovog bioprocesa u industrijske razmere
modelovanjem procesa u narednom poglavlju. Fermentacije ekstrakcionog, retkog i gustog
soka, kao i melase pri definisanim optimalnim uslovima (Grahovac, 2011) su izvedene u
laboratorijskom bioreaktoru radne zapremine 10 L. Ispitana je kinetika umnozavanja biomase,
potroSnje supstrata i nastanka etanola. Tokom fermentacije, analiza fermentacionog
medijuma je vrSena na svaka 2 h, ra¢unato od momenta inokulacije.

5.4.1. Kinetika fermentacije ekstrakcionog soka

Za definisanje kinetike i kinetickih parametara fermentacije ekstrakcionog soka izveden je
eksperiment pri definisanim optimalnim uslovima (Grahovac, 2011) u tri ponavljanja. Tipi¢na
kinetika rasta biomase je prikazana na slici 5.22. Ona predstavlja vezu izmedu koncentracije
biomase i vremena fermentacije, ukljucujuci eksperimentalne podatke i krivu dobijenu na
osnovu predlozenog kinetickog modela (jednacina 3).

Koncentracija biomase (g/L)

3 4 ® Eksperimentalne vrednosti
— Logisticka jednacina

Vreme (h)

Slika 5.22. Kinetika rasta biomase tokom fermentacije ekstrakcionog soka

Dobijena kriva modela ima konstantu uzlaznu putanju jer je koncentracija biomase rasla
eksponencijalno tokom C¢itavog procesa fermentacije. Kineticki parametri su izracunati
ubacivanjem vrednosti eksperimentalnih podataka u logisti¢cku jednacinu (jednacinu 3), pri
¢emu je dobijena jednacina 6.
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2,576 -exp(0,194 - t)
1- 2,576 (
8,831

X =

(6)

1-exp(0,194 - 1))

Prema podeSenom modelu za rast, izraCunata vrednost pocetne koncentracije biomase
(Xo = 2,576+0,072 g/L) se sasvim dobro slaze sa eksperimentalnom (X, = 2,469 g/L). Isto tako,
izracunate vrednosti maksimalne specifi¢ne brzine rasta (Um = 0,194£0,009 h™') i maksimalne
koncentracije biomase (X = 8,381+0,123 g/L) se poklapaju sa eksperimentalno odredenim
vrednostima (um= 0,0169 h' i X, = 7,909 g/L). Za predlozeni kineti¢ki model vrednost R?, kao
mera ispravnosti, dobijena primenom softvera SigmaPlot*11, iznosi 0,997. Ispitivanjem
eksperimentalnih i statistickih podataka dobijenih diskontinualnom fermentacijom pokazalo
se da logisticka jednacina predstavlja odgovarajudi kinteticki model za kvalitetan opis rasta
celija kvasca u ovom specificnom sistemu.

Eksperimentalni podaci koncentracije etanola tokom fermentacije ekstrakcionog soka kao i
kinetika proizvodnje etanola prikazani su na slici 5.23. Na ovoj slici predstavljena je veza
izmedu koncentracije etanola i vremena fermentacije, ukljucujuci eksperimentalne podatke i
nacrtanu krivu na osnovu modifikovane Gompertz-ove jednacine (jednacina 4).

70

60 -

50 A

40 -

30 A

20 1

Koncentracija etanola (g/L)

10 4 ®  Eksperimentalne vrednosti
Gompertz-ova jednadina

0 . I T T T T I T I I
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20

Vreme (h)

Slika 5.23. Kinetika nastajanja etanola tokom fermentacije ekstrakcionog soka

Na slici 5.23 je uoceno da se koncentracija etanola blago povecava u prvih 4 h fermentacije,
kada se biomasa u fazi intenzivnog umnoZavanja. Cak je uocena i lag faza u proizvodniji
etanola u prvom satu fermentacije. Ovo kasnjenje u produkciji etanola se javilo usled
nepotpunih anaerobnih uslova na pocetku fermentacije, odnosno dok proizvodni
mikroorganizam svojim metabolizmom nije utroSio sav kiseonik i obezbedio anaerobnu
sredinu. Takode se moglo uociti naglo povecanje koli¢ine etanola u periodu od 4 do 20 h,
kada je proizvodni mikroorganizam polako usporavao rast i prelazio u stacionarnu fazu rasta.

67



Damjan Vucurovi¢ Doktorska disertacija

P=7331 exp{— exp{%;xpm} (1,04 —1t)+ 1} (7)

Vrednosti dobijenih parametara za proizvodnju etanola, pomocu SigmaPlot™11, prikazane su i
uporedene sa eksperimentalnim podacima u tabeli 5.5. MozZe se uociti da se ovi parametri
veoma dobro slazu sa eksperimentalnim podacima. Korelacioni koeficijent nelinearlne analize
pomocu jednacine 4 iznosi 0,997, $to govori o sposobnosti Gompertz-ovog modela da na
adekvatan nacin opise proizvodnju etanola tokom fermentacije ekstrakcionog soka. U
poredenju sa krajnjom dobijenom koncentracijom etanola od 87 g/L iz 200 g/L Secera iz soka
Secerne trske (Limtong i sar., 2007) ili 56,18 g/L etanola iz 130 g/L 3ecera razblazene melase
Secerne repe (Razmovski i Vucurovi¢, 2011), vrednost koncentracije etanola od 66,31 g/L iz
136,43 g/L fermentabilnih Secera u ovom radu je sasvim zadovoljavajuci.

Tabela 5.5. Modelom predvidene i eksperimentalne vrednosti parametara
nastanka etanola tokom fermentacije ekstrakcionog soka

Parametar Izracunata vrednost ~ Standardna devijacija  Eksperimentalna vrednost

rpm (9/L-h) 4,39 0,181 4,51
t. (h) 1,04 0,288 ~1
Pm (9/L) 73,31 2,578 66,31

Slika 5.24 prikazuje kinetiku potrodnje supstrata (redukujuc¢ih Secera) tokom fermentacije
ekstrakcionog soka, ukljucujuci i eksperimentalne podatke i krivu nacrtanu na osnovu Pirt-ove
jednacine (jednacine 5).
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Slika 5.24. Kinetika potro3nje supstrata tokom fermentacije ekstrakcionog soka
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0,0538 - X X, —X
S=S, - L (X=X%,)- m .| =m0 (8)
0,037 U, X, —X

Na slici 5.24 se moze uociti konstantno opadanje koncentracije supstrata tokom fermentacije
ekstrakcionog soka. Na kraju fermentacije (20 h) koncentracija supstrata je iznosila oko 0,1 %.
Dobijeni kineticki model (jednacina 8) primenom Pirt-ove jednacine pruza podatke o prinosu
biomase (Yxs) i koeficijentu odrzavanja (m). Uoceno je odli¢cno slaganje eksperimentalno
odredenih podataka i modelom predvidenih za ova dva kineti¢cka parametra. Za predlozZeni
kineticki model za opis potrosnje supstrata vrednost R? iznosi 0,997. Ovo govori u prilog
¢injenici da ispitani model moze sa zadovoljavajuc¢im rezultatima da posluzi za opis potrosnje
supstrata tokom fermentacije ekstrakcionog soka.

Validacija sva tri modela je izvrSena poredenjem eksperimentalno odredenih vrednosti jo$
jedne dodatne 3arze sa modelom predvidenim podacima. Ove korelacije su prikazane u
Prilogu (slika 8.1). Na osnovu statistickog indikatora (R?), koji iznosi 0,997 za sva tri slucaja, jos
jednom je potvrdeno da se ovim modelima moZe opisati tok fermentacije ekstrakcionog soka
pod definisanim uslovima.

5.4.2. Kinetika fermentacije retkog soka

Kinetika fermentacije retkog soka ispitana je pod optimalnim uslovima definisanim u ranijim
istrazivanjima (Grahovac, 2011) u tri ponavljanja. Kriva rasta biomase tokom procesa
fermentacije retkog soka prikazana je na slici 5.25. Uoceno je intenzivnho umnoZavanje
biomase u prvih 16 h fermentacije, nakon ¢ega je proizvodni mikroorganizam usao i do kraja
procesa ostao u stacionarnoj fazi rasta.
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Slika 5.25. Kinetika rasta biomase tokom fermentacije retkog soka
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Ubacivanjem eksperimentalnih podatka za koncentraciju biomase tokom fermentacije retkog
soka u logisticku jednacinu (jednacinu 3), dobijeni su podaci odgovarajuc¢ih kinetickih
parametara koji su prikazani tabeli 5.6, kao i kineti¢ki model prikazan slede¢om jednaginom:

X — 22,552811 -exp(0,236 - t) 9)
1-= -(1—exp(0,236 -t
(1~ exp(0.236 1)

Na osnovu uporedenih eksperimentalnih vrednosti i modelom predvidenih kinetickih
parametara za rast Celija kvasca na hranljivoj podlozi na bazi retkog soka, moze se zakljuciti da
se ovi podaci dobro slazu. Statisticki indikator (R?) za predlozeni model iznosi 0,981. Stoga je
zaklju¢eno da logisticka jednacina moze sa zadovoljavajuc¢im rezultatima da posluzi za opis
rasta proizvodnog mikroorganizma tokom fermentacije retkog soka pod zadatim uslovima.

Tabela 5.6. Modelom predvidene i eksperimentalne vrednosti parametara
rasta biomase tokom fermentacije retkog soka

Parametar IzraCunata vrednost ~ Standardna devijacija  Eksperimentalna vrednost

Xo (9/L) 2,581 0,159 3,152
Hm (h) 0,236 0,016 0,251
Xm (9/L) 8,179 0,071 8,306

Tipi¢na kinetika nastajanja etanola je prikazana na slici 5.26. Ona predstavlja vezu izmedu
koncentracije etanola i vremena fermentacije, uklju¢ujuci eksperimentalne podatke i krivu
dobijenu na osnovu prodlozenog kinetickog modela (jednacina 4).
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Slika 5.26. Kinetika nastajanja etanola tokom fermentacije retkog soka
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Dobijena kriva modela ima konstantnu uzlaznu putanju, ali je koncentracija etanola rasla
eksponencijalno samo u prvih 16 h procesa fermentacije. Kineticki parametri su izracunati
ubacivanjem vrednosti eksperimentalnih podataka u logisticku jednacinu (jednacinu 4), pri
¢emu je dobijena jednacina 10:

P=59,84. exp{— exp[w} (1,8-1t)+ 1} (10)
59,84

Prema podeSenom modelu za produkciju etanola, izracunata vrednost maksimalne
koncentracije etanola (Pm = 59,84+0,939 g/L) se sasvim dobro slaZze sa eksperimentalnom
(Pm = 61,54 g/L). Isto tako, izraCunate vrednosti maksimalne brzine nastajanja etanola
(rom = 3,133+£0,169 g/L-h) i lag faze proizvodnje etanola (t. = 1,8+0,51 h) se poklapaju sa
eksperimentalno odredenim vrednostima (r,m= 3,52 g/L-h i t.= 2,1 h). Za predlozZeni kineticki
model vrednost R? kao mera ispravnosti, dobijena primenom softvera SigmaPlot"11, iznosi
0,991. Ispitivanjem eksperimentalnih i statistickih podataka dobijenih diskontinualnom
fermentacijom pokazalo se da modifikovana Gompertz-ova jednacina predstavlja odgo-
varajudi kinteticki model za kvalitetan opis proizvodnje etanola u ovom specificnom sistemu.

Slika 5.27 prikazuje kinetiku potrodnje supstrata (redukujuc¢ih Secera) tokom fermentacije
retkog soka, ukljucuju¢i i eksperimentalne podatke i krivu nacrtanu na osnovu Pirt-ove
jednacine (jednacine 5).

Koncentracija supstrata (g/L)

Vreme (h)

Slika 5.27. Kinetika potro3nje supstrata tokom fermentacije retkog soka

Na slici 5.27 se moze uociti konstantno opadanje koncentracije supstrata tokom fermentacije
retkog soka. Do 16 h fermentacije potroSnje supstrata je znatno intenzivnija u ondosu na
period fermentacije od 16 do 42 h. Na kraju fermentacije (42 h) koncentracija supstrata je
iznosila oko 0,4 %.
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Dobijeni kineticki model (jednacina 11) primenom Pirt-ove jednaline pruza podatke o
prinosu biomase (Yxs) i koeficijentu odrzavanja (m). Uoceno je odli¢no slaganje eksperi-
mentalno odredenih podataka i modelom predvidenih za ova dva kineticka parametra. Za
predlozeni kineticki model za opis potrosnje supstrata vrednost R? iznosi 0,969. Ovo govori u
prilog Cinjenici da ispitani model moze sa zadovoljavaju¢im rezultatima da posluzi za opis
potrosnje supstrata tokom fermentacije retkog soka.

Sos, 1 (x_x,)- 20761 X | (X=X, an
0,042 n X_—X

Validacija sva tri modela je izvrSena poredenjem eksperimentalno odredenih vrednosti jo$
jedne dodatne 3arze sa modelom predvidenim podacima. Ove korelacije su prikazane u
Prilogu (slika 8.2). Na osnovu statistickog indikatora (R?), koji iznosi preko 0,96 za sva tri
slucaja, jos jednom je potvrdeno da se ovim modelima moze opisati tok fermentacije retkog
soka pod definisanim uslovima.

5.4.3. Kinetika fermentacije gustog soka

Za definisanje kinetike i kinetickih parametara fermentacije gustog soka izveden je
eksperiment pri definisanim optimalnim uslovima (Grahovac, 2011) u tri ponavljanja. Tipi¢na
kinetika rasta biomase je prikazana na slici 5.28. Ona predstavlja vezu izmedu koncentracije
biomase i vremena fermentacije, ukljucujuci eksperimentalne podatke i krivu dobijenu na
osnovu predlozenog kinetickog modela (jednacina 3).
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Slika 5.28. Kinetika rasta biomase tokom fermentacije gustog soka
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Kriva u pocetku ima veliki nagib jer je koncentracija biomase rasla eksponencijalno. Oko 20 h
dostignuta je stacionarna faza. Kineti¢ki parametri su izraCunati ubacivanjem vrednosti
eksperimentalnih podataka u logisticku jednacinu (jednacinu 3), pri ¢emu je dobijena
jednacina 12.

X — 2,273 -exp(0,0531-t) (12)

2,273
1- (1- 0,0531-t
2273, 1- exp(0.0531-0)

Prema podeSenom modelu za rast, izraCunata vrednost pocetne koncentracije biomase
(Xo = 2,2733+0,0925 g/l) se sasvim dobro slaze sa eksperimentalnom (X, = 2,5154 g/I). Isto
tako, izracunate vrednosti maksimalne specificne brzine rasta (um = 0,0531£0,0085 h') i
maksimalne koncentracije biomase (Xm= 6,0523+0,0542 g/l) se poklapaju sa eksperimentalno
odredenim vrednostima (um= 0,0549 h'i Xm= 6,1 g/l). Za predloZeni kineti¢ki model vrednost
R?, kao mera ispravnosti, dobijena primenom softvera SigmaPlot’11, iznosi 0,984. Ispitivanjem
eksperimentalnih i statistickih podataka dobijenih diskontinualnom fermen-tacijom pokazalo
se da logisticka jednacina predstavlja odgovarajudi kinteticki model za kvalitetan opis rasta
Celija kvasca u ovom specificnom sistemu.

Eksperimentalni podaci koncentracije etanola tokom fermentacije gustog soka kao i kinetika
proizvodnje etanola prikazani su na slici 5.29. Na ovoj slici predstavljena je veza izmedu
koncentracije etanola i vremena fermentacije, ukljucuju¢i eksperimentalne podatke i
nacrtanu krivu na osnovu modifikovane Gompertz-ove jednacine (jednacina 4).
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Slika 5.29. Kinetika nastajanja etanola tokom fermentacije gustog soka

2,85- exp(1)}
P=102,98- - T (413 -1)+1 13
exp{ exp[ 102.98 ( ) (13)
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Na slici 5.29 se vidi da se koncentracija etanola blago povecava u prvih 12 h fermentacionog
procesa, kada je biomasa u fazi intenzivnog umnozavanja. Takode se moze uociti naglo
povecanje koli¢ine etanola u periodu od 12 do 48 h, kada proizvodni mikroorganizam polako
usporava svoj rast i prelazi u stacionarnu fazu rasta.

Vrednosti dobijenih parametara proizvodnje etanola, pomocu SigmaPlot’11, su prikazane i
uporedene sa eksperimentalnim podacima u tabeli 5.7. Primecuje se da se ovi parametri
dobro poklapaju. Korelacioni koeficijent nelinearne analize pomoc¢u jednacine (4) iznosi 0,997,
$to govori o sposobnosti modifikovanog Gompertz-ovog modela da na adekvatan nacin opise
tok proizvodnje etanola tokom ovog procesa fermentacije.

Tabela 5.7. Modelom predvidene i eksperimentalne vrednosti parametara
nastanka etanola tokom fermentacije gustog soka

Parametar Izracunata vrednost ~ Standardna devijacija  Eksperimentalna vrednost

Fom (9/L-h) 2,85 0,0652 2,54
t. (h) 4,13 0,3501 ~4
P (/L) 102,98 1,8349 99,09

Slika 5.30 prikazuje kinetiku potrosnje supstrata (redukujuc¢ih Secera) tokom fermentacije

gustog soka, ukljucujuci i eksperimentalne podatke i krivu nacrtanu na osnovu Pirt-ove
jednacine (jednacine 5).
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Slika 5.30. Kinetika potrosnje supstrata tokom fermentacije gustog soka
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Na slici 5.30 se moze uociti konstantno linearno opadanje koncentracije supstrata tokom
fermentacije gustog soka. Na kraju fermentacije (48 h) koncentracija supstrata je iznosila oko
1,6 %. Dobijeni kineti¢ki model (jednacina 14) primenom Pirt-ove jednacine pruza podatke o
prinosu biomase (Yys) i koeficijentu odrzavanja (m). Uoceno je odli¢no slaganje eksperi-
mentalno odredenih podataka i modelom predvidenih za ova dva kineticka parametra. Za
predlozeni kineticki model za opis potrosnje supstrata vrednost R? iznosi 0,997. Ovo govori u
prilog Cinjenici da ispitani model moze sa zadovoljavaju¢im rezultatima da posluzi za opis
potro$nje supstrata tokom fermentacije gustog soka.

Validacija sva tri modela je izvrSena poredenjem eksperimentalno odredenih vrednosti jos
jedne dodatne 3arze sa modelom predvidenim podacima. Ove korelacije su prikazane u
Prilogu (slika 8.3). Na osnovu statistickog indikatora (R?), koji iznosi preko 0,98 za sva tri
slu¢aja, jos jednom je potvrdeno da se ovim modelima moze opisati tok fermentacije gustog
soka pod definisanim uslovima.

5.4.4. Kinetika fermentacije melase

Za definisanje kinetike i kineti¢kih parametara fermentacije melase izveden je eksperiment pri
definisanim optimalnim uslovima (Grahovac, 2011) u tri ponavljanja. Tipi¢na kinetika rasta
biomase je prikazana na slici 5.31. Ona predstavlja vezu izmedu koncentracije biomase i
vremena fermentacije, ukljucujuci eksperimentalne podatke i krivu dobijenu na osnovu
predloZzenog kinetickog modela (jednacina 3). Uoceno je intenzivho umnozavanje biomase u
prvih 24 h fermentacije, nakon ¢ega je proizvodni mikroorganizam usao i do kraja procesa
ostao u stacionarnoj fazi rasta.

Koncentracija biomase (g/L)
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Slika 5.31. Kinetika rasta biomase tokom fermentacije melase
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Ubacivanjem eksperimentalnih podatka za koncentraciju biomase tokom fermentacije
melase u logisticku jednacinu (jednacinu 3), dobijeni su podaci odgovarajucih kinetickih
parametara koji su prikazani tabeli 5.8, kao i kineti¢ki model prikazan slede¢om jednaginom:

3194 -exp(0,118-1)

X= 3194 15)
1- (

1—exp(0,118 - t
7382 exp( )

Na osnovu uporedenih eksperimentalnih vrednosti i modelom predvidenih kinetickih
parametara za rast Celija kvasca na hranljivoj podlozi na bazi melase, moze se zakljuciti da se
ovi podaci dobro slazu. Statisti¢ki indikator (R?) za predlozeni model iznosi 0,964. Stoga je
zaklju¢eno da logisticka jednacina moze sa zadovoljavajuc¢im rezultatima da posluzi za opis
rasta proizvodnog mikroorganizma tokom fermentacije melase pod zadatim uslovima.

Tabela 5.8. Modelom predvidene i eksperimentalne vrednosti parametara
rasta biomase tokom fermentacije melase

Parametar IzraCunata vrednost ~ Standardna devijacija  Eksperimentalna vrednost

Xo (9/L) 3,194 0,171 3,532
bm (h") 0,118 0,015 0,201
Xm (9/L) 7,382 0,201 7,203

Tipi¢na kinetika nastajanja etanola je prikazana na slici 5.32. Ona predstavlja vezu izmedu
koncentracije etanola i vremena fermentacije, uklju¢ujuci eksperimentalne podatke i krivu
dobijenu na osnovu prodlozenog kinetickog modela (jednacina 4).
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Koncentracija etanola (g/L)

Vreme (h)

Slika 5.32. Kinetika nastajanja etanola tokom fermentacije melase
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Dobijena kriva modela ima konstantnu uzlaznu putanju, ali je koncentracija etanola rasla
eksponencijalno samo u prvih 12 h procesa fermentacije. Kineticki parametri su izracunati
ubacivanjem vrednosti eksperimentalnih podataka u logisticku jednacinu (jednacinu 4), pri
¢emu je dobijena jednacina 16:

2,16 exp(1)}
P=37,29- - —|-(0,64-1)+1 16
exp{ exp{ 37,29 ( )+ (16)

Prema podeSenom modelu za produkciju etanola, izracunata vrednost maksimalne
koncentracije etanola (Pm = 37,29+1,0309 g/L) se sasvim dobro slaze sa eksperimentalnom
(Pm = 39,15 g/L). Isto tako, izraCunate vrednosti maksimalne brzine nastajanja etanola
(rom = 2,162+0,185 g/L-h) i lag faze proizvodnje etanola (t. = 0,64+0,72 h) se poklapaju sa
eksperimentalno odredenim vrednostima (r,m= 2,42 g/L-h i t.= 0,5 h). Za predlozZeni kineticki
model vrednost R? kao mera ispravnosti, dobijena primenom softvera SigmaPlot"11, iznosi
0,981. Ispitivanjem eksperimentalnih i statistickih podataka dobijenih diskontinualnom
fermentacijom pokazalo se da modifikovana Gompertz-ova jednacina predstavlja odgo-
varajudi kinteticki model za kvalitetan opis proizvodnje etanola u ovom specificnom sistemu.

Slika 5.33 prikazuje kinetiku potrodnje supstrata (redukujuc¢ih Secera) tokom fermentacije
melase, ukljucujudi i eksperimentalne podatke i krivu nacrtanu na osnovu Pirt-ove jednacine
(jednacine 5).
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Slika 5.33. Kinetika potro3nje supstrata tokom fermentacije melase

Na slici 5.33 se moze uociti konstantno opadanje koncentracije supstrata tokom fermentacije
melase. Na kraju fermentacije (34 h) koncentracija supstrata je iznosila oko 0,1 %. Dobijeni
kineticki model (jednacina 16) primenom Pirt-ove jednacine pruza podatke o prinosu
biomase (Yxs) i koeficijentu odrzavanja (m). Uoceno je odli¢no slaganje eksperimentalno
odredenih podataka i modelom predvidenih za ova dva kineti¢ka parametra.
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Za predlozeni kineti¢ki model za opis potroSnje supstrata vrednost R? iznosi 0,992. Ovo govori
u prilog ¢injenici da ispitani model moze sa zadovoljavajucim rezultatima da posluzi za opis
potro$nje supstrata tokom fermentacije melase.

14.X X, —X
S=S, - 1 -(x—xo)—o'% R (17)
0,032 M, X, —X

Validacija sva tri modela je izvrSena poredenjem eksperimentalno odredenih vrednosti jos
jedne dodatne 3arze sa modelom predvidenim podacima. Ove korelacije su prikazane u
Prilogu (slika 8.4). Na osnovu statistickog indikatora (R?), koji iznosi preko 0,96 za sva tri

slucaja, jos jednom je potvrdeno da se ovim modelima moze opisati tok fermentacije melase
pod definisanim uslovima.

5.4.5. Kinetika fermentacije izluzenih repinih rezanaca

Za definisanje kinetike i kinetickih parametara fermentacije izluzenih repinih rezanaca
izveden je eksperiment pri pocetnoj koncentraciji redukujucih $ecera od 153 g/L (od kojih je
93 g/L glukoza i 53 g/L ksiloza) u tri ponavljanja. Tipi¢na kinetika rasta biomase je prikazana
na slici 5.34. Ona predstavlja vezu izmedu koncentracije biomase i vremena fermentacije,

uklju€ujuci eksperimentalne podatke i krivu dobijenu na osnovu predlozenog kineti¢kog
modela (jednacina 3).
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Slika 5.34. Kinetika rasta biomase tokom fermentacije izluzenih repinih rezanaca
Kriva u pocetku ima veliki nagib jer je koncentracija biomase rasla eksponencijalno. Oko 16 h

dostignuta je stacionarna faza. Kineti¢ki parametri su izraCunati ubacivanjem vrednosti

eksperimentalnih podataka u logisticku jednacinu (jednacinu 3), pri ¢emu je dobijena
jednacina 18.
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0,749 - exp(0,2393 - t)
,_ 0,749 N
2,376

X =

(18)

1-exp(0,2393-1))

Prema podeSenom modelu za rast, izraCunata vrednost pocetne koncentracije biomase
(Xo = 0,749+0,0448 g/l) se sasvim dobro slaZe sa eksperimentalnom (X, = 0,92 g/l). Isto tako,
izraCunate vrednosti maksimalne specificne brzine rasta (unm = 0,2393+0,0158 h7') i
maksimalne koncentracije biomase (Xm = 2,376+0,0177 g/I) se poklapaju sa eksperimentalno
odredenim vrednostima (um= 0,218 h™ i X, = 2,4 g/l). Za predlozZeni kineti¢cki model vrednost
R?, kao mera ispravnosti, dobijena primenom softvera SigmaPlot’11, iznosi 0,981. Ispitivanjem
eksperimentalnih i statistickih podataka dobijenih diskontinualnom fermen-tacijom pokazalo

se da logisticka jednacina predstavlja odgovarajudi kinteticki model za kvalitetan opis rasta
celija kvasca u ovom specificnom sistemu.

Eksperimentalni podaci koncentracije etanola tokom fermentacije izluZzenih repinih rezanaca
kao i kinetika proizvodnje etanola prikazani su na slici 5.35. Na ovoj slici predstavljena je veza
izmedu koncentracije etanola i vremena fermentacije, ukljucuju¢i eksperimentalne podatke i
nacrtanu krivu na osnovu modifikovane Gompertz-ove jednacine (jednacina 4).
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Slika 5.35. Kinetika nastajanja etanola tokom fermentacije izluzenih repinih rezanaca

2,34- exp(1)}
P=51,96- - ———= (0,63 -1t)+1 19
exp{ exp{ 5196 ( )+ (19)

Na slici 5.35 se vidi da se koncentracija etanola naglo povecava u prvih 16 h fermentacionog
procesa, kada je biomasa u fazi intenzivnog umnozavanja. Takode se mozZe uociti blago
povecanje koli¢ine etanola u periodu od 16 do 48 h, kada proizvodni mikroorganizam polako
usporava svoj rast i prelazi u stacionarnu fazu rasta.
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Vrednosti dobijenih parametara proizvodnje etanola, pomocu SigmaPlot™11, su prikazane i
uporedene sa eksperimentalnim podacima u tabeli 5.9. Primecuje se da se ovi parametri
dobro poklapaju. Korelacioni koeficijent nelinearne analize pomoc¢u jednacine (4) iznosi 0,971,
$to govori o sposobnosti modifikovanog Gompertz-ovog modela da na adekvatan nacin opise
tok proizvodnje etanola tokom ovog procesa fermentacije.

Tabela 5.9. Modelom predvidene i eksperimentalne vrednosti parametara
nastanka etanola tokom fermentacije izluzenih repinih rezanaca

Parametar IzraCunata vrednost ~ Standardna devijacija  Eksperimentalna vrednost

rpm (9/L-h) 2,34 0,2068 2,57
tu(h) 0,63 0,9756 ~0
Pm (9/L) 51,96 1,2860 54,01

Slika 5.36 prikazuje kinetiku potrosnje supstrata (redukujuc¢ih Secera) tokom fermentacije
izluzenih repinih rezanaca, ukljucujudi i eksperimentalne podatke i krivu nacrtanu na osnovu
Pirt-ove jednacine (jednacine 5).
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Slika 5.36. Kinetika potro3nje supstrata tokom fermentacije izluzenih repinih rezanaca

Na slici 5.36 se prvo moze uoditi intenzivho opadanje koncentracije supstrata (do 16 h
fermentacije), a potom blagi pad sve do kraja procesa. Na kraju fermentacije (48 h) koncen-
tracija supstrata je iznosila oko 0,2 %. Dobijeni kineti¢ki model (jednacina 20) primenom
Pirt-ove jednacine pruza podatke o prinosu biomase (Yys) i koeficijentu odrzavanja (m).
Uoceno je odli¢no slaganje eksperimentalno odredenih podataka i modelom predvidenih za
ova dva kineticka parametra. Za predlozeni kineticki model za opis potrosnje supstrata
vrednost R? iznosi 0,983. Ovo govori u prilog Cinjenici da ispitani model moze sa zadovo-
ljavajuc¢im rezultatima da posluZi za opis potrodnje supstrata tokom fermentacije.
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S=SO—L-(X—XO)—O’0203'X”‘-|n(xm_x°J 20)
0,01 U, X, —X

Validacija sva tri modela je izvrSena poredenjem eksperimentalno odredenih vrednosti jo$
jedne dodatne 3arze sa modelom predvidenim podacima. Ove korelacije su prikazane u
Prilogu (slika 8.5). Na osnovu statistickog indikatora (R?), koji iznosi preko 0,97 za sva tri
slucaja, jos jednom je potvrdeno da se ovim modelima moZe opisati tok fermentacije
izluZzenih repinih rezanaca pod definisanim uslovima.

Na osnovu rezultata ispitivanja kinetike proizvodnje etanola iz medu- i nusproizvoda prerade
Secerne repe, odnosno primenom logisticke, Gompertz-ove i Pirt-ove jednacine za opis rasta
biomase, nastajanja etanola i potrosnje supstrata tokom procesa fermentacije pomenutih
hranljivih podloga mozZe se izvesti konacan zakljucak da predloZeni kineticki modeli mogu na
zadovoljavajudi nacin da opiSu ponasanje definisanih procesnih parametara tokom izvodenja
bioprocesa.

5.5. Model bioprocesa proizvodnje etanola iz medu- i
nusproizvoda prerade Secerne repe

Definisanjem kinetike proizvodnje etanola iz medu- i nusproizvoda prerade Secerne repe
omogucena je upotreba dobijenih kinetickih modela i parametara za simulaciju datog
bioprocesa. U ovom delu bi¢e razmotreni modeli generisani u softverskom paketu SuperPro
Designer na osnovu eksperimentalnih podataka iz ovog rada, kao i dostupne literature. Ovi
modeli mogu pomodi u procesu projektovanja jednog ovakvog postrojenja Sirenjem baze
podataka, $to inZzenjerima olak$ava donosenje odluka (Krajnc i Glavi¢, 2009).

5.5.1. Potencijal Srbije za proizvodnju etanola

Republika Srbija ima veliki potencijal za proizvodnju energije iz obnovljivih sirovina.
Proizvodnja energija iz obnovljivih sirovina u Republici Srbiji je u ranoj fazi razvoja i stoga
zahteva adekvatan pristup i stratesko planiranje (Dodi¢ i sar., 2010). Zajedno sa tehnoloskom
modernizacijom i porastom energetske efikasnosti, upotreba obnovljivih izvora energije je
jedan od prioriteta Republike Srbije, koja se kao potpisnik Kyoto Protokola obavezala da
poveca udeo energije proizveden iz obnovljivih izvora sa 1 % na 20 % do 2015.

Republika Srbija ima oko 5092 miliona hektara poljoprivrednog zemljiSta (0,68 hektara po
stanovniku) od kojih 4218 miliona hektara je obradivo zemljiSte (0,56 hektara po stanovniku),
$to je iznad proseka i standarda u Evropskim zemljama. Oko 10 % obradivog zemljista pripada
drzavi i drzavnim kompanijama, dok 90 % je u privatnom vlasniStvu (Bulletin 523, 2010).

81



Damjan Vucurovi¢ Doktorska disertacija

Pogodno zemljiste i klimatski uslovi omoguéavaju razvoj razli¢itog spektra poljoprivrednih
kultura, odnosno kultivaciju Zitarija, industrijskog bilja, voca i povréa, medicinskog bilja i dr.

Ukupna potrosnja Secera po stanovniku u Republici Srbiji iznosi oko 25-30 kg, Sto je na
godis$njem nivou oko 240 000 tona Secera. Medutim, proizvodni kapaciteti domacih fabrika
Secera su mnogo veci od ukupne potrosnje Secera. S obzirom da je u poslendnjih nekoliko
godina prinos Secerne repe oko 48 t/ha, proizvodnja Secerne repe je oko 3 207 000 tona ili
oko 480 000 tona proizvedenog Secera (Report SRB233 PO15, 2011). Ovo znacdi da pored
godisnje potrosnje Secera od 240 000 tona i maksimalno dozvoljene koli¢ine za izvoz u EU od
180 000 tona, jos uvek posotji visak od 60 000 tona Secera, odnosno preracunato na
ekstrakcioni sok oko 520 000 tona se moze upotrebiti na proizvodnju etanola.

Prema statistici godiSnja proizvodnja Secerne repe je oko 3 280 000 tona (Agriculture statistics
of Republic of Serbia, 2011). Nakon prerade ove koli¢ine Secerne repe zaostaje oko 820 000
tona vlaznih presovanih izluzenih repinih rezanaca (sadrzaj vode priblizno 75-80 %), koji se
mogu prevesti u suve izluzene repine rezance (oko 10 % sadrzaj vode) (Hutnan i sar., 2000).
Zbog svoje dostupnosti i niske cene, izluzeni repini rezanci mogu imati veliki potencijal za
proizvodnju etanola u Srbiji (Iveti¢ i sar., 2012).

5.5.2. Model proizvodnje etanola iz Se¢ernih medu- i nusproizvoda prerade
Secerne repe

5.5.2.1. Opis bioprocesa

Pojednostavljeni dijagram toka proizvodnje etanola iz Se¢ernih medu- i nusproizvoda prerade
Secerne repe (ekstrakcioni, retki i gusti sok i melasa) prikazan je na slici 5.37. U toku kampanje
bilo koja od navedenih sirovina je dostupna za snabdevanje fermentora. S obzirom da Zetva
Secerne repe traje veoma kratko, dugoro¢no skladistenje je neophodno kako kako bi se
obezbedio napoj postrojenju. Usled losih karakteristika skladistenja ekstrakcionog i retkog
soka, koji su poznati po lakoj razgradnji usled dejstva mikroorganizama (Dodi¢ i sar., 2009),
oni se moraju koncentrovati viSestepenim upariva¢ima (standardna oprema u fabrikama
$ecera) do visoke koncentracije Secera kako bi se smanjila zapremina skladistenja i inhibirao
mikrobni rast. Otuda je upotreba gustog soka povoljnija u odnosu na prethodno pomenuta
dva soka. Stoga, neophodno je napomenuti da je tokom ostatka godine neophodno razblaziti
koncentrovani sok do optimalne koncentracije Secera pre upotrebe u bioprocesu.

Komercijalni pekarski kvasac Saccharomyces cerevisiae se koristi kao biokatalizator, odnosno
¢e fermentisati 3ecere do etanola i drugih sporednih proizvoda. Sest sudova koji rade u
kaskadi su upotrebljeni za fermentore. Nakon fermentacije, fermentaciona te¢nost se 3alje na
centrifugiranje kako bi se uklonile ¢elije biomase. Cvrsta frakcija, koja ve¢inom sadrzi ¢elija
kvasca, se deli na dva dela, od kojih jedan se vraca nazad u proces kao deo inokuluma za
fermentaciju, dok se drugi deo 3alje na dalju obradu.
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U ovom radu razmatrani deo biomase, koji se reciklira (vra¢a nazad u proces), bio je 10, 30, 50,
70 i 90 %. Sa druge strane, te¢na frakcija nakon operacije centrifugiranja ide na destilaciju i
adsorpciju na molekulskim sitima, kako bi se dobio i izdvojio 99,6 % etanol. Destilacija se
odvija u dve kolone. Prva (destilaciona) kolona ukljanja rastvoreni CO; i ve¢i deo vode, dok
druga (rektifikaciona) kolona koncentruje rastvor etanola do sastava blizu azeotropne smese.
Sva voda iz ove smese se uklanja adsorpcijom u parnoj fazi na molekulskim sistima. Konacno,
99,6 % Cista parna faza etanola se hladi u razmenjivac¢u toplote, kondenzuje i prebacuje u
skladiste.

Gasovi, koji nastaju tokom fermentacije (uglavhom sadrze CO,, vodu i neSto malo etanola),
kao i gasni ispust destilacione kolone se precis¢avaju u vodenom skuberu, izdvajanjem skoro
¢itave kolic¢ine ugljendioksida. Na dnu destilacione kolone nalaze se sve neiskoris¢ene
organske materije (izvori Secera, azota, itd.). Ova dzibra se koncentruje u visestepenom
uparivacu upotrebom otpadne toplote iz destilacije. Ovako koncentrovani sirup iz uparivaca
se mesa sa delom biomase koja se ne vra¢a u proces fermentacije i uvodi u susnicu tipa
rotacionog bubnja, gde se susi sa ciljem proizvodnje nusproizvoda koji ¢e se prodavati kao
hrana za stoku. Sa druge strane, kondenzat isparenja iz upariva¢a se mesa sa sadrzajem dna
rektifikacione kolone, te¢nim izlazom molekulskih sita i skrubera i kao takav se koristi kao
procesna voda, s obzirom na relativno nizak sadrzaj organiskih materija u ovim izlaznim
tokovima. Jedna dvadesetina ove vode se vra¢a nazad u skruber, dok se ostatak koristi za
razblazivanje sirovine, koja se koristi kao hranljiva podloga, do koncentracije Secera za proces
fermentacije.

5.5.2.2. Procesni parametri

Podaci za ulazne tokove i podaci operativnih uslova ispitanog bioprocesa su uzeti delom iz
ovog rada, a delom iz literature, dok su rezultati (podaci vezani za opremu i sam bioproces)
dobijeni direktno iz programa SuperPro Designer.

Koli¢ina sirovine predvidena za jednu Sarzu ovog modela je 300 t, 5to je dobijeno na osnovu
godidnjeg potencijalnog viska medu- i nusproizvoda tehnologija prerade Secerne repe u Srbiji
(Report SRB23 PO15, 2011) uz maksimalan moguci broj Sarzi predviden od strane modela.
Sadrzaj fermentabilnih Sec¢era u hranljivoj podlozi se podesava na 12,5 % razblaZivanjem
koncentrovanog soka iz skladista, s obzirom da se ova koncentracija pokazala kao optimalna
za proizvodnju etanola iz datih sirovina (Grahovac, 2011). Sadrzaj pepela i proteina u
hranljivoj podlozi nakon razblazivanja iznosi 0,03 i 0,01 %, redosledom, dobijen na osnovu
prosecnog sastava pomenutih sokova iz nekoliko domacih fabrika Secera (Popov i sar., 2010).

Pocetna koncentracija inokuluma je podesena na oko 10 % koli¢ine biomase u odnosu na
koli¢inu hranljive podloge. Fermentacija se izvodi u Sest 385 000 L (16,5 m visina i 55 m
pre¢nik) bioreaktorima. Vreme trajanja fermentacije je podeSeno na 20 h a temperatura
fermentacije na 28 °C. Reakcije i konverzije u procesu fermetnacija definisane su kinetikom
koja je navedena u ovom radu. Efektivna koncentracija etanola u fermentacionoj tecnosti je
6,15 %, dok je koncentracija Secera 0,23 %.
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Fermentaciona te¢nost se nakon fermentacije 3alje na disk centrifugu sa ciljem uklanjanja
biomase (protok 157 000 L/h). Tok biomase (20 000 kg/h) se nakon toga deli i jedan deo (u
osnovnom slucaju 50 %) odlazi na susenje, dok se drugi deo vraca nazad u sekciju
fermentacije. Nakon centrifugiranja te¢ni deo ide u destilacionu kolonu visine 13,4 m i
pre¢nika 5,3 m, koja radi u takvom rezimu da uklanja CO; i 5to je moguce manje etanola na
vrhu kolone, dok na dnu kolone uklanja do ¢ak 86 % vode (Aden i sar., 2002). Refluksni odnos
iznosi 3:1. Gasovi na vrhu kolone sadrze 91,61 % CO,, 8,13 % etanola i 0,25 % vode. Sav CO i
samo 3,97 % etanola se izvode iz kolone na ovom mestu. Preko 96 % etanola iz napoja se
izdvaja kao 33,6 % vodena smesa u ovom koraku.

Smesa etanola i vode se izvodi kao parna faza sa sredi$njeg dela kolone i uvodi direknto u
rektifikacionu kolonu, koja ima radnu zapreminu od 4900 L. Dobija se smesa etanola od
92,5 % u parnoj fazi, dok je sadrzaj etanola na dnu rektifikacione kolone 0,31 %. Samo 0,6 %
etanola se gubi u ovoj operaciji.

Isparenja sa vrha rektifikacione kolone se uvode na adsorpcionu jedinicu molekulskih sita.
Adsorpciona kolona uklanja 95 % vode (Aden i sar., 2002). Cist etanol (99,6 %) se hladi u
razmenjivacu toplote, sa povrSinom za prenos toplote od 280 m? i kona¢no uvodi u skladiste.
Sredstvo za prenos toplote je rashladena voda (5 °C), dok je koeficijent prenosa toplote
860,44 W/m?K.

Skruber zapremine 25 500 L (visina 12,8 m i pre¢nik 1,6 m) se koristi za uklanjanje etanola i
vode iz gasnih ispusta fermentacije i destilacije, sa ciljem izdvajanja ¢istog CO,. Dzibra iz
destilacione kolone se koncentruje u uparivacu sa povrsinom za prenos toplote od 75,6 m? i
zasi¢enom parom kao sredstvom za prenos toplote, uklanjajuci preko 90 % vode, koja se
kasnije koristi kao procesna voda nakon kondenzacije. Deo biomase koji se 3alje na susenje se
pre operacije susenja mesa sa sirupom dobijenim nakon uparavanja (protok 22 400 kg/h).
Susenje se izvodi u rotirajuem bubnju sa kapacitetom susenja od 996 kg/h, povrsinom
bubnja 85,5 m? i vazduhom kao gasom za susenje (Kwiatkowski i sar., 2006). Sadrzaj dna
rektifikacione kolone i molekulskih sita se mesaju protokom 59 000 kg/h i nakon toga mesaju
sa kondenzatom isparenja iz skrubera daju¢i 280 000 kg/h procesne vode za ponovnu
upotrebu u procesu. Jedan deo (15 000 kg/h) ove vode se ponovo koristi u skruberu, dok se
ostatak koristi za razblazivanje koncentrovanog soka iz skladiSta za potrebe procesa
fermentacije.

Osnovna projektovana produktivnost postrojenja je 34,8 miliona kg (44 miliona L) 99,6 %
etanola na godisnjem niovu, koji se proizvodi iz 564 000 t soka iz skladista. Model troSkova
odraZzava ekonomske uslove za drugi deo 2014 godine.
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5.5.2.3. Analiza bioprocesa

Ekonomska analiza je izvedena za predloZzeni model bioprocesa i prikazana je kao izvestaj
indeksa samog projekta. Analiza nesigurnosti je takode izvrSena za ovaj model bioprocesa za
razliite cene sirovine (Secerne repe) i kvasca. Cene Secerne repe koje su odabrane za u ovom
radu su se kretale u opsegu 0,017-0,029 $/kg. Ovaj opseg je odabran zbog fluktuacija u
kupovnoj ceni Sec¢erne repe u periodu od 2000-2009 (Price Report, 2010). Cena kvasca zavisi
od potrebnih koli¢ina, tako da je kupovna cena ponudena od strane domacih proizvodaca i
prodavaca kvasca varirala u opsegu 1,14-1,43 $/kg. Na kraju, ispitan je uticaj kolic¢ine
recirkulacije biomase na ekonomske parametre.

5.5.2.4. Ekonomska analiza

Rezultati ekonomske analize su prikazani u tabeli 5.10. Pojedina¢ne komponente analize
(kapitalni troSkovi ulaganja, operativni i jedini¢ni troSkovi proizvodnje) diskutovani su u
narednom delu teksta.

Ukupni kapitalni troSkovi ulaganja u jedno ovakvo postrojenje su izraCunati sabiranjem
vrednosti za direktan fiksni kapital (DFK), radni kapital i troSkove pokretanja i validacije
fabrike. DFK predstavlja sumu ukupne cene postrojenja (UCP) i troskova za naknadu
izvodacima i neplaniranih troskova (NIN). Dalje, UCP se dobija iz ukupne direktne cene
postrojenja (UDCP) i ukupne indirektne cene postrojenja (UICP). Dok UICP zavisi od troskova
vezanih za inzenjerstvo i izgradnju, troskovi vezani za UDCP uklju¢uju kupovinu opreme,
instalacije, cevovode, instrumentaciju, izolaciju, struju, gradevine, prilagodavanje okoline i
pomocne objekte. Cena kupovine vecih delova opreme data u tabeli 5.10 je dobijena na
osnovu ponuda dobavljaca opreme ili iz izveStaja Aden i sar. (2002). Ako se veli¢ina opreme u
modelu nije slagala sa veli¢inom opreme ponudenom od strane dobavljaca, cena opreme je
korigovana primenom pravila prikazanog jednacinom 21 (Dysert, 2003):

S 0,6
C,=C, [S—Bj 21)
A

gde Cg predstavlja procenjenu cenu ($) opreme veli¢ine Sg (L, m?, itd.), a Ca je poznata cena ($)
opreme odgovarajuce veli¢ine Sa (iste jedinice kao Sg). Pored veli¢ine, vrsta konstrukcionog
materijala i specificne karakteristike opreme znatno uti¢u na troSkove kupovine opreme
(Nghiem isar., 2011).

Procenjeni kapitalni troskovi za ovaj model iznose 68 778 000 $, sto je preko 20 miliona $ vise
od kapitalnih troskova definisanih za proizvodnju etanola iz kukuruza od strane Kwiatkowski i
sar. (2006). Ova razlika postoji jer je ova grupa autora upotrebila iskustvo iz industrije da
troSkove ukupnih kapitalnih ulaganja odrede kao trostruko vecu vrednost sume troskova
kupovine opreme i njene instalacije. Primenom identi¢ne metode proracuna kao Kwiatkowski
i sar. (2006) na ovaj model, podaci o kapitalnim troskovima bi bili identi¢ni, odnosno troskovi
kapitalnih ulaganja bi bili isti.
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Tabela 5.10. Ekonomska analiza predlozenog modela bioprocesa iz

Secernih medu- i nusproizvoda prerade Seéerne repe

Troskovi kapitalnih ulaganja ($) 68 778 000
Direktni fiksni kapital DFK = UCP+NIN ($) 64 080 000
Ukupna cena postrojenja UCP = UDCP+UICP (S) 55722 000
Ukupna direktna cena postrojenja UDCP ($) 34 826 000
Troskovi kupovine opreme ($) 10 896 000
Fermentori ($) 3000 000

Disk centrifuga ($) 1475000
Destilaciona kolona ($) 478 000

Skruber ($) 57 000
Rektifikaciona kolona ($) 525000
Molekulska sita ($) 2700 000

Uparivaci (S) 548 000

Susnica ($) 966 000
Kondenzator ($) 57 000
Nenavedena oprema ($) 1090 000

Instalacija ($) 4644 000
Cevovodi (S) 3269 000
Instrumentacija ($) 4141 000
Izolacija (S) 327 000
Elektro-instalacije ($) 1090 000
Gradevine ($) 4685 000
Poboljsanje okoline ($) 1634 000
Pomocni objekti () 4141 000
Ukupna indirektna cena postrojenja UICP ($) 20896 000
InZenjerstvo () 8707 000
Izgradnja (S) 12 189 000
Troskovi naknade izvodacima i neplanirani NIN ($) 8358000
Naknada izvodacima (S) 2786 000
Neplanirani troskovi ($) 5572 000
Radni kapital ($) 1494 000
Troskovi pokretanja i validacije ($) 3204000
Operativni troskovi ($/god) 20982 000
Sirovine ($/god) 2037 000
Kvasac ($/god) 424 000
Hranljiva podloga ($/god) 1612 000
Objekti ($/god) 7 068 200
Radna snaga ($/god) 6968 100
Laboratorija/kontrola i obezbedenje kvaliteta ($/god) 278 500
Komunalije ($/god) 7 427 200
Struja ($/god) 4118600
Para ($/god) 995 600
Rashladena voda ($/god) 2313000
Nusproizvodi (CO; i hrana za stoku) ($/god) -2 797 000
Jedini¢na cena proizvodnje ($/kg) 0,603
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Operativni troSkovi su izracunati sabiranjem troSkova vezanih za sirovine i komunalije,
troSkove vezane za objekte (dostupnost opreme, odrzavanje, osiguranje, lokalne takse, itd.)
troSkove radne snage i laboratorije, kontrole i obezbedenja kvaliteta, i oduzimanjem
vrednosti od prodaje nusproizvoda (tabela 5.10). U poredenju sa godiSnjom proizvodnjom
etanola iz melase (Sobocan i Glavi¢, 2000), operativni troSkovi proizvodnje etanola u ovom
modelu su nesto nizi. Ova razlika postoji usled Cinjenice da je melasa nusproizvod tehnologije
proizvodnje Secera, a ekstrakcioni, retki i gusti sok su meduproizvodi pomenute tehnologije,
odnosno melasa se dobija iz ekstrakcionog soka nakon njenog precis¢avanje (mikro- i
ultrafiltracije - retki sok), koncentrovanja (uparavanjem - gusti sok) i visetepenom krista-
lizacijom. Drugim, re¢ima, operativni troskovi su veci kod proizvodnje etanola iz melase
upravo zbog ovih dodatnih operacija.

Primarna sirovina za ovaj model jesu ekstrakcioni, retki ili gusti sok. Kvasac, koji fermentise
glukozu do etanola i CO,, takode je neophodan. Potrebne koli¢ine ovih i ostalih materijala su
dobijene iz modela bioprocesa i njihove cene su ubacene u model. Informacije o
pojedinacnim cenama sirovina dobijene su iz Republickog Zavoda za Statistiku Republike
Srbije.

Struja, para i rashladena voda su komunalije potrebe u ovom procesu. Potrebe za
komunalijama pojedinih komada opreme su izraCunate i sumirane unutar programa. Ove
komunalije su posmatrane kao kupovne komunalije, a cene za svaku od njih je zasnovan na
petogodisnjem proseku trzisnih cena. Petogodisnji prosek cena (2005-2009) za paru (2,1 $/t),
rashladenu vodu (0,3 $/t) i struju (0,1 $/kWh) dobijeni su iz godisnjih Izvestaja Elektroprivrede
Srbije i upotrebljeni u modelu bioprocesa.

Proizvodi su dobijeni konverzijom hranljive podloge u etanol. To su etanol kao glavni
proizvod, hrana za stoku i CO, kao nusproizvodi. Etanol se moze prodati kao zamena ili u
smesi sa fosilnim gorivima. Njegove cene su dostupne u Biomass Action Plan (2010).
Predpostavljena cena etanola u ovom radu je 0,75 $/kg (~0,59 $/L). Hrana za stoku se moze
prodati i njena cena isklju¢ivo zavisi od sadrzaja proteina i usko je povezana sa vrednostima
drugih hrana za stoku na bazi proteina. Hrana za stoku dobijena u ovom bioprocesu ima
sadrzaj proteina priblizno 21 % i na osnovu toga njena prodajna cena je procenjena na
0,07 $/kg (Belyea i sar., 2004). Drugi nusproizvod, ugljendioksid, se moze prodati nekoj tre¢oj
stranci za dalju preradu, precis¢avanje i distribuciju prehrambenim kompanijama i
proizvodacima gaziranih pi¢a. U ovom slu¢aju prodajna cena ovog nusproizvoda je 15 $ po
toni prodatog CO, (Kwiatkowski i sar., 2006).

TroSkovi proizvodnje etanola, prikazani na slici 5.38, razloZeni su na osnovne komponente
ovog modela. MozZe se uociti da su troskovi proizvodnje etanola priblizno 0,603 $/kg, sto
odgovara rezultatima izvestaja Sobocan i Glavi¢ (2000). Na slici 5.38 se takode moze uoiti da
prihodi od prodaje hrane za stoku smanjuju troskove proizvodnje etanola i da predstavljaju
znacajan faktor u operativnim troskovima. S ozirom da cena Seéerne repe varira usled trziSnih
i klimatsih promena, uticaj cene Secerne repe je ispitan u analizi nesigurnosti.
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Slika 5.38. Glavne komponente troskova proizvodnje etanola

5.5.2.5. Analiza nesigurnosti

Za ovaj model bioprocesa simulacioni program je dao izvestaj o indeksima projekta
prikazanim u tabeli 5.11. Bruto marza predstavlja razliku ukupnih prihoda od prodaje glavnog
proizvoda i troSkova prodate robe, podeljenu sa ukupnim prihodima i sve to izrazeno u
procentima. Ovaj broj predstavlja udeo svakog dolara prihoda koji kompanija zadrzava kao
Cistu zaradu. Za ovaj bioproces bruto marza iznosi 18.01 % $to znaci da kompanija zadrzava
0,18 $ od svakod dolara prodate robe. Povrat na investiciju (PNI) je mera performanse koja se
koristi za ocenu efikanosti investicije. PNI je veoma popularan pokazatelj zbog svoje
prilagodljivosti i jednostavnosti. Drugim re¢ima, ako PNI nema pozitivhu vrednost, onda u
dati projekat ne treba vrsiti investiciju. Vreme potrebno da se vrate troskovi uloZzeni u neki
projekat mogu se izracunati na osnovu PNI. Tabela 5.11 prikazuje da je vreme potrebno za
povrat uloZzenog priblizno 7,5 godina, $to je sasvim zadovoljavajuce. Neto sadasnja vrednost
(NSV) predstavlja razliku izmedu trenutne vrednosti priliva novca i trenuntne vrednosti odliva
novca. Ona se koristi za analizu profitabilnosti investicije razmatranjem vremena-vrednosti
zaradenog novca, jer dolar zaraden za 5 godina ima nizu vrednosti nego dolar zaraden odmah
(Heinzle i sar. 2006). Ako je NSV ispitivanog projekta pozitivna vrednost (kao u tabeli 5.11) uz
predpostavljeni popust na kamatu od 7 %, onda dati projekat treba realizovati. Interna stopa
prinosa (ISP) je kamatna stopa koja se koristi u ekonomskim proracunima i koja izjednacava
NSV svih protoka novca nekog projekta jednakim nuli. Drugim rec¢ima, Sto je ISP veca, to je
pozeljnije uloziti u projekat. Ovaj model ima ISP od 7,73 %, sa porezom na dobit od 40 %. Na
osnovu prikazanih rezultata, sa Zivotnim vekom od 25 godina i periodom amortizacije 10
godina, ovaj projekat predstavlja veoma atraktivnu investiciju, odnosno ispitani sistem je
ekonomski gledano veoma vijabilan.
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Tabela 5.11. Ekonomski indeksi projekta proizvodnje etanola

Indeksi projekta Vrednosti
Bruto marza (%) 18,01
Povrat na investiciju (%) 13,41
Povrat uloZzenog novca (god) 7,46
Interna stopa prinosa (%) 7,73
Neto sadasnja vrednost ($) 2 955 000

Uticaj cene Secerne repe i kvasca na troskove proizvodnje etanola su prikazani na slici 5.39.
Moze se uociti da niZze cene Secerne repe i kvasca daju manje troskove proizvodnje etanola.
Takode, cena Secerne repe ima znatno veci uticaj na troskove proizvodnje.

Cena kvasca ($/kg)

1.25

0.018 0.020 0.022 0.024 0.026 0.028

Cena Secerne repe ($/kg)

Slika 5.39. Uticaj cene Secerne repe i kvasca na troskove proizvodnje etanola

U zavisnosti od uslova na trzisti rukovodstvo postrojenja moze da regulise faktor podele i
odluci koja koli¢ina biomase ide na susenje (hrana za stoku) ili vra¢a nazad na fermentaciju
nakon centrifugiranja. Uticaj faktora podele biomase na ekonmske parametre je prikazan na
slici 5.40. Recirkulacijom vece koli¢ine biomase smanjuje koli¢ine sveze biomase potrebne za
fermentaciju $to smanjuje troskove kupovine kvasca (iako je cena za kupovinu manjih koli¢ina
veca). Ipak, ukupni prihodi variraju samo za 1 milion $ na godisnjem nivou u zavisnosti od
faktora podele.

20



Damjan Vucurovic¢ Doktorska disertacija

Medutim, troskovi proizvodnje etanola su veci sa porastom reciklirane biomase. Zbog veceg
nagiba krive za troskove proizvodnje etanola u opsegu faktora podele od 50 do 70 % i na
osnovu najvecih vrednosti ISP, ovaj opseg se smatra optimalnim za variranje faktora podele
biomase.
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Slika 5.40. Uticaj recirkulacije biomase na ekonomske parametre procesa

5.5.3. Model proizvodnje etanola iz izluzenih repinih rezanaca

U ovom delu razvijen je procesni i ekonomski model za konvencionalno postrojenje
proizvodnje etanola sa ciljem primene istog u oceni novih tehnologija i proizvoda na bazi
lignoceluloznih sirovina. Celokupan dijagram toka procesa proizvodnje etanola iz izluZzenih
repinih rezanaca prikazak je na slici 5.41.

IzluZeni repini rezanci se dovoze do fabrike pomocu kamiona i skladiste do upotrebe. Iz
skladista izluzeni repini rezanci idu na usitnjavanje gde se melju do odgovarajuce velicine,
optimalne za dalji deo procesa.
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Savlemeni repini rezanci se 3alju na predtretman, konverziju hemiceluloze i malog dela
celuloze do rastvorljivih 3ecera, primenom razblazene sumporne kiseline i visoke
temperature. Pod ovim uslovima deo lignina se takode rastvara, $to poboljsava efikasnost
naknadne enzimske hidrolize celuloze. Smes$a se nakon predtretmana hladi i te¢ni deo koji
sadrzi sumpornu kiselinu se odvaja od ¢vrste faze. U te¢nu frakciju se dodaje Ca(OH), sa ciljem
neutralizacije rastvora i stvaranja gipsa (Ca(S0.).) koji formira talog. Gips se odvaja filtracijom
a tecni deo (filtrat) se ponovo mesa sa ¢vrstom fazom pre hidrolize.

Enzimska hidroliza se izvodi odvojeno od fermentacije, sto omogucava da se ovaj proces
izvede na nesto povisenoj temperaturi, ¢ime se smanjuje vreme i koli¢ina potrebnih enzima i
povecava enzimska aktivnost. Veci broj sudova je na raspolaganju za ovaj proces. Enzimski
preparat koji se koristi za hidrolizu celuloze sastoji se od slede¢ih enzima: endglukanaze,
egzoglukanaze i 3-glukozidaze.

Za fermentaciju, kao biokatalizator koristi se kvasac Saccharomyces cerevisiae, koji ce
fermentisati glukozu do etanola i drugih proizvoda. Proizvodni mikroorganizam se mora
umnoziti do koli¢ine za inokulaciju proizvodnog bioreaktora. Ovo se obavlja u seriji manjih
bioreaktora. U hidrolizat izluzenih repinih rezanaca se dodaju nutrijenti, kako bi se dobila
hranljiva podloga za pripremu inokuluma. Celokupan sadrzaj bioreaktora se koristi za
inokulaciju sledeceg u seriji bioreaktora za pripremu inokuluma. Ovakva serija povecanja
razmera se izvodi dok se ne postigne Zeljena koli¢ina inokuluma za proizvodni bioreaktor.

Hidrolizat izluzenih repinih rezanaca, nutrijenti i inokulum se uvode u glavni bioreaktor. Pet
sudova koji rade u kaskadi se koriste za fermentaciju hidrolizata do etanola. Fermentaciona
te¢nost, koja sadrzi etanol, dalje se 3alje na izdvajanje i precis¢avanje proizvoda.

Destilacija i molekulska sita se koriste za izdvajanje etanola iz sirove fermentacione tec¢nosti i
dobijanje 99,6% etanola. Destilacija se izvodi u dve kolone. Prva kolona uklanja rastvoreni CO,
i ve¢inu vode, dok druga (rektifikaciona) kolona koncentrise rastvor etanola do blizu
azeotropne smese. Sva voda iz ove smeSe se uklanja adsorpcijom u parnoj fazi na
molekulskim sitima. Konacno, 99,6 % para etanola se hladi u razmenjivacu toplote,
kondenzuje i skladisti do upotrebe ili prodaje.

5.5.3.1. Maseni i energetski bilansi

Koli¢ina izluzenih repinih rezanaca potrebnih za jednu $arzu u ovom procesu iznosi 19 600 kg,
prema podacima analize dostupnosti ove sirovine na nasem trzistu kao i broja 3arzi koje su
moguce na godiSnjem nivou. Tansportni kamioni imaju kapacitet 10 tona, $to znacin oko
1500 isporuka je potrebno u toku godine.

S obzirom da se 3ecerna repa vadi samo u kratkom periodu u toku godine, neophodno je
dugoro¢no skladistenje kako bi se obezbeio konstantan izvor sirovine u postrojenje.
Dugoroc¢no skladiStenje moze biti u obliku prekrivenih skladista sa stalcima blizu samog
postrojenja.
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Iz skladista izluzeni repini rezanci se uvode u mlin, gde se smanjuje njihova veli¢ina na onu
koja pogoduje predtretmanu i hidrolizi. Operativni protok mlina je 78,400 kg/h, vreme rada 15
min a potrosnja energije 3 920 kW.

Samleveni repini rezanci se prebacuju u dva reaktora za predtretman pre dodavanja vode i
sumporne kiseline. Koncentrovana sumporna kiselina se rastvara kako bi se postigla krajnja
optimalna koncentracija kiseline u reaktoru, definisana u ovom radu. U ovom momentu
smesa sadrzi 30 % nerastvornih ¢vrstih materija. Reaktori za predtretman rade na povisenoj
temperaturi sa vremenom zadrZavanja definisanim u delu optimizacije predtretmana
izluzenih repinih rezanaca u ovom radu. Zapremina svakog reaktora iznosi 33,5 m? (visina
6,44 m i pre¢nik 2,58 m). Para visokog pritiska se koristi kao sredstvo za prenos toplote sa
protokom od 670 564 kg/h. Tabela 5.12 prikazuje reakcije, sa odgovaraju¢im stepenima
konverzije, koje se odvijaju u reaktorima za predtretman.

Tabela 5.12. Reakcije predtretmana i odgovarajuci stepeni konverzije

Stepen konverzije

Reakcija Reaktant (%)
(Glukan), + nH,O — nGlukoza Glukan 7,7
(Glukan), + 1/2nH,0 — 1/2nCelobioza Glukan 0,7
(Ksilan), + nH,O — nKsiloza Ksilan 92,5
(Arabinan), + nH,O — nArabinoza Arabinan 92,5
(Lignin), — nRastvorljiv Lignin Lignin 5

Smesa koja napusta reaktore za predtretman se hladi na 50 °C pomocu vode za hladenje u
razmenjivacu toplote sa povrsinom za razmenu toplote od 85,8 m? jer se operacija
neutralizacije smese odvija na ovoj temperaturi. Nakon 10 min u razmenjivacu toplote pretre-
tirana smes3a sa 22 % nerastvornih ¢vrstih supstanci se uvodi u centrifugu tipa dekantera za
razdvajanje ¢vrste faze od tecne. Zapreminski protok ove jedinice opreme je 370 000 L/h a
vreme trajanja operacije je 10 min. Razlog odvajanja te¢nosti je smanjenje kiselosti (H.SO.)
tecne faze, ¢Cime se pospesuje proces fermentacije.

Nakon razdvajanja te¢na faza se neutralise. Oko 540 kg Ca(OH), se dodaje u te¢nu frakciju i
drzi 1 h, $to je dovoljno vremena za formiranje kristala gipsa. Potreban broj i veli¢ina sudova
zaovoje2i28200L (6 mvisinai2,5m precnik), redosledom, dok je potrosnja snage za mesa-
nje 98,5 W/m3. Formirani kristali se odvajaju u hidrociklonu, koji ima sledece karakteristike:
brzina fluida na ulazu 5 m/s, pad pritiska 1,1977 bar, snaga 6,759 kW, protok 202 804 L/h,
duZina 4,2 m i pre¢nik na ulazu 0,12 m. Hidrociklon uklanja 99,5 % nastalih kristala gipsa, a
izdvojeni kristali sadrze 17 % tecne faze. Pri sadrzaju suve materije od 83 %, gipsom se moze
rukovati kao sa ¢vrstom supstancom. Nakon uklanjanja gipsa, neutralizovana te¢nost se
ponovo mesa sa ¢vrstom frakcijom iz predtretmana u sudu za skladiStenje. Snaga za mesanje
ovih sudova je 394 W/m?. Broj potrebnih sudova je 2 a njihova zapremina 34 500 L.
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Neutralizovana i pretretirana smesa sa 22 % ¢vrstih susptanci se uvodi u razmenjivac¢ toplote
sa povrsinom za razmenu toplote od 45,3 m? koji zagreva ovu smesu do 65 °C, odnosno

temperaturu hidrolize, primenom pare niskog pritiska, Ciji je ptorok 11 300 kg/h) pre
uvodenja u sudove za hidrolizu.

Hidroliza se odvija u pet 77 500 L (8,5 m visina i 3,5 m precnik) sudova koji rade u kaskadi.
Vreme trajanja ove procedure je 36 h. Za ovaj model definisan je napoj celulaza od 12 IFPU/g
celuloze (IFPU - Internatioanl! Filter Paper Unit), odnosno predpostavljena je koncentracija
enzima od 50 FPU/mL. Tabela 5.13 prikazuje reakcije i njihove stepene konverzije za proces
hidrolize. Hidrolizat izluZzenih repinih rezanaca nakon procesa hidrolize sadrzi 153 %
redukujucih Secera.

Tabela 5.13. Reakcije hidrolize i odgovarajuci stepeni konverzije

Stepen konverzije

Reakcija Reaktant (%)
(Glukan), +1/2nH,0 — 1/2nCelobioza Glukan 1,2
(Glukan), + nH,O — nGlukoza Glukan 90
Celobioza + H20 — 2Glukoza Celobioza 100

Hidrolizat izluzenih repinih rezanaca se hladi do 30 °C u razmenjivacu toplote sa povrsinom za
razmenu toplote od 80 m? i nakon toga se deo (10 % 3alje u sekciju proizvodnje inokuluma
dok se ostatak koristi u fermentaciji. Definisana zapremina inokuluma je 10 % i za fazu
pripreme inokuluma i za proces fermentacije. Broj fermentora u delu prirpeme inokuluma je 4
i za svaki postoji po joSe jedan rezervni u slucaju kvara, kontaminacije ili odrzavanja. Sadrzaj
nutrijenata koji se dodaju u hidrolizat repinih rezanaca u sekciji pripreme inokuluma su 0,5 %
vode od namakanja kukuruza (VNK) i 9,67 g/L diamonijum fosfata (DAP). Koli¢ina biomase za
prvi fermentor u prirpemi inokuluma je oko 0,7 kg. Rast biomase, sinteza proizvoda (etanola) i
utrosak supstrata tokom pripreme inokuluma i fermentacije opisani su modelima definisanim
u prethodnom delu ovog rada. Vreme kultivacije svakog od bioreaktora u delu pripreme
inokuluma je 24 h. Nakon prve fermentacije u pripremi inokuluma, celokupan sadrzaj se
koristi kao inokulum za naredni bioreaktor i tako sve dok se ne postigne Zeljena koli¢ina
biomase za inokulaciju proizvodnog (glavnog) fermentora.

Definisanjem da je radna zapremina u odnosu na zapreminu bioreaktora 90 %, zapremine
istih u sekciji prirpeme inokuluma su sledece: 10, 100, 1000 i 10 000 L. Dobijene vrednosti
potrosnje energije za iste je: 0,75, 3,7, 18,6 i 90 kW. Potrebne koli¢ine vode za hladenje ovih
fermentora su: 128, 635, 3 200, 15 500 kg/h.

Fermentacija se odvija u pet 90 000 L (10 m visina i 3,3 m precnik) sudovima. Vreme
fermentacije je 36 h. Deo hidrolizata koji nije upotrebljen u pripremi inokuluma je obogacen
sa 0,25 % VNK i 0,33 g/L DAP. Koncentracija etanola u fermentacionoj te¢nosti nakon procesa

je 6,7 % dok je koncentracija Secera 0,8 %.
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Fermentaciona tecnost nakon bioprocesa se uvodi u destilacionu kolonu, &iji su operativni
uslovi podeseni tako da se izdvaja CO, i $to je moguce manje etanola na vrhu kolone, uz
ukljanjanje 86 % vode pri dnu kolone. Refluksni odnos je 3:1. Sastav na vrhu kolone je 97,75 %
CO,, 2,21 % etanol i 0,04 % voda. Sav CO, i samo 0,97 % etanola napusta kolonu na vrhu suda.
Preko 99 % etanola iz napoja se izvodi kao 39,3 % smesa etanola i vode.

Sadrzaj dna destilacione kolone, zbog svog sastava, moze se osusiti i spaliti ili direktno
upotrebiti u postrojenju za proizvodnju biogasa. U oba slucaja, postrojenje za proizvodnju
etanola moze da smanji operativne troskove upotrebom obnovljivih izvora energije.

Smesa etanola i vode se izdvaja kao parna faza sa kolone i uvodi direktno na rektifikacionu
kolonu koja ima radnu zapreminu od 1 650 L. Parna faza na vrhu rektifikacione kolone sadrzi
92,5 % etanola, dok je sastav na dnu kolone 0,07 % etanola. Samo 0,1 % etanola iz napoja se
gubi u ovoj operaciji.

Parna faza sa vrha rektifikacione kolone se uvodi u adsorpcionu jedinicu molekulskih sita.
Adsoprciona kolona, zapremine 7 300 L, uklanja 95 % vode. Cist 99,6% etanol se hladi na
20 °C u razmenijivacu toplote sa povrsinom za razmenu od 72 m? i kona¢no uvodi u skladiste.
Sredstvo za prenos toplote je rashladena voda.

Ekonomskom analizom dobijeni su ekonomski parametri neophodni za procenu isplativosti
predlozenog modela za proizvodnju etanola iz izluzenih repinih rezanaca (tabela 5.14).

Tabela 5.14. Ekonomski parametri za model proizvodnje etanola
iz izluZzenih repinih rezanaca

Parametar Vrednost
Ukupna kapitalna ulaganja ($) 81280000
Operativni troskovi ($) 9929 000
Produktivnost (kg/god) 3 549 049,66
Troskovi proizvodnje etanola ($/kg) 2,8
Ukupni prihodi ($/god) 25 106 000
Bruto marza (%) 60,45
Povrat na investiciju (%) 14,86
Povrat ulozenog novca (god) 6,73
Interna stopa prinosa (%) 9,92
Neto sadasnja vrednost ($) 10727 000
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Istrazivanja koja su obuhvac¢ena ovom disertacijom izvrSena su u potpunosti uz koris¢enje
sirovinske baze dostupne na nasem trzistu. Dobijeni rezultati mogu se rezimirati u okviru
sledecih zakljucaka:

Rezultati analize sastava sirovina ukazuju da nusproizvod tehnologije prerade
Secerne repe, odnosno izluzeni repini rezanci imaju uobicajen sastav ugljenih hidrata
(celuloze, hemiceluloze i saharoze), lignina, pepela, ukupnog azota i ekstrakata.
Naveden supstrat, na osnovu sadrzaja navedenih komponenti, zajedno sa
meduproizvodima pomenute tehnologije (ekstrakcionim, retkim i gustim sokom) i
nusproizvodom (melasom) predstavljaju pogodnu sirovinu za pripremu hranljive
podloge za proizvodnju etanola.

Ispitivanjem uticaja veli¢ine Cestica izluzenih repinih rezanaca (manje od 180 um,
180-250 um i vece od 850 um), koncentracije sumporne kiseline (1-4 %) i vremena
predtretmana (30-120 min) na na koli¢inu dobijenih redukujucih Secera i prinos
etanola naknadnom fermentacijom, ustanovljeno je primenom metode odzivne
povriine i zeljene funkcije da se pod definisanim uslovima (maksimalno moguca
koncentracija dobijenih fermentabilnih $ec¢era, maksimalni prinos etanola, minimalan
utroSak kiseline i minimalno vreme predtretmana) najbolji rezultati postizu pri
koncentraciji sumporne kiseline od 1 % i vremenom predtretmana od 75 minuta.

Eksperimentalno ispitana proizvodnja enzima, kultivacijom plesni Trichoderma reesei
na razli¢itim celuloznim supstratima (slama, piljevina topole i bukve, kukuruzovina,
plevica i izluZzeni repini rezanci) primenom dve razli¢ite tehnike (submerzno i na
¢vrstim hranljivim podlogama), potvrdila je da je nusproizvod prerade Seéerne repe
najbolja sirovina za pripremu hranljive podloge za proizvodnju celulaza. Ujedno,
tehnika kultivacije na ¢vrstim supstratima se pokazala kao daleko bolja opcija kada je
u pitanju produkcija enzima.
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Ubacivanjem eksperimentalnih vrednosti za koncentraciju celija kvasca, redukujucih
Secera i etanola u predlozene kineti¢cke modele za rast biomase (logisticka jednacina),
potrosnju supstrata (Pirt-ova jednacina) i nastajanje proizvoda (modifikovana
Gompertz-ova jednacina), redosledom, dobijeni su kineticki parametri za procese
fermentacije medu- i nusproizvoda prerade Secerne repe. Odlicnim poklapanjem
(R*>0,9) modelom predvidenih kinetickih parametara sa eksperimentalno utvrdenim
vrednostima potvrdeno je da su predloZzeni modeli adekvatni za opis toka
fermentacije medu- i nusproizvoda za proizvodnju etanola.

Na osnovu literaturnih podataka o proizvodnji Se¢erne repe i Secera u Republici Srbiji
u poslednjih deset godina razvijen je model postrojenja za proizvodnju 44 miliona
litara 99,6 % etanola na godiSnjem nivou iz Secernih medu- i nusproizvoda prerade
SecCerne repe uz minimalno generisanje otpada. Model je upotrebljen za proracun
kapitalnih troSkova ulaganja, troSkova proizvodnje po jedinici proizvoda i operativnih
troSkova. U analizi nesigurnosti ispitan je uticaj cene sirovine (Secerene repe) i
proizvodnog mikroorganizma (kvasca), kao i uticaj koli¢ine biomase koja se
recirkuliSe na ekonomske parametre procesa, troskove proizvodnje etanola i
isplativost postrojenja. Rezultati su pokazali da cena Secerne repe ima znacajan uticaj
na troskove proizvodnje etanola. Takode, ispostavilo se da je optimalan procenat
recirkulisane biomase u opsegu 50-70 %.

Model bioprocesa proizvodnje etanola iz izluZzenih repinih rezanaca generisan je na
osnovu podataka dobijenih u ovom radu (optimizacije predtretmana i kinetickih
modela za rast biomase, nastajanje etanola i potroSnju susptrata) i dostupne
literature fermentaciji lignoceluloznih sirovina. Ekonomskom analizom je utvrdeno
da je predlozeni model ekonomski isplativ i da postoji opravdanost ulaganja u jedno
ovakvo postrojenje.
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Slika 8.1. Poredenje eksperimentalno dobijenih vrednosti koncentracije biomase (A),
etanola (B) i supstrata (C) tokom fermentacije ekstrakcionog soka
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Slika 8.3. Poredenje eksperimentalno dobijenih vrednosti koncentracije biomase (A),
etanola (B) i supstrata (C) tokom fermentacije gustog soka
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