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Sammanfattning 

Polyhydroxyalkanoater (PHA) är en grupp av polymerer som är biobaserade, biologiskt 

nedbrytbara och som kan uppvisa varierande fysiokemiska egenskaper. Således har PHA 

potential att ersätta konventionell och fossilbaserad plast så som polypropylen (PP) och 

polyetentereftalat (PET). 

 

PHA framställs genom mikrobiologisk fermentering av organiskt material och innesluter sig i 

cellerna hos bakterier som sfäriska lagringsdepåer när bakterier matas med en kolkälla. PHAt 

kan sedan extraheras ut från bakterierna med hjälp av lösningsmedel, en metod som ger höga 

utvinningsnivåer men där stora mängder lösningsmedel krävs. Ska metoden vara hållbar och 

ha industriell relevans är det nödvändigt att lösningsmedelsåtervinning tillämpas.  

 

Industriell framställning av PHA sker idag med rena bakteriekulturer som matas med odlade 

sockerrika grödor. Detta leder till att konkurrens om markanvändning samt vatten- och 

energiresurser för främst livsmedelsproduktion uppstår. Samtidigt skapas restströmmar från 

industri och samhälle innehållande organiskt material och blandade bakteriekulturer vilka kan 

utnyttjas för att producera PHA utan konkurrens med resurser för livsmedelsproduktion.  

 

I detta arbete har PHA-processen modellerats i processimuleringsprogrammet CHEMCAD där 

data på restströmmar från skogsindustrin utnyttjas för PHA-produktion. I modellen har 

uppströmsprocesserna fermentering, anrikning, PHA-ackumulering och avvattning samt 

nedströmsprocesserna lösningsmedelsextraktion och separation inkluderats. 

Nedströmsprocesserna har modellerats för två fall. Ett fall där extraktion gjorts med 100 % torr 

biomassa (extraktionssystem 1) samt ett fall där extraktion gjorts med våt biomassa 

(extraktionssystem 2). Därtill har intern värmeväxling implementerats vilket optimerats genom 

införandet av pinchanalys.  

 

Målet med projektet var att upprätta en energianalys av PHA processen, identifiera 

energibehovet för de enskilda PHA-processerna, analysera om lösningsmedelsextraktion görs 

mest energieffektivt med våt eller torr biomassa samt att utvärdera hur intern värmeväxling kan 

bidra till att energieffektivisera PHA-processen. 

 

Resultaten som erhölls visade att behovet av extern värme kunde minska från 49 till 13 MJ/ kg 

PHA och kylbehovet från 43 till 11 MJ/ kg PHA efter införandet av intern värmeväxling för 

extraktionssystem 1. När extraktion utfördes enligt extraktionssystem 2 minskade det externa 

kylbehovet från 98 till 48 MJ/kg PHA och det externa värmebehovet från 60,9 till 8,1 MJ/ kg 

PHA. I jämförelse med det totala specifika värme- och kylbehovet var det totala specifika 

elbehovet för PHA-processen lågt vilket kan ses som positivt då el är högvärdig och dyr energi. 

När extraktion utfördes enligt extraktionssystem 1 var det totala specifika elbehovet 3,55 MJ/ 

kg PHA och för extraktionssystem 2 var motsvarande siffra 4,1 MJ/ kg PHA. Störst elbehov 

uppstod i processen för luftning av PHA-ackumuleringstanken vilket krävde 2,8 MJ/kg PHA. 

 



 
 

Abstract 

Polyhydroxyalkanoates (PHAs) is a group of biobased and biodegradable polymers which can 

exhibit flexible physicochemical properties. Thus, PHA has the potential to replace 

conventional and fossil-based plastic such as polypropylene (PP) and polyethylene 

terephthalate (PET). 

 

PHA is produced through microbiological fermentation by organic matter and is stored in the 

cells of bacteria as spherical storage depots when the bacteria are feed by a carbon source. The 

PHA can then be extracted from the bacteria using solvent, a method resulting in high yields 

of PHA but on the other hand large quantities of solvent is required. If the method will be 

sustainable and have industrial relevance it is necessary to apply solvent recycling in the 

system. 

 

Today industrial production of PHA is performed using pure bacterial cultures and cultivated 

sugar-rich crops. This contributes to a competition of land use and water and energy resources, 

mainly for food production. At the same time, waste streams are generated from industry and 

society containing organic material and mixed bacterial cultures which can be used to produced 

PHA without competition with food production resources. 

 

In this work the process for PHA production has been modelled in the process simulation 

program CHEMCAD using data from waste streams produced from the forest industry. 

In the model the following upstream processes has been included; acidogenic fermentation, 

enrichment, PHA-accumulation, dewatering and the downstream processes solvent extraction 

and separation. Moreover, the downstream processes have been modelled for two cases; one 

case where extraction is performed using 100 % dry biomass (extraction system 1) and one 

case where extraction takes place using wet biomass (extraction system 2). In addition, internal 

heat exchanging was implemented which was optimized through the introduction of pinch 

analysis.  

 

The aim of the project was to establish an energy analysis of the PHA process, identify the 

energy needs of the individual PHA processes, analyse whether solvent extraction is made most 

energy efficient using wet or dry biomass and to evaluate how internal heat exchanging can 

contribute to make to the PHA process more energy efficient.  

 

The results obtained showed that the need for external heating and cooling could decrease from 

49 to 13 MJ/ kg PHA and from 43 till 11 MJ/ kg PHA after the implementation of internal heat 

exchanging for extraction system 1. When extraction was performed according to extraction 

system 2 the external cooling demand was reduced from 98 to 48 MJ/kg PHA and the externa 

heating demand was reduced from 60,9 to 8,1 MJ/ kg PHA. In comparison with the total 

specific heating and cooling demand, the total specific electricity demand for the PHA process 

was low, which can be seen as positive since electricity is high-value and expensive energy. 

When extraction was performed according to extraction system 1, the total specific electricity 

requirement was 3,55 MJ/ kg PHA and for extraction system 2 the corresponding value was 



 
 

4,1 MJ/ kg PHA. The greatest electricity demand arose in the process of aerating the PHA 

accumulation reactor with a value of 2,8 MJ/kg PHA. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



 
 

Förord 

Den här rapporten är resultatet av ett examensarbete som är det avslutande momentet 

för civilingenjörsutbildningen inom energi- och miljöteknik vid Karlstads 

Universitet. 

 

Examensarbete har redovisats muntligt för en i ämnet insatt publik. Arbetet har 

därefter diskuterats vid ett särskilt seminarium. Författaren av detta arbete har vid 

seminariet deltagit aktivt som opponent till ett annat examensarbete. 

 

Jag skulle även vilja passa på att här rikta ett stort tack till Christer Gustavsson som lagt fram 

idén till examensjobbet och som bistått med vägledning, gedigen kunskap och feedback i rollen 

som handledare på Karlstad Universitet. Och ett stort tack vill jag även rikta till Maria 

Edvardsson, företagsrepresentant på Polynex, för idéer och vägledning under arbetets gång och 

för alla nyttiga diskussioner vi haft, TACK! 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



 
 

Nomenklatur 

 

Beteckningar Förklaringar 
Atm Atmosfärstryck 

BA Butylacetat 

COD Chemical Oxygen Demand  

CTMP Kemisk- termomekanisk massa 

CYC Cyklohexanon 

EA Etylacetat 

MCL-PHA Mellan lång kedjad PHA 

MIBK Methylisobetylketon 

PM6 Pappersmaskin 6 

PET  Polyetentereftalat 
PHA Polyhydroxyalkanoater 

PP Polypropylen 

PS Polystyren 

SCL- PHA Kortkedjad PHA 

TOC Total Organic Carbon  

VFA Volatile fatty acids (lättflyktiga fettsyror på svenska) 

VVS Volatile Suspended Solids (flyktiga suspenderade ämnen på svenska) 
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1 Inledning 

1.1 Bakgrund 

Utsläpp av växthusgaser kopplade till mänsklig aktivitet i form av skogsskövling, jordbruk och 

förbränning av fossila bränslen har idag lett fram till accelererande klimatförändringar och en 

rådande klimatkris. Som ett led i att bromsa klimatförändringarna behöver industri och 

samhälle ställa om och ersätta fossila resurser i energiproduktion och materialframställning 

mot förnyelsebara. Siffror från WWF visar att industrin står för en tredjedel av de globala 

växthusgasutsläppen där den fossila kol, olja och gas som används till att driva industrins 

produktionsprocesser är den största bidragande orsaken (WWF u.å.).  

 

Plastindustrin hör till en av alla de industrier som gjort sig beroende av fossila resurser och av 

den plast som produceras årligen beräknas 99 % vara baserad av de fossila råvarorna olja eller 

naturgas (Lätt et al. 2006). Därtill används åtta procent av världens olja till just plasttillverkning 

(IVL 2017). Sedan plastproduktionen tog ordentlig fart på 1950-talet har 

produktionsvolymerna ökat exponentiellt och idag beräknas 320 miljoner ton plast produceras 

årligen (Villarrubia-Gómez et al. 2018). Den ökade produktionen grundar sig i plastens 

hållbara, flexibla och anpassningsbara egenskaper vilket har gett den ett brett 

användningsområde. Idag återfinns plast i såväl förpackningar och textilier som i bilar, 

hushållsapparater, bygg- och konstruktionsmaterial (Naturskyddsföreningen u.å.). Men de 

stora volymerna plast som cirkulerar i samhället för också med sig negativa konsekvenser. Då 

plasten är fossilbaserad och således beständig innebär det att plasten finns kvar och 

ackumuleras under lång tid om den hamnar i biosfären (Changwichan et al. 2018). Detta leder 

till en negativ påverkan för organismer, ekosystem, djurliv samt mänskligt välmående och på 

senare år har framförallt problematiken med plast i havet uppmärksammats. Det beräknas att 

mellan 4.8 och 12.7 miljoner ton plast når haven årligen där stora delar sönderdelas till 

mikroplast som sedan lätt tas upp av vattenlevande organismer (Villarrubia-Gómez et al. 2018). 

 

Som ett steg i att minska den negativa påverkan som den fossilt framställda plasten skapar har 

intresset för mer hållbara alternativ vuxit fram. Ett sådant alternativ, som fått alltmer 

uppmärksamhet de senaste åren är Polyhydroxyalkanoater (PHA). PHA är en grupp av 

polymerer som är biobaserade, biologiskt nedbrytbara och som kan uppvisa varierande 

fysiokemiska egenskaper (Valentino et al.  2015). Detta gör att användningsområdet för PHA 

är brett och PHA har således potential att ersätta konventionell plast så som polypropylen (PP), 

polyetentereftalat (PET) och polystyren (PS) (Li och Wilkins 2020; Changwichan et al. 2018). 

 

PHA framställs genom mikrobiologisk fermentering av organiskt material när bakterierna 

matas med en kolkälla och PHAt innesluter sig i bakteriernas celler som sfäriska lagringsdepåer 

som sedan kan extraheras ut (Ganesh Saratale, et al. 2021; Valentino et al. 2015). Att PHA 

framställs från organiskt material innebär att PHA-plasten är biobaserad och därmed görs 

framställning av PHA oberoende av fossila resurser. Att PHA dessutom är biologiskt 

https://www.wwf.se/klimat/klimatforandringar/
https://www.wwf.se/klimat/klimatforandringar/
https://www-sciencedirect-com.bibproxy.kau.se/science/article/pii/S0960852421000237#b0270
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nedbrytbar innebär att när plasten hamnar i biosfären bryts den ned av levande 

mikroorganismer till koldioxid, vatten och biomassa genom kemiska reaktioner (Centrum för 

forskning och utveckling i Ronneby [Cefur] 2016; Changwichan et al. 2018). Därmed blir den 

negativa påverkan på miljö och organismer betydligt mindre om denna typ av plast hamnar i 

naturen.  

 

Idag sker industriell framställning av PHA främst med rena mikrobiella kulturer och rena 

substrat där rent socker som glukos och sukros eller sockerrika grödor såsom majs och maniok 

ofta används (Serafim et al. 2008; Changwichan et al. 2018). Att använda rena substrat i form 

av odlade grödor innebär dock att en direkt konkurrens om markanvändning samt vatten- och 

energiresurser för livsmedelsproduktion uppstår. Därtill har rena substrat ett högt 

marknadsvärde och produktionskostnaderna blir således höga (Ganesh Saratale et al. 2021).  

 

För att undvika konkurrens där det finns andra intressen har alternativ framställning av PHA 

växt fram. Det har visat sig att restströmmar från industri och samhälle innehållande blandad 

mikrobiell bakteriekultur, rena organiska syror och kolhydrater har potential att ersätta rena 

mikrobiella bakteriekulturer och rena substrat vid produktion av PHA. Således finns det 

förutsättningar att skapa den biobaserade och biologisk nedbrytbara plasten PHA utan 

konkurrens med resurser för livsmedelsproduktion. Användandet av restströmmar kan därtill 

bidra till att göra PHA kommersiellt gångbart då kostnaderna för råvarorna hålls nere. Om 

dessutom PHA-produktion sker i anslutning till andra industriella processer kan spillvärme 

utnyttjas för att täcka delar av det energibehov som uppstår vid PHA-framställning. Sektorn 

för pappers- och massabruk är den fjärde mest energiintensiva industrin i värden och 

konsumerar ca 6 % av all energi i industrin, detta leder även till att stora mängder spillvärme 

genereras från pappers- och massabruken (Cioccolanti et al. 2021).  

 

 

1.2 Problemformulering 

Teknik för att utnyttja restströmmar för produktion av PHA har ännu inte tillämpats i större 

industriell skala och plastproduktionen i världen domineras fortsatt av fossilbaserad plast. För 

att produktionsvolymerna av PHA som framställs ur restströmmar ska öka och på sikt kunna 

konkurrera med den fossilbaserade plasten och för att möjliggöra produktion av PHA på ett 

hållbart och energieffektivt sätt behöver tekniken utvecklas och effektiviseras. 

Studier visar på att nedströmsprocesserna för PHA-produktion står för omkring 50 % av de 

totala produktionskostnaderna. En central del i nedströmsprocesserna är stegen för extraktion 

och separation av PHA. Dessa är därför viktiga att identifiera, utveckla och effektivisera för att 

få en pålitlig och hållbar produktionskedja (Kosseva & Rusbandi 2018; Li & Wilkins 2020; 

Samori et al. 2015). 

  

Extraktionsprocessens syfte är att lösa ut PHAt som finns lagrat i bakterierna. Detta kan göras 

med lösningsmedelextraktion, en metod som bygger på att PHA är olösligt i vatten men lösligt 

i ett antal organiska lösningsmedel. När lösningsmedlet kommer i kontakt med cellerna 

https://www-sciencedirect-com.bibproxy.kau.se/science/article/pii/S0960852421000237#b0270
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modifieras cellmembranets permeabilitet för att sen lösa ut PHAt. Att använda lösningsmedel 

för att utvinna PHA är en välbeprövad metod i laboratoriemiljö men inte i större industriell 

skala. Lösningsmedelsextraktion kräver stora mängder lösningsmedel och ska metoden vara 

hållbar och ha industriell relevans är det nödvändigt att lösningsmedelsåtervinning tillämpas.  

 

Det finns därmed ett behov att energiförbrukningen för processerna för PHA-produktion 

identifieras och att processerna för extraktion och separation av PHA effektiviseras och 

optimeras där önskvärda egenskaper innefattar höga nivåer utvunnet PHA och att detta görs 

med lösningsmedel som kan återvinnas med låg energiinsats. 

 

 

1.3 Målbeskrivning 

Målet med projektet är att upprätta en energianalys av PHA processen, identifiera 

energibehovet för de enskilda PHA-processerna, analysera om lösningsmedelsextraktion görs 

mest energieffektivt med våt eller torr biomassa samt att utvärdera hur intern värmeväxling kan 

bidra till att energieffektivisera PHA-processen. Detta genom att: 

• upprätta mass- och energibalanser för processerna fermentering, anrikning, PHA-

ackumulering och avvattning av det PHA-rika bioslammet, 

• identifiera och sammanställa data för lösningsmedelsextraktion; temperatur, tryck, 

förhållande mellan lösningsmedel och biomassa och utvinningsnivåer PHA, 

• upprätta energibalanser för extraktion och separation av PHA där extraktion utförs med 

torr samt våt biomassa, 

• upprätta massbalanser för PHA samt förbrukning av lösningsmedel i 

extraktionsprocessen, 

• beräkna det totala specifika el-, värme- samt kylbehovet för PHA-processen när 

extraktion utförs med våt eller torr biomassa, 

 

För att besvara frågan hur intern värmeväxling kan bidra till att energieffektivisera PHA-

processen beräknas det totala specifika externa energibehovet för hela PHA-processen för två 

olika fall; 

 

• fallet då intern värmeåtervinning utnyttjas inom systemet  

• fallet utan någon intern värmeåtervinning  

 

Slutligen diskuteras hur värmeåtervinning kan integreras med utomstående processer och vad 

detta innebär ur ett energieffektiviseringsperspektiv och således PHA-processens 

hållbarhetsaspekt. 
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2 Teori 

2.1 PHA 

PHA innesluter sig i bakteriecellernas cytoplasma som sfäriska lagringsdepåer vid 

mikrobiologisk fermentering. Detta sker under förhållanden med tillgång på kol men där 

tillgången på kväve eller fosfor är begränsad (Fei et al. 2016; Saratale et al. 2021; Valentino et 

al. 2015). Denna förmåga, att ackumulera PHA inne i cytoplasman, återfinns hos fler än 300 

bakterier men varierar kraftigt mellan olika bakteriekulturer. I industriella processer där 

framställning av PHA görs med rena mikrobiella kulturer och rena substrat kan koncentrationer 

av PHA på 90 % av cellernas torrvikt uppnås under gynnsamma förhållanden (Reis m.fl 2020).  

 

Inkluderat i PHA-släktet finns fler än 110 olika molekyler och utifrån kombinationer av olika 

monomerer i polymerkedjorna kan deras fysiokemiska egenskaper uppvisa stor variation. 

Om den monomeriska enheten innehåller upp till fem kolatomer benämns den som kortkedjad 

PHA (SCL-PHA) vilket resulterar i en kristallin och termostabil plast med spröda och styva 

egenskaper. Innehåller den monomeriska enheten mellan 6 och 14 kolatomer benämns den i 

stället som mellanlång kedjad PHA (MCL-PHA), här erhålls i stället en plast som är mer 

elastisk med en lägre smältpunkt (Kosseva & Rusbandi 2018; Ganesh Saratale et al. 2021). En 

av de vanligaste observerade formerna av PHA är poly(3-hydroxybutyrat) (P(3HB) eller PHB) 

vilket är en i hög grad kristallin plast med mekaniska egenskaperna som påminner om dem för 

polypropylen vilket gör den lämplig som exempelvis förpackningsmaterial (Sandberg 2017). 

 

 

2.2 VFA 

En förutsättning för att PHA ska lagras i bakteriecellernas cytoplasma är att de matas med en 

kolkälla. Kolkällan påverkar sedan cellens tillväxt, molmassa, produktivitet och slutligen 

polymerens komposition (Reis et al. 2020). Val av kolkälla blir därmed viktigt för efterföljande 

steg och ett flertal studier poängterar att slutproduktens egenskaper främst domineras av val av 

kolkälla (Ganesh Saratale et al. 2021; Bengtsson et al. 2008).  

 

I flera studier lyfts korta flyktiga fettsyror (VFA) fram som ett fördelaktigt substrat för PHA-

ackumulering (Bengtsson et al. 2008; Serafim et al. 2008; Ganesh Saratale et al. 2021). VFA 

är uppbyggda av organiska syror med färre än fem kolatomer och finns representerade i eller 

kan upparbetas från en stor variation av restströmmar (Reis et al. 2020). Exempel på VFA är 

ättiksyra, propionsyra och smörsyra. Det är lågmolekylära organiska syror och i flera studier 

har det visat sig att de har god potential som substrat för PHA produktion. I en studie av 

Bengtsson et al. (2018) kunde 74 % av allt löst COD omvandlas till VFA efter fermentering av 

skogsindustriellt avloppsvatten. Störst andel VFA utgjordes av propin- och ättiksyra följt av 

smörsyra. I en studie av Valentino et al. (2015) utgjorde smörsyra och ättiksyra störst andel av 

den fermenterade VFA-strömmen med 37,2 % respektive 23,4 % följt av propinsyra och 

valerinsyra med 13,2 respektive 10,9 %. 

https://www.sciencedirect.com/science/article/pii/S0043135415001980?via=ihub#bib36
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2.3 Restströmmar med potential för PHA-produktion 

I kommunala och skogsindustriella reningsverk renas avloppsvatten med biologiska och 

kemiska metoder. I en aerob biologisk reningsprocess bildas bioslam när inkommande substrat 

i avloppsvattnet bryts ned av bakterier och oxideras till koldioxid (Sandberg 2018). Bioslammet 

som bildas innehåller blandad mikrobiell bakteriekultur där en del av bakterierna har potential 

att lagra PHA. Till skillnad från rena mikrobiella bakteriekulturer är blandade bakteriekulturer 

mindre känsliga för störningar och mindre beroende av omgivande miljö. Detta är fördelaktigt 

då det är svårt och dyrt att upprätthålla specifika och sterila förhållanden vilket är viktigt i fallet 

med rena bakteriekulturer. Vid användandet av blandade bakteriekulturer kan även en bred 

variation av komplexa substrat rika på näringsämnen användas. Detta är möjligt då PHA 

ackumuleringen, till skillnad från fallen med de flesta rena kulturer, inte kräver en begränsning 

av näringsämnen, därmed kan restströmmar innehållande föreningar med odefinierade 

kompositioner användas (Serafim et al. 2008). 

 

Förutom blandad mikrobiell bakteriekultur kan restströmmar utnyttjas som kolkälla för 

ackumulering av PHA, s.k. lågvärdessubstrat. Exempel på lågvärdessubstrat är avloppsvatten 

från jordbruk och livsmedelsindustri och skogsindustriellt avloppsvatten innehållande socker 

och VFA. För tillfället fokuserar forskningen främst på restströmmar innehållande Melass (en 

biprodukt från sockerrör och sockerbetor), skogsindustriellt avloppsvatten, jordbruksavfall och 

avloppsvatten från livsmedelsindustrin (Venkateswar Reddy & Venkata Mohan, 2012). 

 

Flera studier har gjorts inom området för framställning av PHA med blandad mikrobiell 

bakteriekultur och lågvärdessubstrat och resultat beträffande nivåer PHA som kan lagras i 

bakterierna varierar. I en studie av Bengtsson et al. (2008) användes skogsindustriellt bioslam 

och här kunde nivåer på 48 % PHA av bioslammets organiska torrvikt nås när VFA användes 

som kolkälla. I studien Bengtsson et al. (2017) undersöktes hur mycket PHA som kunde 

ackumuleras hos bakterier i bioslam från kommunalt avloppsvatten. Resultatet visade att 60 % 

PHA /VSS kunde nås när ättiksyra och fermenterat avloppsvatten från ett lokalt växthus för 

tomatodling användes som lågvärdessubstrat. I studien Anterrieu et al. (2014) användes 

restströmmar från en sockerfabrik i Nederländerna för produktion av PHA och även i detta fall 

nåddes nivåer på 60 % PHA/ VSS. I en studie av Serafim et al. (2004) utgjorde PHB 65 % av 

cellernas torrvikt. Här användes ättiksyra som kolkälla vilket tillsattes genom pulsvis matning. 

 

2.4 PHA-produktion från restströmmar 

Framställning av PHA från restströmmar görs ofta med en två- eller trestegsprocess beroende 

på det organiska materialet i restströmmarna (Serafim et al. 2008). En tvåstegsprocess 

innefattar processerna anrikning och PHA-ackumulering (steg 2 och 3 i Figur 1) och används 

om det organiska materialet utgörs av rena organiska syror, till exempel VFA. En 

trestegsprocess inkluderar även steget aciodogen fermentering och används om det organiska 

materialet i restströmmarna utgörs av kolhydrater, till exempel sockerbaserade substrat såsom 

cellulosa och hemicellulosa. Trestegsprocessen representeras av steg 1, 2 och 3 i Figur 1. 
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Figur 1. Principbild över trestegsprocessen för PHA framställning från restströmmar. 

 

Aciodogen fermentering  

Blandade bakteriekulturer är ofta oförmögna att lagra PHA om det matas med sockerbaserade 

föreningar/ kolhydrater. Detta kan lösas genom aciodogen fermentering där kolhydraterna i 

restströmmarna omvandlas till VFA och karboxylsyror vid avsaknad av syre. På så sätt kan 

även restströmmar rika på socker användas som kolkälla i processerna anrikning och PHA-

ackumulering (Serafim et al. 2008). Ett exempel på restströmmar som genom aciodogen 

fermentering kan utnyttjas som kolkälla är skogsindustriella avloppsvatten med höga halter av 

cellulosa och hemicellulosa. Dessa är uppbyggda av glukos och xylos och kan genom 

fermentering omvandlas till VFA (Sandberg 2017). I studien Bengtsson et al. (2008) 

omvandlades 74 % av allt löst COD som konsumerades till VFA efter aciodogen fermentering 

vid en temperatur på 30 °C.  

 

Anrikning 

En utmaning med blandade mikrobiella kulturer är att få fram kulturer med hög 

lagringskapacitet av PHA. I syfte att lösa detta problem kan bioslammet anrikas. Genom 

anrikning skapas en mer homogen population mikroorganismer med god PHA-

ackumuleringsförmåga vilket är viktigt då mikroorganismer med dålig förmåga att ackumulera 

PHA bidrar till ökade kostnader och energianvändning i efterkommande processteg (Serafim 

et al. 2008). 

 

För att lyckas med anrikningen av bioslammet gynnas de bakterier med god PHA-

ackumuleringsförmåga framför de bakterier som saknar denna förmåga. Detta är möjligt 

genom att bioslammet utsätts för fest- och svältförhållanden, s.k. pulsvis matning. Med pulsvis 

matning får bioslammet uppleva perioder med överskott av föda följt av perioder utan någon 

tillgång på föda (Chen et al. 2016). På detta sätt stimuleras de bakterier med god PHA-

ackumuleringsförmåga då de har förmågan att lagra på sig en energireserv, d.v.s. PHA från 

perioder då det finns gott om organiskt material, för att på så sätt klara sig under perioder då 

tillgången är dålig samtidigt som övriga bakterier får svårare att överleva mellan cyklerna 

(Valentino, F et al. 2015). 
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Exakt hur anrikningsprocessen bör vara utformad; mängd substrat som ska tillsättas och med 

vilka intervall är inte helt självklart. I en studie av Albuquerque et al. (2007) genomfördes 

anrikning av bioslam av blandad mikrobiell bakteriekultur med pulsvis matning med en låg 

dos organiskt material (30 Cmmol VFA/cykel), där varje cykel varade i 12 timmar. Bioslammet 

som erhölls efter anrikningen hade en mer stabil och homogen bakteriekultur och PHA-

innehållet stabiliserades efter ca 20 dagar. I studien Bengtsson et al. (2008) där framställning 

av PHA och VFA från skogsindustriellt avloppsvatten genomfördes med en trestegsprocess, 

omvandlades 74 % av allt löst COD (8759 mg COD/l) till VFA vilket med ett flöde på 600 

ml/dag skickades vidare till en anrikningsprocess som drevs under fest- och svältprincipen. Till 

anrikningsreaktorn skickades även ett returflöde med slam på 900 ml/dag. Den totala 

reduktionsgraden av COD var i anrikningen 95 %. 

 

Det finns även fall där bioslam innehållande blandad mikrobiell bakteriekultur inte behöver 

anrikas. Anrikningen kan ha skett naturligt inom reningsverket vilket gjort att bioslammet 

redan innehåller bakterier med god PHA-ackumuleringsförmåga (Sandberg 2017).  

 

PHA-ackumulering 

Anrikningen följs av processen PHA-ackumulering där syftet är att maximera biomassans 

PHA-innehåll (Serafim et al. 2008). Detta görs genom att låta bioslammet från anrikningen 

stanna upp och luftas i en reaktor samtidigt som en kolkälla tillsätts; till exempel VFA från 

fermenteringsteget alternativt rena organiska syror i fallet med en tvåstegsprocess. 

 

Energibehovet för luftning vid PHA-ackumuleringen styrs av syrebehovet för att bryta ner 

ingående organiskt material och bilda slam och koldioxid (Sandberg 2018). Vid ett reningsverk 

där avloppsvatten renas med aerob biologisk rening är energibehovet för syresättning det mest 

energikrävande steget. I fallet då en stor del av ingående organiska material omvandlas till 

PHA kan det totala luftningsbehovet förväntas minska eftersom en mindre andel av det 

organiska materialet oxideras till koldioxid (Sandberg 2017). 

 

 

2.5 Extraktion 

Extraktionsprocessens syfte är att utvinna det PHA som ackumulerats i bakterierna och för att 

lyckas med detta kan olika typer av extraktionsmetoder tillämpas. De mest förekommande 

extraktionsmetoderna är extraktion med lösningsmedel och kemikalisk upplösning av 

cellmembranet (Rosengart et al. 2015). Andra exempel är biologiska extraktionsmetoder, 

mekanisk sönderslagning och superkritiska fluider (Jacquel et al. 2008). Val av 

utvinningsmetod kan senare påverka de mekaniska och fysikaliska egenskaperna på den 

utvunna polymeren och det är därför viktigt att specificera polymerens kvalitetskrav innan 

extraktionsmetod övervägs (Pérez-Rivero et al. 2019).  

 

2.5.1 Kemikalisk upplösning och kemisk sönderslagning 

Kemikalier i from av ytaktiva ämnen kan lösa ut PHA genom att slå sönder de mikrobiologiska 

cellerna. Det ytaktiva ämnet tränger in i membranet och ökar volymen på cellhöljet tills det är 
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mättat, när mer av det ytaktiva ämnet tillsätts förstörs membranet och PHA frigörs i lösningen. 

En fördel med ytaktiva ämnen är att det kan användas utan förbehandling, däribland på våt 

biomassa. Med metoden har det visat sig att utvinningsnivåer på mer än 90 % PHA kan nås 

(Madkour et al. 2013). 

 

Kemisk upplösning görs med oxidationsmedel som exempelvis natriumhypoklorit. Metoden 

bygger på att alla beståndsdelar av polymeren bryts ned utom själva PHAt som kvarstår då det 

kan motstå den kemiska attacken av natriumhypoklorit. PHAt kan sedan enkelt separeras 

genom filtrering eller centrifugering. Med natriumhypoklorit som upplösningskemikalie har 

det visat sig att utvinningsnivåer på 94 % kan nås (Jacquel et al. 2008). 

 

Fördelar med kemisk upplösning och kemisk sönderslagning är att metoden är applicerbar i 

större skala och att cellerna inte behöver förbehandlas och torkas för att en effektiv 

extraktionsprocess ska erhållas. Detta leder till besparad energi, tid och kostnader. Dock ökar 

effektiviteten om torr cellmassa används som startmaterial. Nackdelar som nämns är höga 

kostnader och svårigheter att återvinna och separera kemikalierna från den isolerade polymeren 

(Madkour et al. 2013).   

 

2.5.2 Mekanisk sönderslagning 

Mekanisk sönderslagning är en vanligt förekommande metod för att frigöra proteiner från 

mikrobiell cellmassa. Metoden används frekvent i laboratoriemiljö för att utvinna PHA från 

bakterieceller. Metoden kan delas in i två kategorier; fast skjuvning och flytande skjuvning 

(Jacquel et al. 2008; Madkour et al. 2013). Exempel på fast skjuvning är malning med pärlkvarn 

där cellmassan utsätts av skjuvspänningar orsakade av fasta pärlor. Malningen sker i en vertikal 

cylindrisk kammare och processen kräver kylning då malningen genererar värme. Flytande 

skjuvning kan ske med högryckshomogenisering, en metod som är väl beprövad och som 

används storskaligt vid behandling av biomassa. Metoden bygger på att cellmassa passerar två 

parallella spalter under högt tryck. De resulterande parallella fluidströmmarna träffar en 

vertikal platta, flödar mot varandra, förs samman och tvingas ut. Sönderslagningen sker vid 

rumstemperatur och då värme genereras kräver processen kyla, ofta används is. Prestandan 

beror på biomassans koncentration och är lägre vid låga koncentrationer av biomassa. En 

nackdel med homogenisering är att blockeringar ofta uppstår vilket leder till att processen 

frekvent behöver stoppas. Studier har visat att nivåer på 98 % utvunnet PHA kan uppnås när 

metoden kombineras med användandet av ytaktiva ämnen (Jacquel et al. 2008).  

 

2.5.3 Superkritisk fluid 

Med superkritisk fluid menas ett ämne som utsätts för tryck och temperatur så hög att gränsen 

mellan faserna vätska och gas inte längre är distinkt. Detta ger en superkritisk fluid förmågan 

att som gas kunna diffundera genom fasta material och som vätska kunna lösa upp ämnen. 

Därtill kan densiteten ändras genom tryck- och temperaturändringar vilket gör superkritiska 

fluider lämpliga som lösningsmedel i vissa processer (Belinsky 2010). I studien av Koller et 

al. (2013a) nämns att implementering av superkritisk vätska blir allt vanligare som ett sätt att 
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effektivt extrahera ett flertal högvärdesprodukter, däribland i processer inom området för 

biokemi. I studien av (Madkour et al. (2013) beskrivs koldioxid som kritisk fluid och fördelarna 

som nämns är hög densitet, låg viskositet, oantändlig, låg toxicitet och reaktivitet samt med en 

kritisk temperatur och tryck som ligger i ett gynnsamt intervall (31 °C och 73 atmosfärstryck) 

vilket gör att kostnaderna kan hållas nere. En nackdel med superkritisk fluid som 

extraktionsmetod är de lägre utvinningsnivåerna av PHA. I studien (Koller et al. 2013a) kunde 

dock nivåer på 89 % utvunnet PHA nås där PHA extraherades med koldioxid i kombination av 

natriumhydroxid och natriumklorid vid 200 atm, 40 °C, 0,2 ml metanol under optimerade 

förhållandena.  

  

2.5.4 Lösningsmedelsextraktion  

Den vanligaste metoden för att extrahera PHA från cellmassa är med hjälp av lösningsmedel 

(Pérez-Rivero et al. 2019). Lösningsmedelsextraktion bygger på att PHA är olösligt i vatten 

men lösligt i ett begränsat antal organiska lösningsmedel. När lösningsmedlet kommer i kontakt 

med cellerna modifieras cellmembranets permeabilitet för att sen lösa ut PHAt (Madkour et al. 

2013). I Tabell 1 redovisas sammanställda värden hämtade från litteraturen som används vid 

lösningsmedelsextraktion. 

 
Tabell 1. Sammanställning av extraktionsförhållanden för olika lösningsmedel från litteraturen. 

Nummer Lösningsmedel Utvinning

snivåer 

PHA 

Tid Temperatur 

och tryck 

Biomassa

ns 

torrhalt 

*Ybiomass

a/lösnings

medel 

*YPHA/lösningsm

edel 

Källa 

1 aceton 96,8 % 20 

min 

120 °C, 7 bar 100 % TS 3 % - a 

2 anisol 97 % 30 

min 

120-130 °C 100 % TS 1,5 % - b 

 

b 
3 anisol 86,3 % 30 

min 

120-130 °C 100 % TS 6 % -  

4 etylacetat 99 % 4 h 100 °C 100 % TS - 2 % c 

c 
5 etylacetat 95 % 4 h 75 °C 100 % TS 

6 cyklohexan 95 % 3 

min 

120 °C, 1 atm 100 % TS 2 % - d 

7 dimetylkarbonat 87+-1 % 1 h 90 °C 100 % TS 2,5 % - e 

 

e 

8 dimetylkarbonat 84+-5 % 1 h 90 °C 5-10 % TS 

9 acetone/etanol/p

ropylenkarbonat 

83 % 1 h 120 °C 30 % TS 10 % - f 

10 metylisobetylketo

n 

85 % 4 h 100 °C -  2 % c 

*Ybiomassa/lösningsmedel - procentuellt vikt-volymförhållande mellan biomassa och lösningsmedel, *Ybiomassa/lösningsmedel - procentuellt 

vikt-volymförhållande mellan PHA och lösningsmedel 
a Koller et al. 2013b, b Rosengart et al. 2015 , c Riedel et al. 2013, d Jiang et al. 2018, e Samori et al. 2015  
f Fei et al. 2016 
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Generellt sett används halogener såsom kloroform, metylenklorid och diklormetan och 

resultaten är goda sett till utvinningsnivåer av PHA (Koller et al. 2013a; Ganesh Saratale et al. 

2021). I flera studier har nivåer upp mot 99 % utvunnet PHA nåtts när lösningsmedlet 

kloroform använts (Riedel m.fl 2013; Rosengart et al. 2015) och just kloroform används 

fortfarande som referensteknik i flertalet studier (Koller et al. 2013b). Med halogener menas 

lösningsmedel som består av bland annat fluor, klor, brom, jod och astat, dessa är 

reaktionsbenägna och förekommer inte fritt i naturen och riskerna med användandet för både 

människor och miljö lyfts allt oftare fram (Li och Wilkins, 2020). I ett flertal länder är 

användandet av halogener förbjudet bland konsumentprodukter och flera röster höjs för att de 

bör ersättas med säkrare alternativ (Pérez-Rivero et al. 2019). 

 

Intresset för icke halogena lösningsmedel, däribland alkoholer, estrar, amider och ketoner har 

vuxit på grund av dess lägre toxicitet (Reis et al. 2020). Trots att icke halogena lösningsmedel 

är mindre skadliga för människor och miljö än halogener så kan de inte ses som hållbara i alla 

led. Många av dem är framställda av fossil olja och kräver speciell behandling innan de kan 

deponeras (Pérez-Rivero et al. 2013). 

 

I studien Rosengart et al. (2015) användes etern anisol och nivåer av utvunnet PHA nådde 97 

% i de mest gynnsamma försöken. I studien Aramvash et al. (2018) användes estern 

etylenkarbonat vilket gav nivåer på drygt 98 % när stora mängder användes. Aceton är ett annat 

exempel som lyfts fram i flera studier, både i egen form och i kombination med andra 

lösningsmedel. Aceton tillhör ämnesgruppen ketoner och har uppvisat lovande resultat i flera 

studier. I kombination med etanol och propylenkarbonat nåddes nivåer av PHA på 83 % när 

extraktion gjordes på biomassa med 30 % torrhalt i studien av Fei et al. (2016). I studien av 

Koller et al. (2013b) erhölls utvinningsnivåer av PHA på 96,8 % när extraktion utfördes med 

enbart aceton som lösningsmedel och i studien Aramvash et al. (2016) används aceton som 

lösningsmedel i kombination med etanol och här nåddes som mest en utvinningsgrad på 92,3 

%.   

 

 

Påverkande faktorer vid lösningsmedelsextraktion 

Förutom val av lösningsmedel styrs utvinningsnivåerna av PHA i extraktionsprocessen av 

faktorer såsom temperatur, volym- och viktförhållande mellan lösningsmedel och biomassa 

samt om extraktionen utförs med torr eller våt biomassa. 

 

Temperatur och tid 

I flera studier framgår det att temperaturen är en kritisk faktor för hur mycket PHA som kan 

extraheras där en högre temperatur ofta leder till mer utlöst PHA. I studien av Aramvash et al. 

(2016) undersöktes temperaturens inverkan vid lösningsmedelsextraktion med aceton och 

etanol och resultaten visade att utvinningsgraden ökade från 45,3 % till 92,3 % när 

temperaturen ökade från 15,7 till 76,3 °C. I studien användes en extraktionstid på 32,5 min i 

båda fallen. Samma trend följde i studien av Fei et al. (2016) men för lösningsmedlen aceton, 

lösningsmedelskombinationen aceton, isopropanol och propylenkarbonat samt 

aceton/etanol/propylenekarbonat. Det visade sig att lösligheten och nivåer av utvunnet PHA 

https://www-sciencedirect-com.bibproxy.kau.se/science/article/pii/S0960852421000237#b0270
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ökade med ökad temperatur i samtliga fall och vidare diskuteras att detta bevisar att 

temperaturen är en kritisk faktor för extraktion av PHA. I studien Reidel et al. (2013) utfördes 

extraktion med lösningsmedlen metylisobetylketon (MIBK) och butylacetat (BA) vid 

temperaturerna 75 samt 100 °C. Vid en temperatur på 100 °C nåddes utvinningsnivåer på 79 

% för MIBK och 74 % för BA. När temperaturen sänktes till 75 °C kunde mindre PHA 

extraheras ut; 72 % med MIBK samt 60 % med BA. 

 

I studien (Rosengart et al. 2015) undersöktes både variablerna temperatur och tid i 

extraktionsprocessen för lösningsmedlen anisol och cyklohexanon (CYC). Utvinningsnivåer 

av PHA nådde 97 % i fallet då anisol användes med en extraktionstemperatur på 120–130 °C. 

Om extraktionen pågick under 30 minuter eller 1 timma uppvisade inga stora skillnader 

beträffande utvunnet PHA. Vid extraktion med CYC vid en temperatur på 120–130 nåddes 

nivåer runt 93 % och en varierande extraktionstid visade i detta fall på små skillnader där något 

högre nivåer utvunnet PHA nåddes i fallet med en kortare extraktionstid; extraktion under 15 

min gav 93,4% utvunnet PHA, att jämföra med 1 timma som gav 91, 3%. I studien Koller et 

al. (2013b) lyfts det fram att höga temperaturer och långa extraktionstider inte alltid är det mest 

gynnsamma utan kan leda till stora förluster i molmassa.  

 

Förhållande lösningsmedel och biomassa  

Mängd lösningsmedel som tillsätts i extraktionsprocessen i förhållande till mängd biomassa 

har i flera studier visat sig påverka nivåerna av utvunnet PHA. Mängd lösningsmedel som 

tillsätts varierar mellan olika studier men ofta rör det sig om stora mängder i förhållande till 

den mängd PHA som finns lagrad i bakterierna. I studierna av Jacquel et al. (2007) och Pérez-

Rivero et al. (2019) framgår det att det krävs 20 delar lösningsmedel för att extrahera ut 1 del 

PHA. 

 

I studien av Koller et al. (2013b) nåddes utvinningsnivåer av PHA på 96,8 % när 21 g torr 

biomassa extraherades med 700 ml aceton, detta motsvarar ett viktförhållande mellan biomassa 

och lösningsmedel på 3,8 %. I studien (Bartels et al. 2020) lyfts det i stället fram att mängd 

lösningsmedel ska styras av hur mycket PHA biomassan innehåller. I studien utfördes 

extraktion med aceton där innehållet av PHA i biomassan var 10 respektive 66 %. Att öka 

förhållandet mellan lösningsmedel och biomassa påverkade mängden PHA som kunde 

extraheras i fallet med biomassan som innehöll 66 % PHA men saknade effekt i fallet med 

biomassa innehållande 10 % PHA och slutsatsen drogs att mängd lösningsmedel bör styras av 

PHA innehållet i biomassan.  

 

I studien Rosengart et al. (2015) undersöktes förutom variablerna tid och temperatur även 

variabeln cellmassa i förhållande till volym lösningsmedel för lösningsmedlen anisol and CYC. 

Med ett vikt- och volymförhållande på 1,5 % nåddes nivåer på 97 % utvunnet PHA i fallet med 

anisol och 93 % i fallet med CYC. När vikt- och volymförhållandet ökade till 6 % erhölls nivåer 

av PHA på 86,3 % för anisol samt 83, 6 % för cyklohexanon, dvs en minskning med ca 10 

procentenheter i båda fallen. 
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Biomassans torrhalt 

I de flesta studier används torr biomassa vid extraktion av PHA och motiveras med att 

vattenrester i biomassan minskar effektiviteten i extraktionsprocessen. En torr biomassa kan 

erhållas genom frystorkning eller genom torkning vid förhöjd temperatur. Torkning vid förhöjd 

temperatur innebär lägre investerings- och driftkostnader i jämförelse med frystorkning men 

kan orsaka splittring i polymerkedjan. Frystorkning är och andra sidan en mildare men dyrare 

och mer komplex teknik (Koller et al. 2013b) och tekniken är inte lämplig att tillämpa i större 

industriell skala (Aramvash et al. 2016). Flertalet studier använder dock frystorkning för att 

erhålla en torr biomassa då dessa utförs i laborationsskala (Koller et al. 2013b; Rosengart et al. 

2015; Fei et al. 2016). Exempel på studier där torkning vid förhöjd temperatur används finns 

också. I studien av Bengtsson (2017) användes en termisk lufttork vid en temperatur på 70 °C. 

I studien poängteras att torrhalten inte ska understiga 90 % vid extraktion med lösningsmedel. 

 

Även om extraktion i de allra flesta studier görs på torr biomassa finns det exempel där 

extraktion utförs med mer eller mindre våt biomassa vilket motiveras med att 

energikonsumtionen som tillkommer i ett steg för torkning uteblir (Rosengart et al. 2015). I en 

studie av Samori et al. (2015) undersöktes utvinningsgraden av PHA vid extraktion med 

frystorkad respektive våt biomassa. Vid extraktionen användes dimetylkarbonat (DMC), ett 

lösningsmedel som lyfts fram som ett av de mest miljövänliga alternativen då det är biobaserat 

och biologiskt nedbrytbart (Pérez-Rivero et al. 2019). I studien fick lösningsmedlet verka under 

1 timma vid en temperatur på 90 °C och resultaten som erhölls visade på utvinningsnivåer för 

torr och våt biomassa på 87+- 1 % respektive 84 +- 5 %. I en studie av Riedel et al. (2013) 

undersöktes utvinningsnivåerna av PHA med lösningsmedlen MIBK och etylacetat (EA) på 

torr och våt biomassa. Högst utvinningsnivåer med våt biomassa (84 %) nåddes när MIBK 

användes. Motsvarande siffra för EA var 71 % vilket var betydligt lägre än i fallet då extraktion 

utfördes med torr biomassa, då kunde utvinningsnivåer av PHA på 93 % erhållas. Vidare i 

studien diskuteras att vissa lösningsmedel lämpar sig bättre än andra för extraktion med våt 

biomassa. I studien av Fei m.fl (2013) extraherades PHA med lösningsmedelsblandningen 

aceton/etanol/propylenkarbonat både med våt biomassa (30 % TS-halt) och helt torr biomassa. 

Resultaten som erhölls visade på liknande utvinningsnivåer av PHA; 83 % i fallet med våt 

biomassa och 85 % i fallet med torr biomassa. 

 

 

2.6 Separation 

Separationsteknik är ett brett område som innefattar många olika tekniker och val av 

separationsteknik bör beaktas utifrån ingående blandning och vilket slutresultat som ska 

erhållas.  

 

När blandningar benämns brukar det särskiljas på om en blandning är heterogen eller homogen. 

En heterogen blandning består av två eller fler faser som är beblandade i varandra men som är 

fysikaliskt separerade medan i en homogen blandning, eller en lösning som det också kallas 

kan de olika faserna inte urskiljas. Vanligt förekommande separationstekniker för heterogena 
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blandningar är tekniker som utförs med mekaniska-fysikaliska krafter som inkluderar 

gravitation och/ eller centrifugering. Exempelvis används dekantering och hydrocykloner för 

att separera två eller fler vätskefaser och sedimentering, filtrering och centrifugering är vanligt 

förekommande tekniker när fast material ska separeras från vätska. 

 

Teknik för att separera homogena blandningar bygger vanligen på att skapa en andra fas, 

exempelvis genom destillering eller kristallisering. Andra mindre vanliga exempel är 

absorption och användandet av barriärer, exempel på detta är ultrafiltrering och omvänd osmos 

(Sorsamäki & Nappa 2015). 

 

 

2.6.1 Centrifugering 

Med centrifugering kan partiklar från vätskor eller två vätskefaser med varierande densitet 

separeras (McCabe et al. 2005). Detta har gjort att användningsområdet för centrifuger är brett 

och idag används centrifuger i så väl stora industriella processer som i laboratoriemiljö. I 

studierna (Koller et al. 2013a; Rosengart et al. 2015; Samori et al. 2015; Riedel et al. 2013) 

beskrivs centrifugering i kombination med filtrering som ett tillvägagångssätt för att separera 

bort biomassa från lösningsmedel vid PHA-extraktion.  

 

Centrifugering är en mekanisk process och kan beskrivas som en förlängning av 

gravitationsseparation där gravitationskraften ersätts och förstärks med den s.k. 

centrifugalkraften (McCabe et al. 2005). Genom en axelrotation utsätts komponenterna i 

blandningen för en centrifugalkraft som gör att partiklarna rör sig radiellt bort från 

rotationsaxeln och på så sätt påskyndas processen (Sorsamäki & Nappa 2015). En principbild 

för partikelseparation med centrifugering redovisas i Figur 2.  

 

 
Figur 2. Princip bild över en centrifug 

 

Avskiljningsgraden hos centrifuger styrs av ingående blandning, vinkelhastighet och avståndet 

till rotationsaxeln vilket kan härledas från Stokes lag för sedimentering enligt ekvation 1.  I 
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ekvation 1 beskrivs hastigheten för hur snabb naturlig sedimentering sker i fallet då fast 

material separeras från vätska där g är gravitationskraften, Dp partikelstorleken (m), ρp och ρk 

är densiteten hos partikel respektive vätska (kg/m3) och μ viskositeten (Pa s). 

 

Vg =
Dp

2(ρp−ρk)

18μ
∗ g (1) 

 

Genom centrifugering ersätts gravitationskraften med en centrifugalkraft enligt (2) där ω är 

vinkelhastighet (rad/s) och r (m) är avståndet till rotationsaxeln. Hastigheten för vilken 

centrifugalseparation sker kan därmed uttryckas enligt (3). Från ekvation 3 kan det utläsas att 

centrifugalkraften ökar med en faktor fyra om rotationshastigheten dubbleras. 

Centrifugalkraften ökar också med avståndet från rotationsaxeln (McCabe et al. 2005). 

 

a = rω2 (2) 

 

Vt =
Dp

2(ρp−ρk)

18μ
∗ rω2 (3) 

 

Att öka rotationshastigheten leder således till en högre avskiljningsgrad men också en högre 

energikonsumtion. I studien (Kopf et al. 2018) undersöktes hur energiförbrukningen för en 

höghastighetscentrifug kunde reduceras. Genom att minimera förlusterna för 

rörelsemängdsmomentet som uppstår vid axelrotation och genom trycksänkning kunde en 

energiförbrukning på 0,5 kWh/m3 nås, att jämföra med en tidigare uppmätta värden som låg på 

1 kWh/m3 eller 0.6–0.7 kWh /m3 för specifika fall med lägre krav på avskiljningsgrad.  

 

Även med höghastighetscentrifuger är det svårt att nå fullständig separation och i fallet då 

biomassa ska separeras från lösningsmedel vid extraktion av PHA kompletteras centrifugering 

ofta med filtrering (Rosengart et al. 2015; Samori et al. 2015). I en studie av Disconzi & Borghi 

(2020) nåddes en separationsgrad på 97,5 % när en blandning innehållande mikroalger och 

vatten separerades. På webbsidan CANNONWATER beskrivs att genom centrifugering kan 

en separationsgrad på 98 % nås men här specificeras inte mer ingående hur själva 

separationsprocessen utförs (CANNONWATER u.å.). I studien (CAMBIELLA 2006) var 

avskiljningsgraden vid separation av olja från vatten 92–96 %.  

 

2.6.2 Fällning 

Fällning innebär bildning av ett fast separerbart ämne från en lösning, antingen genom att 

omvandla ämnet till en olöslig form eller genom att ändra sammansättningen av lösningsmedlet 

för att minska ämnets löslighet i den (Britannica 2018). 

 

I flertalet studier där lösningsmedelsextraktion används tillsätts s.k. anti-solvents för att fälla 

ut PHA. Anti-solvent är lösningsmedel som tillsätts efter extraktionsprocessen med syfte att 

begränsa lösningsmedlets löslighet och på så sätt förenklas separationen mellan PHA och 

lösningsmedel, således kan högre nivåer utvunnet PHA erhållas (Rosengart et al. 2015). 
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Typiskt används lågmolekylära alkoholer så som etanol, 1-Porpanol, 2-Propanol och metanol 

men också n-heptan, n-hexan, hexane och vatten används (Rosengart et al. 2015; Riedel et al. 

2013; Koller et al. 2013b).  

 

För att fälla ut PHA med anti-solvents krävs det att stora volymer tillsätts, ofta upp till 20 

gånger den PHA-rika biomassan. I studien av Riedel et al. (2013) fälldes PHA ut efter 

extraktion med etylacetat genom att tillsätta en trefaldig volym n-hexan. Detta gav 

utvinningsnivåer på 99 % när extraktion gjorts på torr biomassa vid en temperatur på 100 °.  

 

Ett alternativ till fällning genom tillsättandet av anti-solvents är fällning genom 

temperatursänkning. På samma sätt som temperaturen påverkar lösligheten och således kan 

användas för att höja utvinningsnivåerna av PHA i extraktionsprocessen, så kan temperaturens 

påverkan på lösligheten utnyttjas vid fällning. Här utnyttjas i stället att lösligheten minskar när 

temperaturen sjunker. Fällning genom temperatursänkning går ut på att PHA fälls ut när 

lösningen innehållande PHA och lösningsmedel sjunker till ett intervall där PHA uppvisar 

begränsad löslighet (Koller et al. 2013b). I studien av Koller et al. (2013b) utfördes fällning av 

PHA genom att sänka temperaturen från de 120 °C som användes för att extrahera ut PHA ned 

till 4 °C. På detta sätt nåddes nivåer av utvunnet PHA på 96,8 %. 

 

I rapporten (Jiang m.fl 2018) undersöktes löslighetens påverkan av temperatur främst med syfte 

att nå höga nivåer utvunnet PHA. Vid en temperatur i intervallet 120 - 130 °C nåddes 

utvinningsnivåer på drygt 95 % när extraktion utfördes med lösningsmedlen CYC, anisol och 

fenetol. När temperaturen sjönk till 80 °C minskade lösligheten drastiskt för lösningsmedlet 

CYC och motsvarande trend kunde utläsas för anisol och fenetol vid 60 °C. I studien lyfts det 

främst fram att temperaturens stora effekt på lösligheten bör beaktas för att nå höga 

utvinningsnivåer i extraktionsprocessen men det poängteras också att detta resultat kan 

utnyttjas för att motivera fällning genom temperatursänkning.  

 

I studien av Fei et al. (2016) fälldes PHA ut genom naturlig nedkylning. Med en blandning av 

lösningsmedlen aceton, etanol och propylenkarbonat utfördes extraktion på både med våt och 

torr biomassa. Resultaten som erhölls visade att 83 % PHA kunde utvinnas från våt biomassa 

och 85 % från torr biomassa. I studien undersöktes även fällning med anti-solvent och 

resultaten visade att utvinningsnivåerna då kunde öka till 92 % när hexan tillsattes som anti-

solvent. 

 

2.6.3 Dekantering 

Dekantering är den enklaste formen av separationsteknik för avskiljning av två heterogena 

faser som har en betydande skillnad i densitet. Dekantering är i huvudsak en tank med en 

uppehållstid sådan att komponenterna som ska separeras ska hinna stiga eller sedimentera till 

gränsytan mellan faserna. Blandningen skickas in i ena delen av kärlet, flödar långsamt genom 

kärlet och separeras till två faser där fluiden med lägst densitet avskiljas från toppen (Figur 

3). Om syftet med dekanteringen är att erhålla en helt ren lösning, så behöver en liten del av 

lösningen lämnas kvar i dekanteringskärlet för att den oönskade fasen inte ska följa med 
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(Sorsamäki & Nappa 2015). Vätskor med stor skillnad i densitet kan separeras enklare medan 

utformningen av dekanterkärlet blir mer komplex och betydande för vätskor som ligger 

närmare i densitet (McCabe et al. 2005). 

 

 
Figur 3. Principbild för ett dekanteringskärl. 

 

I studien av Riedel et al. (2013) används dekantering för att avskilja den övre fasen vid 

extraktion med MIBK och EA. Lösningsmedlen som användes i studien hade alla lägre densitet 

än vatten vilket gjorde det möjligt att använda en enkel avskiljningsteknik som dekantering för 

att avskilja utlöst PHA.  

 

 

2.6.4 Destillering 

Destillering som separationsmetod är brett använt vid separation av homogena 

vätskeblandningar och metoden används storskaligt i flera industriella processer, däribland vid 

raffinaderier och kemiska processer (TERMOPEDIA u.å.), ett annat exempel är vid 

sprittillverkning (Systembolaget u.å.). 

 

Vid destillering utnyttjas de ingående komponenternas skillnad i kokpunkt och i stora drag 

består ett destillationstorn utav en kolonn, en förångare, en kondensor och ett antal steg. När 

värme tillförs i förångaren avdunstar den mest flyktiga komponenten och stiger uppåt i 

kolonnen medan den mindre flyktiga komponenten rör sig nedåt och avskiljs som vätska. Detta 

bildar två strömmar som flödar motströms i destillationstornet. Stegen i kolonnen fungerar som 

kontaktytor vilka kan ses som ett antal upprepande jämnviktssteg där vätska och gas på 

respektive steg når jämnvikt och kan inte separeras ytterligare. 

 

Jämnvikt är ett centralt begrepp inom destillationsteknik där separation av en blandning styrs 

av skillnaden i komposition mellan en kokande vätskeblandning och gasblandning i jämnvikt 

med vätska. Detta kan illustreras med Vapour-liquid-equalibrium-curves (VLE-kurvor) vilka 

är unika för varje blandning. I Figur 4 illustreras VLE-kurvan för aceton i vatten som beskriver 

korrelationen mellan molfraktion aceton i gas och molfraktion aceton i vätska. Utifrån 

jämnviktkurvans form och avstånd till driftlinjen kan det avläsas hur enkel eller svårseparerad 

ingående blandning är och antal steg i kolonnen kan bestämmas. Är avståndet mellan 



17 
 

jämnviktskurva och driftlinje stort kan ingående blandning separeras med färre jämviktssteg. 

När avståndet krymper krävs fler steg och separationen blir mer energikrävande vilket 

illustreras i Figur 5. I dessa fall kan en lägre separationsgrad vara värt att överväga då det leder 

till enklare separation och lägre energiförbrukning (McCabe et al. 2005). 

 

 
Figur 4. VLE-kurva för aceton i vatten 

 

 
Figur 5. Princip bild över jämnviktkurva och antal jämviktssteg vid destillering 

 

Vid separation genom destillering talas det ofta om azeotropiska blandningar vilka kan utläsas 

i VLE-kurvorna där jämnviktskurvan skär driftlinjen. Azeotroper kan uppstå när komponenter 

med närliggande kokpunkter ska separeras och i dessa fall försvåras separation genom 

destillering eller är helt omöjlig att genomföra. Vid formations av azeotroper räcker inte enkel 

destillering till utan mer komplexa destillationssystem behöver utformas. Ibland är det helt 

omöjligt att få till en fullständig separation på grund av formation av azeotroper. I dessa fall 

kan separationen ibland förenklas genom att tillsätta en tredje komponent (McCabe et al. 2005). 
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2.7 Termodynamisk modell 

I ett processimuleringsprogram som CHEMCAD där kemiska reaktioner, 

temperaturförändringar och fasomvandlingar sker behöver inställningar göras utifrån bland 

annat tryck- och temperaturintervall, ämnen, dess kompositioner och faser. Dvs en 

termodynamisk modell behöver bestämmas.  

 

I CHEMCAD definieras den termodynamiska modellen av en K-värdesmodell och en 

entalpimodell. K-värdesmodellen bestämmer komposition på ång- och vätskefas av en 

blandning och entalpimodellen används för att bestämma värme- och temperatureffekter. 

 

Extra viktigt är val av termodynamisk modell vid vissa typer av enhetsprocesser. Ett sådant 

exempel är destillation där fasomvandlingar äger rum. Här är det viktigt att förstå hur faserna 

på ingående komponenter förhåller sig när temperaturen ökar. 

 

Rätt val av termodynamisk modell är avgörande och en olämplig modell kan resultera i 

orealistiska simuleringsresultat samt ett program som inte går att köra pga. 

konvergensproblem. I CHEMCAD görs en automatisk inställning av termodynamisk modell 

utifrån den data som förs in i modellen, dock är det inte alltid den automatiska inställningen är 

bäst lämpad för given simulering. Inställningar för termodynamisk modell kan även göras 

manuellt och i slutändan är det användarens ansvar att rätt inställning görs.  
 
 

 

2.8 Pinchanalys 

Pinchanalys är ett verktyg som används för att optimera värmeväxlingen inom ett givet system 

genom att maximera den interna värmeintegreringen. Detta innebär att det externa 

energibehovet minimeras och såväl ekonomiska som miljömässiga fördelar följer.  

I boken av Kemp (2007) beskrivs att utvecklingen av pinchanalys som optimeringsmetod för 

intern värmeväxlingen tog fart efter att det på 1970-talet bevisats att stora energibesparingar 

kunnat erhållas vid ett oljeraffinaderi. Genom att använda pinchanalys kunde den interna 

värmeväxlingen optmieras i destilleringen vid raffinaderiet och på så sätt lyckats bespara 1 

miljon pund årligen. Efter detta tog utvecklingen fart och ett flertal industriella processer 

identifierades där pinchanalys kunde leda till energibesparingar, detta ledde senare till 

rapporteringar som visade på ett 30 % lägre energibehov i genomsnitt. 

Metoden för pinchanalys bygger på att värme- och kylbehovet identifieras för de processer som 

ingår i det givna systemet. Med data på fram- och returledningstemperaturer och flöden 

beräknas effekten för respektive ström och den minsta tillåtna temperaturskillnaden (dTmin) 

för respektive ström bestäms. dTmin är specifik för varje ström där en lägre temperaturskillnad 

används för strömmar med hög värmeöverföringsförmåga och en högre temperaturskillnad för 

strömmar med låg värmeöverföringsförmåga (Kemp, 2007). 

Med sammanställda data kan effekterna på ett flertal strömmar föras samman i ett temperatur-

entalpi diagram (T-H diagram) genom införandet av en varm och en kall kompositkurva. Dessa 

kurvor representera det totala behovet av värme och kyla i systemet (Figur 6). Utifrån 
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kompositkurvorna i T-H diagrammet kan den interna värmeväxlingen samt behovet av extern 

värme och kyla avläsas. Där varm kompositkurva ligger ovan kall är den interna 

värmeväxlingen balanserad.  I Figur 6 kan behovet av extern kyla avläsas till drygt 800 kW 

(effekten på x-axeln till vänster i Figur 6 där blå kurva ej är placerad under röd) och behovet 

av extern värme kan avläsas till ca 100 W (till höger i Figur 6 där röd kurva ej balanserar blå). 

 
Figur 6. Varm och kall kompositkurva, där den röda kurvan representerar varm kompositkurva och blå kall kompositkurva. 

  

3 Metod 

 

3.1 Uppbyggnad av modell i CHEMCAD 

Uppbyggnad av beräkningsmodell görs i det kemiska processimuleringsprogrammet 

CHEMCAD. I CHEMCAD kan mass- och energibalanser, kemiska reaktioner och 

separationsprocesser behandlas och därmed lämpar sig CHEMCAD som modelleringsverktyg 

för processerna för PHA-ackumulering, extraktion och separation. Förutom CHEMCAD 

används Excel för beräkningar och kalibrering. 

 

I CHEMCAD skapas en modell för uppströmsprocesserna där processerna fermentering, 

anrikning, PHA-ackumulering samt avvattning inkluderas. Beräkningsmetodiken för 

uppströmsprocesserna följer i kapitel 3.3 och den slutgiltiga modellen presenteras i Figur 7. I 

kapitel 3.6 beskrivs beräkningsmetodiken för nedströmsprocesserna vilka inkluderar 

processerna extraktion och separation. För nedströmsprocesserna skapas två system, 

extraktionssystem 1 och extraktionssystem 2, vilka presenteras i Figur 8 respektive 9. I 

extraktionssystem 1 utförs extraktion med biomassa med en TS-halt på 100 % och i 

extraktionssystem 2 utförs extraktion med våt biomassa.  
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3.1.1 Termodynamisk modell 

Val av termodynamisk modell bestäms utifrån de enhetsoperationer som simuleras. Vid 

processimuleringar för uppströmsprocesserna där mindre känsliga enhetsoperationer sker är 

val av termodynamisk modell mindre avgörande. Här används inledningsvis den 

termodynamiska modell som ställs in automatiskt, s.k. Termodynamics Wizard. I detta fall 

rekommenderar CHEMCAD K-värdesmodellen PSRK och entalpimodellen Mixed modell. 

För processimuleringar i extraktionssystem 2 där vatten och lösningsmedel separeras genom 

destillering blir val av termodynamisk modell mer kritiskt. Här bestäms termodynamisk modell 

utifrån den rekommendation CHEMCAD gör när endast destillering med vatten och 

lösningsmedel modelleras upp i ett separat system. På så sätt väljs den termodynamiska modell 

som är bäst lämpad för destillering av vatten och aceton och väger inte in andra mindre viktiga 

enhetsprocesser. K-värdesmodellen som rekommenderas och används är NRTL och 

entalpimodellen är Lathent heat. 

 

 

 

 

 
 

Figur 7. Systemmodellering av uppströmsprocesserna i CHEMCAD 
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Figur 8. Systemmodellering av nedströmsprocesserna i CHEMCAD där modellering gjorts enligt extraktionssystem 1 

 

 

 

 

Figur 9. Systemmodellering av nedströmsprocesserna i CHEMCAD där modellering gjorts enligt extraktionssystem 2. 
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3.2 Uppdelning av restströmmar 

I detta arbete används data på restströmmar från skogsindustrin där indata hämtas från 

Sandberg (2017). Värden har sammanställts i Tabell 2. Givna indata analyseras utifrån innehåll 

och följande uppdelning görs:  

 

• I processavlopp från CTMP, bruk 1, antas 40 % av allt COD bestå av VFA, således 

antas denna ström ha god potential som VFA-källa utan behov av fermentering.  

 

• Processavlopp från PM6, Bruk 2, antas innehålla sockerarter som kan omvandlas till 

VFA där 50 % av COD utgörs av sockerarter. Därtill antas inga flyktiga fettsyror 

närvara. Denna ström skickas till fermentering där socker omvandlas till VFA.  

 

• Bioslam från bruk 1 och 2 antas innehålla blandad mikrobiell bakteriekultur med en 

TS-halt på 2 % vilket är ett typiskt värde för bioslam som lämnar eftersedimenteringen 

efter ett biologiskt reningssteg (Sandberg 2018). Bioslammet bedöms behöva anrikas 

för att skapa en mer homogen population mikroorganismer med god PHA-

ackumuleringsförmåga. 

•  
 

Tabell 2. Indata från Bruk 1 och 2 hämtade från Sandberg (2017).  
Bruk 1, dagens system Bruk 1, CTMP till PHA-

produktion 

Bruk 2, dagens 

system 

Bruk 2, PM6 

till PHA-

produktion 

TOC reduktion 

(ton/år) 

3650 1060 5110 2303 

Bioslam produktion 

(ton TS/år) 

1280 520 2050 1477 

Processavlopp till 

biorening (m3/dag) 

25 000 - 46 000 - 

 

För att bestämma storlek på flöden och TOC-innehåll i de olika strömmarna görs följande 

antagande: 

 

• Minskning av processavloppsvatten till bioreningen antas vara proportionell med 

minskning bioslam när CTMP-leds till PHA-produktion. Denna minskning 

representerar flödet från CTMP som skickas till PHA-produktion. Innehåll TOC i 

CTMP-strömmen bestäms som skillnaden i TOC-reduktion mellan dagens system och 

när CTMP avleds från ordinarie bioreningssteg till PHA-produktion. 

 

• Minskning av processavloppsvatten till bioreningen antas vara proportionell med 

minskning bioslam när PM6-leds till PHA-produktion (via fermentering). Denna 

minskning representerar flödet från PM6 som skickas till fermentering. Innehåll TOC i 

PM6-strömmen bestäms som skillnaden i TOC-reduktion mellan dagens system och 

när PM6 avleds från ordinarie bioreningssteg till PHA-produktion. 
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• PHA antas utgöra 60 % av bioslammets slutliga organiska torrvikt (Anterrieu et al. 

2014; Bengtsson et al. 2008) resterande 40 % antas vara cellmassa. Utifrån detta 

bestäms massflöde bioslam in till anrikningstanken. Först beräknas massflöde PHA 

fram utifrån massflöde VFA som erhålls i den ihopsamlade VFA-strömmen enligt (4). 

Därefter beräknas cellmassans massflöde med (5). Massflöde bioslam, Px, in till 

anrikningen beräknas utifrån en torrhalt på 2 % på biomassan in till anrikningen med 

(6). 

 

ṁPHA =  ṁVFA ∗  rPHA/VFA    (4) 

 

ṁcellmassa =
ṁPHA

0,6
− ṁPHA      (5) 

 

PX = ṁcellmassa ∗ 0,02    (6) 

 

 

➢ ṁcellmassa= massflöde cellmassa (kg/h) 

➢ ṁPHA  = massflöde PHA från PHA-ackumuleringen (kg/h) 

➢ PX= bioslam (kg/h) 

 

Till processen anrikning skickas även en del av den ihopsamlade VFA-strömmen. Mängd VFA 

som skickas till anrikningen bestäms utifrån uppmätta värden från studien av Bengtsson et al. 

(2008), se Tabell 3. Massflöde VFA in till anrikningen beräknas genom att först ta fram 

koncentration VFA i förhållande till mängd bioslam vilket beräknas enligt (7). Därefter 

multipliceras (7) med (6) för att få fram massflödet av VFA in till anrikningen. 

 

CVFA =
V̇f∗Cf

V̇r
      (7) 

 

➢ CVFA= koncentration VFA i förhållande till mängd bioslam (mg/l) 

 

 
Tabell 3. Konstanter för beräkningar vid uppdelning av strömmar till anrikningen. 

   

�̇�𝑓  fermenterat processvatten  0,6 (l/dag) 

�̇�𝑟  returflöde bioslam  0,9 (l/dag) 

𝐶𝑓 koncentration VFA i fermenterat processavloppsvatten  6562,5 (mg/l) 

𝑟𝑃𝐻𝐴/𝑉𝐹𝐴 möjlig PHA-produktion utifrån VFA-produktion 0,34 g/g 

 

 
 
3.3 Modellering uppströmsprocesser i CHEMCAD 

Processerna fermentering, anrikning och PHA-ackumulering modelleras upp i så kallade 

jämviktsreaktorer (J1, J2 och J3), se Figur 7. I en jämnviktsreaktor kan upp till 300 kemiska 

reaktioner ske, antingen i serie eller parallellt där reaktionerna simuleras utifrån omvandlings- 
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eller jämviktsförhållanden. Därmed lämpar sig jämviktsreaktorerna för ovan nämnda 

processer.   

 

3.3.1 Fermentering 

Inför processen fermentering införs ämnena glukos och ättiksyra i CHEMCAD. Glukos med 

den kemiska formeln C6H12O6 representerar socker och valdes utifrån att cellulosan och 

hemicellulosan som finns i skogsindustriella avloppsvatten är uppbyggda av bl.a. glukos 

(Sandberg 2017). Ättiksyra med den kemiska formeln C6H12O representerar VFA och valdes 

utifrån studien Bengtsson et al. (2018) där ättiksyra tillsammans med propinsyra utgör störst 

andel av VFA som bildas vid fermentering av skogsindustriellt avloppsvatten.  

 

Processen modelleras genom en jämviktsreaktor (J1) där glukos antas omvandlas till ättiksyra 

med reaktion (R1) och en omvandlingsfaktor på 0,74 (Bengtsson et al. 2008). Resterande 

glucos antas omvandlas till koldioxid, väte och kol med reaktion (R2). Processen antas ske 

isotermiskt vid en temperatur på 30 °C (Bengtsson et al. 2008). Ingående processavlopp antas 

hålla en temperatur på 30 °C. 

 

C6H12O6 → 3C2H4O2     (R1) 

 

C6H12O6 → 3CO2 + 6H2 + 3C    (R2) 

 

 

3.3.2 Anrikning 

Ämnena PHA och cellmassa skapas i CHEMCAD. Cellmassa representeras av den kemiska 

formel C106H181O45, där kväve och fosfor försummats från den faktiska formeln 

C106H181O45N16P (Sandberg 2018) med syfte att förenkla stökiometrin i CHEMCAD. PHA 

representeras av den kemiska formeln C4H8O3 och väljs som fast ämne. 

 

Processen modelleras med en jämnviktsreaktor (J2) och antas ske isotermiskt vid en temperatur 

på 24 °C under aeroba förhållanden. Med (R3) omvandlas ättiksyra till cellmassa och koldioxid 

med en omvandlingsfaktor på 0,4. För att stökiometrin ska gå ihop balanseras reaktionen med 

kol på vänstersidan och väte på högersidan. Med omvandlingsfaktorn 0,2 antas ättiksyra 

omvandlas till PHA och koldioxid enligt (R4), här balanseras reaktionsformeln med kol och 

syre på vänstersidan för stökiometrisk balans. För att nå 95 % reduktion av COD vilket 

uppmättes i studien av Bengtsson et al. (2008) antas ättiksyra med närvaro av syre omvandlas 

till koldioxid och vatten med en omvandlingsfaktor på 0,35 med reaktion 5.  

 

30,5C + 53C2H4O2 → C106H181O45 + 15,5H2 + 30,5CO2  (R3) 

 

C + 0,5O2 + 2C2H4O2 → C4H8O3 + CO2   (R4) 

 

2O2 + C2H4O2 → 2CO2 + 2H2O    (R5) 
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3.3.3 PHA-ackumulering 

Processen PHA-ackumulering modelleras med en jämnviktsreaktor (J3) där ättiksyra antas 

omvandlas till PHA enligt (R6) och omvandlingsfaktorn 0,392. Omvandlingsfaktorn 0,392 ger 

den mängd PHA som motsvarar 74% av ingående massflöde VFA vilket uppmättes i studien 

av Bengtsson et al. (2017). Resterande VFA antas omvandlas till koldioxid och vatten enligt 

reaktion (R7) med omvandlingsfaktorn 0,608. 

 

C + 0,5O2 + 2C2H4O2 → C4H8O3 + CO2   (R6) 

 

2O2 + 2C2H4O2 → 2CO2 + H2O    (R7) 

 

 

 

3.4 Energiberäkningar luftning 

Energiberäkningar för luftning i processerna anrikning och PHA-ackumulering utförs i Excel.  

Syrebehovet R0 beräknas med (8) och här antas 90 % av allt substrat reduceras, dvs S=S0*0,1. 

Syrets överföringshastighet SOTR beräknas sedan enligt (9). SOTR beror av 

medelmättnadskoncentrationen C-sTH som i sin tur beror av trycket vid halva djupet i 

reaktortanken Pw, medel, dessa beräknades med (10) respektive (11). Värden på konstanter 

hämtas från Tabell 4. 

 

R0=Q*(S0-S)     (8) 

 

➢ R0= AOTR= syrebehov (kg/d)   

➢ Q= totalt ingående flöde (m3/dag) 

➢ S0= substrat, ingående koncentration (g/ m3) 

➢ S= substrat, utgående koncentration (g/ m3) 

 

SOTR =
AOTR

β∗ C−sTH−CL
Cs,20

⁄ (1,024T−20)−α∗F
    (9) 

 

➢ SOTR= Standard Oxygen transfer rate (kg/d) 

➢ α =  förhållandet mellan kLa för smutsigt och rent vatten (kLa  syrets 

masstransportkoefficient) 

➢ β = förhållandet mellan Cs för smutsigt och rent vatten (Cs mättnadskoncentration) 

➢ F= faulingfaktor 

➢ 𝐶−
𝑠𝑇𝐻= medelmättnadskoncentration (mg/l) 

➢ 𝐶𝑠𝑇𝐻= mättnadskoncentration (mg/l) 

➢ Cs,20=mättnadskoncentration av löst syre (mg/l) 
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➢ CL=koncentration av löst syre under drift (mg/l) 

➢ T= temperatur (°C) 

 

C−
sTH = CsTH ∗

Patm+ Pw,medel

Patm
    (10) 

 

➢ 𝑃𝑎𝑡𝑚= lufttryck vid ytan (Pa) 

➢ Pw, medel= trycket vid halva djupet av bassängen (Pa) 

 

PW,   medel =Patm + ρgh     (11) 

 

➢ ρ = densitet vatten (kg/m3) 

➢ g = tyngdaccelerationen (m/s2) 

➢ h = höjd på reaktortank (m)  

Höjden på reaktortankarna beräknas enligt (12). En tvärsnittsarea på 500 m2 antas för PHA-

ackumuleringstanken och en tvärsnittsarea på 20 m2 antas för tanken där anrikningsprocessen 

sker. Uppehållstiden för processerna anrikning samt PHA-ackumulering bestäms till 48 

respektive 10 timmar enligt (Bengtsson et al. 2017; Bengtsson et al. 2008). 

h =
m∗T

A
      (12) 

➢ m= massflödet in i reaktorn (m3/h) 

➢ T= uppehållstiden för processen (h) 

➢ A= tvärsnittsarea reaktortank (m2) 

Elbehovet för att syresätta reaktortankarna för anrikning och PHA-ackumulering beräknas 

slutligen med ekvation 13. Här antas en en bottenluftare med 1,75 kg syre/kWh användas 

(Sandberg 2018). 

E = SOTR ∗ Ebottenluftare     (13) 

 

Tabell 4. Indata på konstanter för beräkningar av energibehovet för luftning 

Konstant Värde Enhet 

α 0,8 - 

β 0,95 - 

F 0,8 - 

CL 1,0 mg/l 

Cs,20 9,1 mg/l 

CsTH 7,1 mg/l 

ρ 998 kg/m3 

g 9,82 m/s2 
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3.5 Energiberäkningar avvattning 

Flödet som lämnar PHA-ackumuleringen består till stor del av vatten då vatteninnehållet i 

strömmarna från PM6 och CTMP är högt. Därav antas avvattningen inledas med sedimentering 

där TS-halten ökar till 2 % (Sandberg 2018). Avvattningsstegen som följer är förtjockning och 

centrifugering där TS-halten ökar till 6 respektive 20 % TS (Gryaab u.å; Baresel et al. 2014). 

Innan bioslammet når förtjockaren värmeväxlas det för att komma ner i en temperatur på 16 

°C (STOCKHOLM vatten u.å). 

 

Effektbehovet för sedimentering, förtjockning och centrifugering beräknas enligt 14, 15 och 

16 där värden på energiförbrukningen för respektive avvattningsmetod hämtas från Sandberg 

(2017) och Kopf et al. (2018) i Tabell 5. En avskiljningsgrad på 98 % antas i centrifugen 

(Bernoulli u.å.). 

 

Wsedimentering=ṁTS ∗ Esedimentering        (14) 

Wförtjockare =ṁTS ∗ Eförtjockare    (15) 

Wcentrifug =ṁTS ∗ Ecentrifug    (16) 

 

 

➢ ṁTS= massflödet av torrt fast material (ton TS/h) 

➢ Eförtjockare=energiförbrukning gravimetrisk förtjockare (kWh/ton TS) 

➢ Esedimentering=energiförbrukning sedimetering (kWh/ton TS) 

➢ Ecentrifug= energiförbrukning centrifug (kWh/ton TS) 

 

Tabell 5. Energibehov för olika avvattningsmetoder 

Avvattningsmetod Energibehov  

Sedimentering 3 (kWh/ton TS)a 

Förtjockare 40 (kWh/ton TS)a 

Centrifug 1 75 (kWh/ton TS)a 

Skruvpress 8 (kWh/ton TS)a 

Centrifug 2 1 (kWh/m3)b 

aVärden hämtade från Sandberg (2017), b Värden hämtade från Kopf et al. (2018). 

 

3.6 Modellering av extraktion och separation i CHEMCAD 

Nedströmsprocesserna extraktion och separation modelleras upp i CHEMCAD för två olika 

system; extraktionssystem 1 (Figur 8) och extraktionssystem 2 (Figur 9). Systemen modelleras 

utifrån att extraktion av PHA sker med lösningsmedel och lösningsmedelsåtervinning tillämpas 

i modellen.  
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3.6.1 Extraktionssystem 1 

Utifrån sammanställda värden i Tabell 1 görs ett urval av lösningsmedel för 

extraktionsprocessen. För extraktionssystem 1 där extraktion sker med 100 % torr biomassa 

väljs lösningsmedel nr 1, dvs aceton, detta görs med motiveringen att data på 

fällningstemperatur för resterande lösningsmedel saknas. 

 

Vid modellering av extraktionssystem 1 görs följande antaganden: 

 

• Efter centrifugering sker ytterligare avvattning med skruvpress där bioslammet torkas 

från 20 till 40 % TS-halt. Avskiljningsgraden i skruvpressen bestäms till 97 % (Huber 

u.å) och energibehovet beräknas enligt 17 med värden från Tabell 5. 

 

Wskruvpress =ṁTS ∗ Eskruvpress    (17) 

 

➢ ṁTS= massflödet av torrt fast material (ton TS/h) 

➢ Eskruvpress=energiförbrukning skruvpress (kWh/ton TS) 

 

 

• Bioslammet som lämnar skruvpressen torkas till 100 % TS-halt med termisk lufttork 

vid en temperatur på 70 °C (Bengtsson 2017). 

 

• Extraktionen utförs enligt parametrar i Tabell 1 för lösningsmedel nr 1; 120°C, 7 bar 

och ett vikt- och volymförhållande mellan biomassa och lösningsmedel på 3 %. 

 

• Biomassa avskiljs från lösningsmedel och utlöst PHA genom centrifugering och 

filtrering. Biomassans avskiljningsgrad i centrifugen sätts till 98 % (Bernoulli) och 

biomassan antas lämna med 20 % TS-halt (Sandberg 2018). Resterande biomassa 

separeras bort med filter, energiförbrukningen för filtrering försummas. 

 

• En procentuell andel PHA antas gå förlorad i centrifugen så stor att mängd PHA som 

lämnar centrifugen representerar utvinningsgraden av PHA. I fallet där extraktion sker 

enligt parametrarna för lösningsmedel nr 1 där utvinningsgraden för PHA är 96,8 % 

antas förlusten av PHA alltså vara 3,2 % i centrifugen. 

 

• Energiförbrukning i centrifugen beräknas enligt (18), värde för energiförbrukning med 

centrifug hämtas från Tabell 5. 

 

Wcentrifug 2 = ṁtot ∗ Ecentrifug 2     (18) 

 

➢ ṁtot= det totala massflödet in i centrifugen (m3/h) 

➢ Ecentrifug 2 =energiförbrukning centrifug (kWh/m3) 
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• Lösningsmedel antas följa med biomassa vid separation i centrifugen så att given 

torrhalt på biomassan som lämnar centrifugen överensstämmer med 20 %. Detta 

representerar förbrukningen av lösningsmedel och beräknas med ekvation 19. 

 

ṁlösningsmedel = ṁbiomassa/0,2 −  ṁbiomassa −   ṁPHA  (19) 

 

➢ ṁbiomassa = massflöde biomassa som lämnar centrifugen (kg/h) 

➢ ṁPHA= massflöde PHA som lämnar centrifugen (kg/h) 

➢ ṁlösningsmedel =massflöde lösningsmedel som går förlorat i centrifug 2 (kg/h) 

 

 

• Fällning antas ske genom temperatursänkning där blandningen innehållande PHA och 

lösningsmedel svalnar till 4 °C enligt Tabell 1. 

 

• Efter fällning antas PHA och lösningsmedel i ett första steg separeras genom 

dekantering. Vid dekanteringen antas bottenfasen bestå av 40 % PHA och 60 % 

lösningsmedel vilket skickas vidare till förångning. Övre fasen antas bestå av 97 % 

lösningsmedel och 3 % PHA, denna fas återvinns och skickas tillbaka till extraktionen. 

 

• Genom förångning avskiljs resterande lösningsmedel från PHA. Förångning av 

lösningsmedel sker vid en temperatur på 57 °C. 

 

3.6.2 Extraktionssystem 2 

Utifrån de lösningsmedel där extraktion gjorts med våt biomassa och som finns sammanställda 

i Tabell 1 undersöktes möjligheterna för separation mellan vatten och lösningsmedel genom 

destillering. Detta gjordes genom att plotta VLE-kurvor i CHEMCAD och avläsa om dessa 

uppvisade azeotroper. Det visade sig att azeotroper uppvisades för samtliga lösningsmedel som 

plottades och antagandet gjordes att extraktion utfördes enligt parametrar för lösningsmedel nr 

9 i Tabell 1 men med skillnaden att etanol och propylen karbonat uteslöts från 

lösningsmedelsblandningen och extraktion utfördes således endast med aceton. 

Fällningstemperatur för lösningsmedel 1 antogs till 4 °C. 

 

I övrigt följer beräkningsmetodiken för extraktionssystem 2 den för extraktionssystem 1 men 

med följande skillnader: 

 

• Avvattning med skruvpress görs från 20 till 30 % TS och torkning med termisk lufttork 

utesluts. 

 

• ṁlösningsmedel i ekvation 15 representerar nu summan på massflödet för lösningsmedel 

och vatten. Förhållandet mellan massflödet för vatten och lösningsmedel som lämnar 
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centrifugen antas vara lika stort som förhållandet på massflödet av lösningsmedel och 

vatten in i centrifugen.  

  

• Andel PHA som antas avskiljas och gå förlorat i centrifugen sätts till 17 % enligt data 

för lösningsmedel nr 9 i Tabell 1.  

 

• Vid dekanteringen antas bottenfasen bestå av 40 % PHA, resterande 60 % utgörs av 

lösningen med lösningsmedel och vatten. Massflödet av aceton och vatten beräknas på 

samma sätt som vid centrifugen, dvs med en kvot som representerar ingående 

förhållande mellan lösningsmedel och vatten. Bottenfasen skickas vidare till förångning 

där PHA separeras och utvinns. Övre fasen antas enbart bestå av lösningen med vatten 

och lösningsmedel.  

 

• Vatten och lösningsmedel från förångningen samt övre fasen från dekanteringen 

skickas vidare för separation genom destillering. I CHEMCAD väljs enhetsoperatorn 

destillationstorn för destilleringsprocessen där inställningar för separationsgrad, antal 

steg i destillationstornet samt vilket steg inkommande blandning leds fram på 

specificeras.  Utifrån VLE-kurva mellan aceton och vatten (Figur 4) kan det avläsas att 

aceton enkelt kan separeras från vatten upp till en viss nivå. Dock ligger 

jämnviktskurvan nära driftkurvan om en hög viktfraktion ska erhållas vilket tyder på 

att en hög separationsgrad är mer energikrävande och att fler steg i destillationstornet 

kan behövas. Utifrån informationen från VLE-kurvan och trial and error sätts antalet 

steg i destillationstornet till 15 och flödet matas fram på steg nummer 7. Därtill antas 

en viktfraktion av lösningsmedel på 0,97 för övre fasen. Övre fasen återvinns och 

skickas tillbaka till extraktionstanken. Detta innebär att även en del av vattnet skickas 

tillbaka, torrhalten i extraktionsprocessen stabiliseras vid 24 %.  

 

 

3.7 Pinchanalys 

I syfte att optimera den interna värmeåtervinningen används i detta arbete Pinchanalys. 

Samtliga varma och kalla strömma som ska värmas eller kylas identifieras utifrån temperaturer 

(fram- och returledningstemperaturer) samt effekter där data hämtas från bilaga 1. Med 

beräkningsverktyget Pinch spread sheet NOV06 i Excel utnyttjas Tabell metoden för att 

beräkna behovet av extern värme och kyla utifrån insamlade data över varma och kalla 

strömmar (Kemp 2017). Förenklingen görs att temperaturskillnaden (dT Min) mellan samtliga 

varma och kalla strömmar är 5 °C.  
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3.8 Känslighetsanalyser 

Känslighetsanalyser utfördes på följande: 

 

A.) En högre separationsgrad i destilleringen undersöktes genom att sätta viktfraktionen i 

destilleringen till 0,98 samt 0,99 

B.) Ingående temperatur på processavlopp från PM6 till fermenteringen undersöktes för 

temperaturerna: 18, 20, 22, 24, 26, 28 samt 30°C. 

C.) Mängd lösningsmedel i extraktionsprocessen för extraktionssystem 2 testades för ett 

vikt- och volymförhållandet mellan PHA och lösningsmedel på 2 % samt ett vikt- och 

volymförhållande mellan biomassa (vatten och cellmassa) och lösningsmedel på 5 %.  

D.) Utöver att extraktion gjordes med biomassa vid en torrhalt på 24 % (extraktionssystem 

2) samt 100 % (extraktionssystem 1) utfördes extraktion med följande torrhalter: 31, 

40, 47 % TS. 

Samtliga känslighetsanalyser utfördes för att utvärdera hur dessa faktorer påverkade det totala 

specifika värme- och kylbehovet, med och utan värmeintegrering. 

Vid känslighetsanalysen för extraktion med varierande torrhalt kompletterades 

extraktionssystem 2 med en lufttork motsvarande den för extraktionssystem 1. I stället för att 

torka bioslammet till en torrhalt på 100 % torkades slammet till 40, 50 respektive 60 % TS. 

Med en viktfraktion i destillationstornet på 0,97 innebar det att en del av vattnet i destilleringen 

leddes tillbaka till extraktionen och således hamnade torrhalterna på 31, 40 respektive 47 % i 

extraktionsprocessen. 

 

4. Resultat 

Resultat för massflöden, energiinnehåll och temperaturer för samtliga strömmar finns samlade 

i bilaga 1 (numrering för samtliga strömmar finns illustrerade i Figur 7, 8 samt 9). Övriga 

resultat presenteras i Figur 10 till 22.  

 

4.1 Massflöden 

I Figur 10 redovisas den årliga produktionen av PHA och den årliga förbrukningen av aceton. 

Den årliga förbrukningen för aceton är något högre för extraktionssystem 1; 1501 ton/ år, att 

jämföra med 1471 ton/år för extraktionssystem 2. Med extraktionssystem 1 kunde mer PHA 

produceras; 632 ton PHA/ år, att jämföra med extraktionssystem 2 där 542 ton PHA/år 

producerades. 
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Figur 10. Årlig produktion av PHA och årlig förbrukning av aceton för extraktionssystem 1 och 2. 

 

I Figur 11 redovisas den specifika förbrukningen av aceton. Lägst specifik förbrukning erhölls 

med extraktionssystem 1 med 2,58 kg aceton/ kg PHA att jämföra med 2,68 kg aceton/ kg PHA 

för extraktionssystem 2.  

 

  
Figur 11. Den specifika förbrukningen av aceton för extraktionssystem 1 och 2. 

 

4.2 Energiflöden 

I Figur 12 redovisas det specifika energibehovet för uppströmsprocesserna PHA-ackumulering 

och avvattning. Det specifika energibehovet har räknats fram utifrån effekten för respektive 

enhetsprocess och dividerats med massflödet av PHA som erhölls med extraktionssystem 1. 

Det specifika elbehovet är som störst för syresättning av reaktorn för PHA-ackumulering med 

2,8 MJ/kg PHA följt av centrifugering och förtjockning. Ett behov av kyla på 3,52 MJ/ kg PHA 

för att kyla bioslammet innan förtjockningen krävs. 
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I  
Figur 12. Energiförbrukning för uppströmsprocesserna. 

 

I Figur 13 redovisas det specifika energibehovet för nedströmsprocesserna i fallet då extraktion 

utförts med extraktionssystem 1. Störst energiåtgång återfinns i form av värme för 

extraktionsprocessen där ett värmebehov på 40 MJ/kg PHA krävs för att värma lösningsmedel 

och biomassa till 120 °C. För att fälla ut PHA från lösningsmedel genom att sänka temperaturen 

till 4 °C krävs ett kylbehov på 39 MJ/kg PHA. Det specifika elbehovet för de eldrivna 

processerna är lågt i förhållande till processerna som kräver värme och kyla. 

 

 
Figur 13. Energiförbrukning för nedströmsprocesserna när extraktion gjorts enligt extraktionssystem 1 

 

-4

-3

-2

-1

0

1

2

3

4

luftning anrikning luftning PHA-
ackumuering

sedimentering förtjockning centrifug 1

M
J/

 k
g 

P
H

A
Energiförbrukning processer för PHA-ackumulering och 

avvattning

el

kyla

-50

-40

-30

-20

-10

0

10

20

30

40

50

M
J/

 k
g 

P
H

A

Energiförbrukning nedströmsprocesser med 
extraktionsystem 1

el

värme

kyla



34 
 

I Figur 14 redovisas det specifika energibehovet för nedströmsprocesserna i fallet då extraktion 

gjorts enligt extraktionssystem 2. Störst energibehov återfinns i form av kyla för att fälla ut 

PHA från vatten och lösningsmedel. Detta kräver ett specifikt kylbehov på 61 MJ/kg PHA. Att 

separera vatten och lösningsmedel genom destillering är också en energikrävande process; 49 

MJ/kg PHA krävs i form av värme i kokaren samt 41 MJ/kg PHA för kyla i kondensorn. Det 

specifika elbehovet för de eldrivna processerna är lågt i förhållande till processerna som kräver 

värme och kyla. 

 

 
Figur 14. Energiförbrukning för nedströmsprocesserna när extraktion gjorts enligt extraktionssystem 2. 

 

 

4.3 Exergianalys 

I Figur 15 och 16 redovisas det totala specifika energibehovet uttryckt som el, värme och kyla 

för hela PHA-processen, med och utan intern värmeväxling, där extraktion utförts med 

extraktionssystem 1 (Figur 9) samt extraktionssystem 2 (Figur 10). I graferna framgår det att 

det externa energibehovet i form av värme och kyla kan minska kraftigt genom intern 

värmeväxling. För extraktionssystem 1 minskade det externa kylbehovet från 43 till 11 MJ/ kg 

PHA och det externa värmebehovet från 49 till 13 MJ/ kg PHA. När extraktion utfördes med 

extraktionssystem 2 minskade det externa kylbehovet 98 till 48 MJ/kg PHA och det externa 

värmebehovet från 60,9 till 8,1 MJ/ kg PHA. Det totala specifika elbehovet med och utan intern 

värmeintegrering var 3,55 MJ/ kg PHA när extraktion utfördes enligt extraktionssystem 1 samt 

4,1 MJ/ kg PHA med extraktionssystemen 2. 
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Figur 15. Det totala specifika energibehovet uttrycks som el, värme och kyla, med och utan värmeintegrering för hela PHA-

processen när extraktion utförts enligt extraktionssystem 1. 

 

 
Figur 16. Det totala specifika energibehovet uttrycks som el, värme och kyla, med och utan värmeintegrering för hela PHA-

processen när extraktion utförts enligt extraktionssystem 2. 

 

Resultaten för pinchoptimeringen illustreras i Figur 17 och 18 med varma och kalla 

kompositkurvor. I Figur 17 går det att utläsa att en stor del av värmeväxlingen kan balanseras 

internt (där röd kompositkurva ligger över blå) och att ett behov på ca 225 kW extern kyla samt 

260 kW extern värme behövs. I Figur 18 kan det utläsas att intern värmeväxling balanserar en 

stor del av värme- och kylbehovet men ett behov av extern kyla på drygt 834 kW behövs, 

motsvarande siffra för extern värme är ca 140 kW. 



36 
 

 
Figur 17. Varma och kalla kompositkurvor för extraktionssystem 1. 

 

 
Figur 18. Varma och kalla kompositkurvor för extraktionssystem 2. 

 

4.4 Känslighetsanalyser 

I Figur 19 redovisas känslighetsanalys A, dvs separationsgraden mellan vatten och aceton i 

destilleringen för extraktionssystem 2 och dess påverkan på det totala specifika värme- och 

kylbehovet. En viktfraktion på 0,99 i destilleringen leder till ett betydligt större energibehov i 

form av både kyla och värme, med och utan intern värmeväxling än i fallen med en viktfraktion 



37 
 

på 0,97 samt 0,98. I fallet med intern värmeväxling ökade det totala specifika behovet av extern 

värme från 6,7 till 46,9 när viktfraktionen ökade från 0,97 till 0,99.  

 

 
Figur 19. Det totala specifika värme- och kylbehovet, med och utan värmeintegrering för hela PHA-processen när extraktion 

utförts enligt extraktionssystem 2 med varierande viktfraktion i destilleringen. 

 

I Figur 20 presenteras resultatet för känslighetsanalys B, dvs det totala specifika energibehovet 

när temperaturen på processavlopp från PM6 in till fermentering varierar från 18 till 30 °C. För 

extraktionssystem 1 och 2, med och utan värmeintegrering domineras PHA-processens totala 

värmebehov av uppvärmning av processavlopp från PM6.  
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Figur 20. Det totala specifika värmebehovet, med och utan värmeintegrering för hela PHA-processen när extraktion utförts 

enligt extraktionssystem 1 och 2. 

 

 

I Figur 21 redovisas känslighetsanalys C; hur mängd lösningsmedel som tillsätts i 

extraktionsprocessen påverkar det totala specifika kyl- och värmebehovet, med och utan intern 

värmeväxling för extraktionssystem 2. Att använda ett vikt- och volymförhållandet mellan 

PHA och lösningsmedel på 2 % i stället för vikt- och volymförhållandet mellan biomassa 

(cellmassa + vatten) och lösningsmedel på 10 %, innebär en minskning av det totala specifika 

värmebehovet från 8,13 till 6,56 MJ/ kg PHA när intern värmeväxling utnyttjas. Att använda 

ett vikt- och volymförhållandet mellan biomassa (cellmassa + vatten) och lösningsmedel på 5 

% ger ett högre värme- och kylbehov, med och utan intern värmeväxling. 
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Figur 21. Det totala specifika värme- och kylbehovet, med och utan värmeintegrering för hela PHA-processen när extraktion 

utförts enligt extraktionssystem 2 med varierande mängd lösningsmedel i extraktionsprocessen. 

 

I Figur 22 redovisas känslighetsanalys D där det totala specifika värme- och kylbehovet, med 

och utan intern värmeväxling för olika torrhalter på biomassan som leds in till 

extraktionsprocessen redovisas. Det totala externa värmebehovet minskade från ca 8 till 5 MJ/ 

kg PHA när torrhalten ökad från 24 till 47 % TS i fallet då intern värmeintegrering utnyttjas. 

När torrhalten nådde 100 % TS (enligt extraktionssystem 1) hade behovet av extern värme ökat 

till 13 MJ/kg PHA. Samma trend följde i fallet utan någon intern värmeväxling. Behovet av 

extern kyla i fallet med och utan intern värmeväxling minskade med en ökande torrhalt. Vid 

en torrhalt på 24 % TS var behovet av extern kyla 48 MJ/kg PHA, att jämföra med ca 11 MJ/kg 

PHA i fallet då torrhalten uppgick till 100 % TS, detta när intern värmeväxling utnyttjades. 
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Figur 22. Det totala specifika värme- och kylbehovet, med och utan värmeintegrering för hela PHA-processen med varierande 

torrhalt på biomassan i extraktionen. 

 

 

5 Diskussion 

I syfte att skapa en uppfattning om hur energieffektiv och hållbar framställning av PHA är 

utfördes i detta arbete en exergianalys av PHA-processen genom att dela upp energibehovet i 

el, värme och kyla samt genom att införa intern värmeväxling. I Figur 15 och 16 där det totala 

specifika energibehovet redovisas och där extraktion utförts enligt extraktionssystem 1 och 2, 

är det tydligt att det externa energibehovet, både i form av värme och kyla minskar kraftigt om 

intern värmeväxling utnyttjas. För extraktionssystem 1 blev behovet av extern värme nästan 4 

gånger lägre och för extraktionssystem 2 hela 7,5 gånger lägre. Den stora minskningen i 

extraktionssystem 2 kan förklaras med att behovet av extern värme för processer med stora 

värmeeffektbehov som exempelvis kokaren i destillationstornet och temperaturökningen till 

120 °C i extraktionsprocessen kan tillgodoses med intern värmeväxling upp till en temperatur 

på ca 93 °C, vilket kan avläsas av de varma och kalla kompositkurvorna i Figur 18. Genom 

intern värmeväxling minskade även behovet av extern kyla; för extraktionssystem 1 blev 

behovet 4 gånger lägre och för extraktionssystem 2 kunde det halveras. Sammanfattningsvis 

har införandet av intern värmeväxling och pinchanalys som metod för att optimera den interna 

värmeväxlingen stor inverkan för att energieffektivisera PHA-processen. 

 

För att besvara frågan om framställning av PHA görs mest energieffektiv med 

extraktionssystem 1 eller 2 bör tillgången på extern värme och kyla ses över på just den plats 

där extraktionen sker. Spillvärme finns ofta att tillgå i flera industriella processer till exempel 

vid pappers- och massabruk (Cioccolanti et al. 2021) och i ett land som Sverige med stor 

tillgång till vatten som kylmedel under stora delar av året behöver inte ett behov av extern kyla 

innebära höga kostnader och energikrävande kylteknik. Det blir därmed viktigt att se över inom 
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vilka temperaturintervall spillvärme finns att tillgå. I Figur 18, där de varma och kalla 

kompositkurvorna redovisas för extraktionssystem 2 kan det avläsas att behovet av extern kyla 

startar från 60 °C och fortsätter ned till 4 °C. I stora delar av detta temperaturintervall finns 

frikyla att tillgå. Intervallet från 20 °C ned till 4 °C kan dock behöva tillgodoses med mer 

energikrävande kylteknik exempelvis under sommarmånaderna då det finns en begränsning i 

låga temperaturer från källor där frikyla utnyttjas. 

 

I jämförelse med det totala specifika värme- och kylbehovet var det totala specifika elbehovet 

för PHA-processen lågt vilket kan ses som positivt då el är högvärdig och dyr energi. När 

extraktion utfördes enligt extraktionssystem 1 var det totala specifika elbehovet 3,55 MJ/ kg 

PHA (Figur 15) och för extraktionssystem 2 var motsvarande siffra 4,1 MJ/ kg PHA (Figur 

16). Skillnaden kan förklaras med att mer PHA produceras i extraktionssystem 1, vilket 

framgår i Figur 10 och ett lägre specifikt elbehov kan erhållas eftersom elbehovet slås ut över 

en större mängd producerad PHA. I fallet där både extern värme och kyla kan tillhandahållas 

utan dyr och energikrävande teknik ger det totala specifika elbehovet en god fingervisning om 

vilket system som är mest energieffektivt. I ett sådant scenario är extraktionssystem 1, med sitt 

lägre totala specifika elbehov det mer energieffektiva alternativet vid extraktion av PHA. 

 

Störst elförbrukning uppkommer i processen där PHA-ackumuleringstanken luftas, en process 

som kräver ca 2,8 MJ/ kg PHA (Figur 12) medan det specifika elbehovet i 

nedströmsprocesserna för de båda extraktionssystemen är lågt om värme och kyla kan 

tillgodoses utan eldriven teknik (Figur 13 och 14). Flera studier har lyft fram att 

nedströmsprocesserna står för mer än 50 % av de totala kostnaderna, detta har dock inte kunnat 

bekräftats i detta arbete. I detta arbete där uppdelning av värme, kyla och el gjorts återfinns 

elbehovet främst i uppströmsprocesserna medan behovet av värme och kyla främst återfinns i 

nedströmsprocesserna. Med intern värmeväxling kunde dock behovet av extern värme och kyla 

minskas kraftigt. Hurvida nedströmsprocesserna kontra uppströmsprocesserna bidrar till högst 

kostnader och energiförbrukning beror därmed på tillgången till extern värme och kyla, är den 

tillgången god så kan i stället uppströmsprocesserna och främst processen för att lufta PHA-

reaktorn ses som den process som ger högst energiförbrukning och således driftkostnad. 

 

För att minska elbehovet bör processen för luftning i första hand effektiviseras. Energibehovet 

för luftning styrs till stor del av storleken på flödet som ska luftas, där ett lägre flöde med högre 

koncentration VFA innebär en lägre energiförbrukning. Det blir därmed viktigt att uppdelning 

av restströmmar görs med omsorg där det identifieras vilka strömmar som kan ses som en 

tillgång och vilka som snarare blir en belastning genom att analysera om en restström bidrar 

till ökad energiförbrukning och väger detta mot hur innehållet i restströmmen genererar mer 

PHA. 

 

En ökad energiförbrukning som en följd av att stora flöden med låga koncentrationer VFA leds 

in till processen PHA-ackumulering behöver dock inte leda till större energiförbrukning totalt 

sett. Om PHA-processen sätts in i sammanhanget för biologisk rening av avloppsvatten 

behöver inte utnyttjandet av restströmmar för PHA-produktion innebära att ett energikrävande 

steg såsom luftning i PHA-processen tillkommer, utan snarare byter plats från den biologiska 
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reningsprocessen till processen för PHA-ackumulering. Detta då flödet som leds in till PHA-

ackumuleringen annars skulle behövt passera ett biologiskt reningssteg (Sandberg 2018).  

 

 

Begränsningar i modellen  

Detta arbete har byggts på många antaganden. Exempel på detta är den data som använts när 

extraktion utförts enligt extraktionssystem 2. I fallet då extraktion utförts med våt biomassa har 

det inte varit möjligt att hitta data på lösningsmedel där separation mellan vatten och 

lösningsmedel sedan varit möjlig genom destillering. I stället uppvisade flera av 

lösningsmedlen som använts i tidigare studier vid extraktion med våt biomassa azeotroper. 

Detta har inneburit att data på utvinningsnivåer, vikt- och volymförhållande mellan biomassa 

och lösningsmedel och biomassans torrhalt antagits. Till exempel användes aceton som 

lösningsmedel vid extraktion med våt biomassa även om data på utvinningsnivåer och vikt- 

och volymförhållande mellan biomassa och lösningsmedel gällde dem för lösningsmedel 

nummer 9 i Tabell 1. Dessutom antogs det att dessa utvinningsnivåer kunde nås med biomassa 

med en torrhalt på 24 % trotts att data från studien baserats på extraktion där biomassa haft en 

torrhalt på 30 %. Detta innebär att de nivåer som nåddes i detta arbete i själva verket kan vara 

lägre då en lägre torrhalt ofta innebär lägre nivåer utvunnet PHA.  

 

En annan begräsning i modellen är de stora förlusterna av lösningsmedel som uppstår vid 

separation av cellmassa med centrifug i de båda extraktionssystemen. Torrhalten på cellmassan 

som lämnar centrifugen antogs till 20 % TS, där resterande 80 % utgörs av lösningsmedel och 

en liten del vatten i fallet då extraktion gjorts med våt biomassa. Detta representerar därmed 

förbrukningen av aceton som årligen motsvarar runt 1500 ton (Figur 10). Ett system som leder 

till en årlig förbrukning på 1500 ton lösningsmedel är inte hållbart. Här hade modellen behövt 

kompletteras med exempelvis en förångare efter centrifugeringen för att undvika 

problematiken med efterhantering av cellmassan samt lösningsmedel och ytterligare aceton 

hade kunnat återvinnas tillbaka till extraktionen. Därmed hade den årliga förbrukningen av 

lösningsmedel minskat kraftigt. 

 

 

 

5.2 Känslighetsanalyser 

Separationsgrad i destilleringen 

Att variera viktfraktionen och således separationsgraden i destilleringen (känslighetsanalys A) 

gav stor effekt på värme- och kylbehovet. Med en viktfraktion på 0,99 ökade 

energiförbrukningen, både i form av värme och kyla, med och utan intern värmeväxling jämfört 

med fallet då en viktfraktion på 0,97 användes. I fallet då intern värmeväxling utnyttjades 

ökade värmebehovet från 8,13 till 47 MJ/kg PHA och kylbehovet från 48 till 87 MJ/kg PHA 

när viktfraktionen sattes till 0,99 jämfört med om viktfraktionen 0,97 använts (Figur 19). 

Därmed är det mycket som talar för att ett lägre värde på viktfraktionen i destilleringen bör 

användas om extraktion med våt biomassa, där destillering används för att separera vatten och 

lösningsmedel ska anses som en energieffektiv separationsmetod. Dock innebär ett lågt värde 
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på viktfraktionen i destilleringen att mer vatten följer med lösningsmedlet tillbaka till 

extraktionen. Mer vatten i extraktionsprocessen innebär i sin tur att lägre nivåer utvunnet PHA 

kan erhållas om man följer trenden i Tabell 1. Här blir det viktigt att hitta en balans där 

energiförbrukningen i destilleringen kan hållas relativt låg genom att tillåta en något lägre 

separationsgrad samtidigt som det inte skickas tillbaka så mycket vatten att det påverkar 

utvinningsnivåerna av PHA negativt.  

 

Temperatur på ingående processavlopp till fermentering 

I känslighetsanalys B där temperaturen på processavloppsvattnet från PM6 in till 

fermenteringen varierade från 18 till 30 °C var det tydligt att PHA-processens totala specifika 

värmebehov dominerades av processavloppsvattnets uppvärmning om ingående temperatur 

understeg 30 °C (Figur 20). Även i fallet då intern värmeväxling utnyttjades blev behovet av 

extern värme stort. Vid en ingående temperatur på 20 °C ökade det totala specifika 

värmebehovet från 13 till 324 MJ/kg PHA för extraktionssystem 1 och från 8 till 333 MJ/kg 

PHA för extraktionssystem 2 jämfört med om temperaturen varit 30 °C. Det stora 

värmebehovet kan förklaras med att det är stora flöden som ska värmas; ca 13 000 m3/dag 

vilket motsvarar nära 30 % av det totala processavloppsvattnet som skickas till den biologiska 

reningen för bruk 2 idag vilket kan utläsas i Tabell 2. Trots att det uppkommer ett stort 

värmebehov om processavlopp från PM6 understiger de 30 °C som rekommenderas vid 

fermenteringen behöver det inte innebära att framställningen av PHA blir oförsvarbar ur ett 

energiperspektiv. Då temperaturen inte behöver nå över 30 °C handlar det om lågvärdig extern 

energi som behöver tillföras, något som sällan är ett problem om PHA processen kan 

implementeras i anslutning till andra industriella processer som exempelvis pappers- och 

massabruk där det ofta finns ett överskott av lågvärdig värme (Cioccolanti et al. 2021). Dock 

är det troligaste scenariot att processavloppsvattnet från PM6 inte behöver värmas vid 

fermenteringen utan att det redan håller en temperatur på 30 grader eller högre. 

 

Mängd lösningsmedel i extraktionsprocessen 

Känslighetsanalys C visade att en mindre mängd lösningsmedel i extraktionsprocessen gav ett 

lägre totalt specifikt värme- och kylbehov (Figur 21). Således är det ur ett 

energieffektiviseringsperspektiv önskvärt med mindre mängd lösningsmedel i extraktionen. 

Dock visar studier på att en mindre mängd lösningsmedel i förhållande till mängd biomassa 

leder till lägre nivåer utvunnet PHA. Detta framgick bland annat i studien av Rosengart et al. 

(2015) där lösningsmedlet anisol användes med ett vikt- och volymförhållande mellan 

cellmassa och lösningsmedel på 1,5 respektive 6 %. I fallet med 1,5 % nåddes nivåer på 97 % 

utvunnet PHA, vilket var ca 10 % högre än när ett vikt- och volymförhållandet på 6 % 

användes. Här är det viktigt att försöka hitta en balans på förhållandet mellan lösningsmedel 

och biomassa och hur mycket PHA som kan utvinnas; vart passeras gränsen för hur mycket 

PHA som kan utvinnas på bekostnad av att stora mängder lösningsmedel behöver tillsättas? 
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Biomassans torrhalt i extraktionsprocessen 

I känslighetsanalys D framgick det att en ökad TS-halt på biomassan i extraktionsprocessen 

innebar ett lägre behov av extern kyla och ett lägre behov av extern värme upp till en torrhalt 

på 47 %, både i fallen med och utan intern värmeintegrering (Figur 22). Att en ökad torrhalt 

leder till ett lägre behov av värme och kyla kan förklaras med att ett minskat flöde skickas in i 

extraktionen när delar av vattnet separeras bort genom torkning och således behövs mindre 

lösningsmedel tillsättas. Mindre lösningsmedel i systemet leder i sin tur till att efterföljande 

steg blir mindre energikrävande vilket framgick i känslighetsanalys C. En högre torrhalt 

innebär dock ett högre energibehov i processen torkning, dock var detta lågt i förhållande till 

värmebehovet i destilleringen; 7,6 MJ/ kg PHA i fallet då biomassan torkades till 100 % TS 

(Figur 13) att jämföra med ett värmebehov på 49 MJ/ kg PHA för att separera vatten och aceton 

genom destillering med en viktfraktion på 0,97 (Figur 14). Trenden att en ökad torrhalt leder 

till ett lägre värmebehov följer dock inte hela vägen. Vid en torrhalt på 100 % TS ökade behovet 

av värme jämfört med en TS-halt på 31, 40 och 47 %, både i fallen med och utan intern 

värmeintegrering. Detta kan förklaras med det stora värmebehovet för att värma upp det 

återvunna lösningsmedlet efter dekantering och förångning i extraktionssystem 1 vilket kan 

avläsas i Figur 13. I extraktionssystem 1 där destillering inte ingår återvinns en stor del av 

lösningsmedlet i dekanteringen där lösningsmedlet håller en temperatur på 4 garder, således 

kommer flödet som skickas tillbaka till extraktionen ha en låg temperatur och värmebehovet 

för uppvärmning i extraktionen blir därmed högt.  

 

 

5.3 Förslag till framtida studier 

I detta arbete gjordes en litteraturstudie på området lösningsmedelsextraktion och det visade 

sig vara svårt att identifiera data över temperaturer för fällning av PHA. I detta arbete kunde 

temperaturer för fällning endast identifieras för aceton samt för lösningsmedelskombinationen 

aceton, etanol, och propylenkarbonat. Dock valdes lösningsmedelskombinationen med aceton, 

etanol, och propylenkarbonat bort för att förenkla systemet samt då det inte var möjligt att ta 

fram VLE-kurvor för den blandningen. I övriga studier användes anti-solvents för att fälla ut 

PHA vilket motiveras som ett effektivt sätt att minska lösligheten mellan PHA och 

lösningsmedel (Rosengart et al. 2015; Riedel et al. 2013; Fei et al. 2016). I denna studie valdes 

fällning med hjälp av anti-solvent bort då det innebär att stora volymer av ytterligare ett 

lösningsmedel i nedströmsprocessen behöver tillsättas. Då endast aceton använts i modellen 

har det inneburit att andra lösningsmedel inte kunnat testas vilket i sin tur inneburit att någon 

jämförelse mellan olika lösningsmedels påverkan på energiförbrukning och förbrukning i 

extraktionsprocessen inte undersökts. Av denna anledning hade det varit av intresse att 

undersöka hur och om temperaturen kan användas vid fällning av PHA för andra lösningsmedel 

än just aceton. I teoridelen där faktorer som påverkar utvinningsnivåer av PHA presenteras 

framgår det att temperaturen har en stor inverkan på lösligheten mellan PHA och 

lösningsmedel. Detta utnyttjats främst för att nå höga nivåer utvunnet PHA men skulle även 

kunna utnyttjas för att fälla ut PHA. T.ex. framgick det i studien (Jiang m.fl 2018) att 

lösligheten minskade kraftigt för lösningsmedlet cyklohexanon redan vid en temperatur på 80 

°C. Vore det möjligt att fälla ut PHA vid högre temperaturer än 4 °C skulle det innebära att 
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PHA-processen energieffektiviseras ytterligare; ett mindre behov av extern kyla skulle behövas 

vid fällning och ett lägre värmebehov hade krävts för att uppvärmning av lösningsmedel i 

förångaren för separation av PHA och lösningsmedel samt i destillationstornet i fallet med våt 

extraktion. 

 

Antalet studier där extraktion gjorts med våt biomassa är få i jämförelse med dem där extraktion 

utförs med biomassa som är helt torr. Av de studier som gjorts på våt biomassa (Riedel et al. 

2013, Samori et al. 2015, Fei et al. 2016) visade det sig att flera av de lösningsmedel som 

använts uppvisade azeotroper vid separation från vatten genom destillering. Detta innebär att 

destilleringsprocessen försvåras och är i många fall inte möjligt att genomföra (McCabe et al. 

2005). Samtidigt visade resultaten i detta arbete på att extraktion med våt biomassa där vatten 

och lösningsmedel separeras genom destillering att ett lägre specifikt behov av extern värme 

kunde erhållas än i fallet då extraktion utförts med 100 % torr biomassa efter införandet av 

intern värmeväxling; 8,1 MJ/kg PHA jämfört med 13 MJ/ kg PHA. Således kan extraktion med 

våt biomassa vara en intressant och energieffektiv extraktionsmetod. Det vore därmed 

intressant att vidare undersöka hur mycket PHA som kan utvinnas med andra lösningsmedel i 

fallet då extraktion utförs med våt biomassa, lösningsmedel som i sin tur kan separeras från 

vatten genom destillering utan att azeotroper uppvisas.  

 

Stora delar av den data som använts i detta arbete har hämtats från studier där resultat tagits 

fram från experiment utförda i labbskala. Ett sådant exempel är mängd lösningsmedel i 

förhållande till mängd biomassa. I litteraturen är ett typiskt värde för denna siffra 2 - 3 % 

(Tabell 1). Detta innebär att ca 3000 - 4000 kg lösningsmedel/ h krävs i extraktionsprocessen i 

detta arbete. Med andra ord rör det sig om stora volymer lösningsmedel när värden översätts 

från labbskala till större industriell skala. Här bör fler studier göras för att utvärderar hur väl 

data från laboratoriemiljö verkligen kan översättas och appliceras i större industriell skala. Ett 

första steg kan vara att skala upp extraktionsprocessen från labbskala till pilotskala och se hur 

väl förhållanden mellan lösningsmedel och biomassa stämmer överens med de värden som 

tagits fram från studier utförda labbskala. 

 

Förutom att extrahera ut PHA med lösningsmedel lyfts andra extarktionsmetoder fram i 

litteraturen som kan vara av intresse. Ett sådant exempel är användandet av den superkritiska 

fluiden koldioxid som fått ett större intresse inom området för biokemi som ett sätt att effektivt 

extrahera ett flertal högvärdesprodukter. Fördelarna som lyfts fram är dess låga toxicitet och 

reaktivitet samt att metoden kan utföras med en kritisk temperatur på 31 °C samt ett tryck vid 

73 atmosfärstryck (Madkour et al. 2013). I detta arbete framgick det att en stor del av 

värmebehovet i extraktionsprocessen uppstod när aceton och biomassa behövde nå en 

temperatur på 120°C för att PHA skulle lösas ut från bakteriernas celler. Om extraktionen i 

stället kan utföras vid en temperatur på 31 °C skulle det innebära stora energibesparingar. Den 

stora nackdelen som lyfts fram när extraktion sker med koldioxid som superkritisk fluid är de 

lägre utvinningsnivåerna. Under optimerade förhållanden kunde dock nivåer på 89 % nås och 

då superkritisk fluid som extraktionsmetod är i utvecklingsstadiet så finns det mycket som talar 

för ytterligare förbättringspotential. Därmed är det ett intressant utvecklingsområde och genom 
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fortsatta optimeringar kan det förväntas att högre nivåer utvunnet PHA kan nås vilket talar för 

att det finns en stor potential för superkritisk fluid som framtida extraktionsmetod.  

  

 

6 Slutsatser 

Framställning av PHA från restströmmar har modellerats i CHEMCAD för två olika 

extraktionssystem, med och utan intern värmeväxling. Baserat på resultaten som erhållits har 

följande slutsatser dragits: 

• Genom intern värmeväxling kan det externa behovet av värme och kyla minska kraftigt. 

 

• Mest PHA produceras när extraktion utförs enligt extraktionssystem 1, detta då mer 

PHA kan förväntas utvinnas ifrån torr biomassa. 

 

• I fallet då intern värmeväxling utnyttjas erhålls lägst behov av extern värme om 

extraktion utförs enligt extraktionssystem 2. Lägst behov av extern kyla erhålls med 

extraktionssystem 1. Möjligheterna till extern kyla och värme bör ses över på den plats 

där extraktion sker och utifrån detta utvärdera om extraktionssystem 1 eller 2 är mest 

energieffektivt. 

 

• Det totala specifika elbehovet för PHA-processen är lågt jämfört med det totala 

specifika kyl- och värmebehovet. Störst elbehovet vid framställning av PHA uppstår i 

uppströmsprocesserna och domineras av processen för luftning PHA-

ackumuleringsreaktorn. I fallet där extern värme och kyla kan tillgodoses utan 

energikrävande kyl- och värmeteknik ger elbehovet en god fingervisning om hur 

energieffektiv PHA-processen är. 

 

• Mindre lösningsmedel i extraktionsprocessen leder till ett minskat behov av värme och 

kyla som en följd av att ett mindre flöde behöver värmas och kylas. Dock innebär 

mindre lösningsmedel ofta att mindre PHA kan extraheras ut. Här blir det viktigt att en 

balans hittas. 

 

• Separationsgraden vid destillering av vatten och lösningsmedel i fallet då extraktion 

utförs med våt biomassa har stor betydelse för det totala specifika energibehovet. En 

lägre separationsgrad leder till ett lägre värme- och kylbehov men i stället skickas mer 

vatten tillbaka till extraktionen. Mer vatten i extraktionsprocessen innebär lägre nivåer 

utvunnet PHA. Här behöver en balans hittas. 
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Bilaga 

 

Bilaga 1.  
Strömdata över temperaturer, innehållande komponenter, massflöden och effekt. Numrering 

för samtliga strömmar finns illustrerade i Figur 7, 8 samt 9. 
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