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Capitolul 1. Aspecte generale 

1.2. Introducere în temă. Motivarea temei alese  

Directiva Consiliului 91/271/EEC din 21 mai 1991 privind epurarea apelor uzate urbane, 

modificată și completată de Directiva Comisiei 98/15/EC în 27 februarie 1998, este baza legală a 

legislației comunitare în domeniul apelor uzate. Directiva 91/271/CEE privind epurarea apelor 

uzate urbane a fost transpusă în întregime în legislația românească prin Hotărârea Guvernului 

nr.188/2002 pentru aprobarea normelor privind condițiile de descărcare ale apelor uzate in 

mediul acvatic, modificată și completata cu Hotărârea Guvernului nr. 352/2005. 

Stațiile de epurare funcționează în baza unor Autorizații de mediu și Autorizații de 

gospodărire a apelor. Depășirea unor indicatori de calitate la apa epurată duce la aplicarea unor 

penalități financiare direct proporționale cu cantitatea de poluant deversată, conform principiului 

„poluatorul plătește”, conform O.U.G. 195/22.12.2005, Art. 94, litera i. 

În contextul unei legislații de mediu tot mai restrictive privind epurarea apelor uzate 

urbane, apar noi probleme în managementul resurselor de apă. Îmbunătățirea indicatorilor de 

calitate a apelor epurate la deversarea în emisar, conduce implicit la generarea unor cantități mai 

mari de nămoluri separate.  

Epurarea apei, tratarea și eliminarea nămolurilor produse se realizează cu mari costuri de 

operare. Din punct de vedere economic, pe lângă costurile de operare (zilnice, lunare, sau 

anuale), au fost definiți și unii "indicatori de performanță": 

 Cost (RON, EURO, etc.) / m3 apă epurată;  

 Consum de energie electrică (kWh) / m3 apă epurată; 

În activitatea de exploatare, operatorii stațiilor de epurare sunt provocați continuu să 

îmbunătățească acești indicatori economici. 

Implementarea unor tehnici avansate de control (algoritmi predictivi după model, logică 

fuzzy, rețele neuronale, sisteme hibride, etc.) în procesele de conducere și optimizare din stațiile 

de epurare conduc la scăderea costurilor de operare. 

De asemenea, valorificarea unor fluxuri suplimentare în stațiile de epurare municipale, 

fie în metantancurile de fermentare, fie în bazinele de tratare a apei, poate să conducă la 

obținerea unor venituri suplimentare pentru stațiile de epurare (companiile de apă-canal), 

implicit la scăderea costurilor de operare. 

În această situație, companiile de apă-canal își pot lărgi spectru de activitate, devenind și 

operatori economici autorizați în eliminarea unor anumite tipuri de deșeuri. 
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Lucrarea de față își propune să aducă noi informații utile operatorilor din stațiile de 

epurare, să furnizeze date despre modul în care pot fi utilizate unele deșeuri biodegradabile, să 

propună soluții de valorificare astfel încât această operație să se realizeze într-un mod controlat 

și nu empiric, folosind modelele matematice propuse de către Asociația Internațională a Apei 

(IWA).  

1.3. Deșeuri. Cadrul legislativ național și european  
 

În directiva cadru pentru deșeuri a Comisiei Europene 75/442/CEE este dată definiția 

juridică a deșeului: "Prin "deșeu" se înțelege orice obiect sau substanță [...] pe care proprietarul 

acesteia îl/o aruncă sau intenționează să o arunce." [1] 

În cele 28 de state ale Uniunii Europene 2,32 miliarde tone de deșeuri municipale au fost 

generate în 2017, din care 59,28% au supuse tratării și 40,72% au fost depozitate. Pentru 

Uniunea Europeană a existat o creștere semnificativă a ponderii deșeurilor municipale reciclate 

sau compostate, de la 18% în 1995 la 46% în 2017. România e deficitară la acest domeniu, 

reușind să recicleze doar 4,2 % și din cele 172 de milioane de tone de deșeuri municipale 

generate. România în continuare depozitează 92,75% din deșeurile municipale generate [2] . 

Pentru a atinge în anul 2020 ținta de reciclare de 50% impusă de către Uniunea 

Europeană, România trebuie să facă un efort deosebit. Autoritățile vor trebui să aibă în vedere o 

îmbunătățire a legislației referitoare la managementul deșeurilor, în condițiile în care costul 

general actual al depozitării este influențat numai de taxa la groapă, nu și de o taxă de depozitare 

implementată de către administrația centrală/locală. [6] 

Pentru stațiile de epurare ar fi de interes unele deșeuri (codificate) din lista de deșeuri 

nepericuloase a HG nr.856 / 2002 privind Evidența gestiunii deșeurilor și pentru aprobarea listei 

cuprinzând deșeurile, inclusiv deșeurile periculoase, Publicat în Monitorul Oficial nr. 659 din 5 

septembrie 2002: 
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1.4. Stadiul actual. Exemple de bune practice internaționale de valorificare a 

deșeurilor biodegradabile în stații de epurare municipale 

 

Pentru o societate durabilă, care dorește să producă substanțe chimice din resurse 

regenerabile, în special din fluxurile de deșeuri, sunt importante biotehnologiile emergente. 

Eforturile sunt acum făcute pentru a elimina poluanții organici, în măsura în care este posibil, 

fără surse externe de energie. Din aceste motive și ca urmare a aplicării Directivei pentru 

prevenirea poluării și controlul integrat 96/61/CE, document aplicabil în comun apelor uzate și 

tratării gazelor reziduale, directivă care recomandă determinarea celor mai performante tehnici 

disponibile, se recomandă utilizarea instalațiilor de fermentare anaerobă din stațiile de epurare 

pentru tratarea apelor din industria agroalimentară, ape cu mari încărcări de substanțe 

biodegradabile. [9], [10]. 

În consecință, în ultima perioadă, instalațiile de fermentare anaerobă din stațiile de 

epurare au evoluat în tehnologii consolidate în tratamentul apelor cu încărcări medii și mari din 

industriile agroalimentare. [11, 12]. 

1.5. Obiectivele tezei  

În ultimii ani, modelarea și simularea proceselor a căpătat o dezvoltare puternică. Pe 

baza modelului matematic, prin simulare, se poate încerca o soluție de conducere evoluată, fără a 

investi bani înainte de a obține perspectiva unor rezultate bune. Modelarea proceselor chimice 

este în curs de extindere și către domenii ale ingineriei chimice, polimeri și biotehnologii, care 

nu au tradiții în modelare [21]. Epurarea apei și tratarea nămolurilor obținute se bazează pe 

biotehnologii. 

Asociația Internațională a Apei (IWA) propune prin Grupul de modelare matematică 

pentru proiectarea și exploatarea stațiilor de epurare mai multe modele matematice pentru stațiile 

de epurare cu nămol activ: ASM1, ASM2, ASM2d, ASM3. Pentru proiectarea și exploatarea 

metantancurilor de fermentație propune modelul matematic ADM1. 

Beneficiile utilizării unui model matematic sunt următoarele: 

 Estimează care va fi evoluția viitoare a procesului în condițiile în care se modifică o 

mărime de intrare; 

 Se poate testa care este răspunsul procesului în condiții limită de exploatare; 

 Poate fi antrenat cu datele din proces; 

 Prin simulare pe modelul matematic se poate încerca o soluție de conducere evoluată ; 

 Poate oferi informații utile celor care conduc astfel de procese; 
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 Poate fi folosit în antrenarea și perfecționarea operatorilor; 

 Poate fi implementat în procesul de conducere automată, micșorând amplitudinea 

perturbațiilor; 

 Poate aduce beneficii economice; 

 Poate înlocui experiența „operatorului cu experiență" 

În lucrarea de față îmi propun ca pentru o stație de epurare municipală să dezvolt 

modelele matematice BSM1- pentru linia de tratarea a apei, conectat cu un model ADM1- pentru 

linia de tratare a nămolului.  

Lucrarea de față vrea să răspundă și unor întrebări pe care și le pun companiile de 

furnizare a apei:  

 Pot operatorii de apă-canal să devină agenți economici autorizați în eliminarea unor deșeuri 

biodegradabile? Care ar fi  criteriile de selecție ale deșeurilor? 

 Care este potențialul energetic sau corector al unor deșeuri biodegradabile?  

 Pot fi valorificate și eliminate unele deșeuri în metantancurile de fermentare sau în 

bazinele de tratare a apei din stațiile de epurare?  

 Pot operatorii de apă-canal să obțină un venit suplimentar din eliminarea acestor deșeuri în 

stațiile de epurare?  

 Se pot îmbunătății parametrii economici de operare a stațiilor de epurare, implicit 

reducerea costurilor prin acceptarea unor fluxuri suplimentare?  

 Cu cât s-ar mări procentul de energie electrică recuperată de stația de epurare prin tratarea 

unor deșeuri, în contextul în care stațiile de epurare tind să își recupereze aproape integral 

energia consumată la epurarea apei prin energii alternative de producere a curentului 

electric? 

 Care este efectul apelor de retur interne, bogate în amoniu, asupra procesului de tratare ? 

 Care este efectul variațiilor de temperatură asupra calității biomasei de tratare a apei? 

Capitolul 2. Procese de tratare din stațiile de epurare  
 

2.1. Tratarea apelor cu nămol activ. Îndepărtarea biologică a carbonului, 

azotului (nitrificare / denitrificare) și fosforului. Precipitarea chimică a 

fosforului  

 Procesul de tratare cu nămol activ este cel mai întrebuințat, și probabil cel mai versatil și 

eficient dintre toate procesele de tratare. Eliminarea poluanților se face biologic, utilizând 
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microorganisme (biomasă) care descompun sau elimină materia organică. Procesul presupune 

utilizarea a cel puțin unui bazin de aerare și a unuia de decantare secundară, conectate hidraulic 

să permită recircularea biomasei [23]. Biomasa are în compoziție circa 95% bacterii și alte 5% 

protozoare, metazoare, ciuperci, alge și viruși [24] . 

 Stația de epurare poate să fie sau nu prevăzută cu un sistem de epurarea biologică 

avansată. Îndepărtarea azotului şi fosforului din apele uzate se realizează cel mai frecvent, în 

aceleaşi bazine în care se elimină substanţele organice biodegradabile. Stabilirea condițiilor 

aerobe și anaerobe într-o manieră controlată permite dezvoltarea biomasei capabile să 

îndeplinească eliminarea materiei organice, îndepărtarea azotului (nitrificarea și denitrificarea) și 

îndepărtarea fosforului [27].  

Procesul de desfășoară cu organisme autotrofe (care își produce singure substanțele de 

care are nevoie) și organisme heterotrofe (care se hrănește numai cu substanțe organice, neavând 

capacitatea de a sintetiza substanțele organice din cele anorganice).  

2.1.1. Indicatori de calitate ai apei 

Apele epurate și cele uzate sunt caracterizate prin conținutul în următorii indicatori fizico-

chimici: temperatură, pH, materii în suspensii (MTS,TSS), consum biochimic de oxigen la 5 zile 

(CBO5, BOD5), consum chimic de oxigen (CCOCr, COD), azot total (N), azot amoniacal 

(NH4
+), azotați (NO3

-), azotiți (NO2
-), sulfuri și hidrogen sulfurat (S2

-), sulfiți (SO3
2-), sulfați 

(SO4
2-), fosfor total (P), cloruri (Cl-), metale (As, Al, Ca, Pb, Cd, Cr, Fe, Cu, Ni, Zn, Hg, Ag, 

Mo, Se, Mn, Mg, Co), dar și de conținutul în compuși organohalogenati, organostanici si 

organofosforici, substanțe cu proprietăți cancerigene, compuși organici ai mercurului, compuși 

organosilicici sau deșeuri radioactive conform legislației în domeniu [36]. 

CBO (consum biochimic de oxigen) și CCOCr (consum chimic de oxigen) sunt parametrii 

cei mai frecvent utilizați pentru caracterizarea conținutului de carbon organic din apele uzate. 

2.2.2. Controlul și conducerea proceselor de tratarea a apelor cu nămol activ  

Stațiile de tratare a apelor uzate (WWTP) sunt infrastructuri urbane care reproduc într-o 

manieră intensificată procesele biochimice de degradare care se desfășoară natural în râuri. 

Costurile operaționale ridicate încurajează utilizarea unor strategii avansate de control pentru 

optimizarea performanțelor și reducerea consumurilor energetice. Implementarea unor strategii 

avansate de control este în general limitată de seturile de date incomplete măsurate în stația de 

epurare. De asemenea implementarea unor strategii avansate de control poate fi limitată și de 
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lipsa de date reale din anumite scenarii limită (ploi torențiale, temperaturi scăzute, poluări 

accidentale în rețeaua de canalizare, etc.) [38]. 

Un control de bază presupune monitorizarea unui număr limitat de mărimi, în general: 

volumul de apă uzată procesat, concentrația oxigenului dizolvat în reactor, concentrația de 

suspensii din reactor și indicatori fizico-chimici la evacuare (cu frecvența cerută de actul de 

reglementare (autorizație)). 

Un control avansat presupune urmărirea unui număr mult mai mare de mărimi: caracteristicile 

fizico-chimice apei uzate la intrarea în stația de epurare și în reactorul biologic (pH, temp., 

CBO5, CCOCr, Ntotal, NO3
-, NO2

-, NH4
+, Ptotal, MTS, etc.), a volumelor de recirculare și de 

evacuare, a concentrațiilor de NO3
- la ieșirea din reactorul biologic, a volumelor de nămol 

evacuate din sistem, etc.  

Strategiile de control care pot fi implementate pot fi de bază (On-Off, PI/PID) sau avansate 

(regale predictivă după model (MPC), logică fuzzy sau rețele neuronale). În strategia de 

conducere implementată, reglarea procesului se poate realiza înainte sau după perturbație.  

2.2. Fermentarea anaerobă a nămolurilor  

 Eliminarea poluanților din apa uzată în procesele de tratare din stațiile de epurare 

generează cantități semnificative de nămoluri. Nămolurile sunt lichide neomogene alcătuite din 

microorganisme și particule solide separate în partea inferioară a decantoarelor prin procese de 

sedimentare. Astfel activitatea stațiilor de epurare este împărțită în două direcții: pe o linia de 

tratare a apei uzate, respectiv o altă linie de tratare a nămolurilor cu scopul reducerii volumurilor 

de deșeuri generate. 

 Unul dintre procedeele de tratare a nămolurilor este fermentarea anaerobă. Fermentarea 

anaerobă este un proces de descompunere microbiologică a materiei organice în lipsa oxigenului, 

cu obținerea unui amestec de gaze (biogaz) și digestat. Cea mai veche și mai răspândită aplicare 

de fermentare anaerobă e tratarea nămolurilor de epurare. Este un proces eficient de depoluare a 

mediului care produce și energie regenerabilă, al cărui component principal este metanul. 

Fermentarea anaerobă a cunoscut o creștere importantă după prima criză energetică din 1970, iar 

acum poate fi considerată o tehnologie matură A devenit foarte populară în ultimii ani pentru că 

e capabilă să genereze energie din deșeuri. [15] 

Fermentarea anaerobă e un proces foarte complex, intens cercetat în ultima perioadă, 

fiind de interes pentru cercetători următoarele teme: mecanismele de reacție, reactanții , 

inhibitorii, tehnicile de pretratare a nămolurilor, noi aditivi, condițiile de reacție, tipuri 

constructive de reactoare, procesele de reacție sau comunitatea microbiană. 
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Mecanismul fermentării anaerobe are patru pași și poate fi reprezentat schematic:  

 

Fig. 1 Mecanismul fermentării anaerobe [14] 

2.2.1. Factori care influențează fermentarea 

1. Temperatura  

2. pH-ul, alcalinitatea și concentrațiile de VFA   

3. Timpul de retenție  

4. Raportul C:N:P (calitatea substratului)  

5. Factor de sarcină (OLR = organic loading rate ) 

6. Umiditatea din reactor  

7. Amoniacul  

8. Amestecarea internă  

9. Inhibitori și toxici  

 

2.2.2. Controlul și conducerea fermentării anaerobe 

Noile analizatoare de proces sunt parte a unei noi paradigme. Se poate spune că viitorul 

procesului de monitorizare se confruntă cu o schimbare de paradigmă. Construcția în stațiile de 

epurare a unor fermentatoare de volume mari, volume care să acționeze eficient ca un tampon 

(buffer) și care să garanteze calitatea efluenților, nu mai este atractivă. Printr-o aplicarea corectă 

a senzorilor moderni și a tehnologiilor de analiză a datelor multivariabile, procesul poate fi 
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păstrat în limitele specificațiilor, chiar și la încărcături semnificativ mai mari decât cele de astăzi. 

Procesele tehnologice analitice (PAT) și teoria eșantionării (TOS) au un mare potențial în 

dezvoltarea monitorizării și controlului procesului de fermentare anaerobă. [96] 

Fermentarea anaerobă este foarte sensibilă la perturbările de proces , fiind avantajos să se 

utilizeze tehnici online de monitorizare (control) și conducere pentru o funcționare eficientă. 

Implementarea și avantajul noilor strategii sunt teme intens studiate de către cercetători  

Sunt utilizate dispozitive electrochimice, cromatografice și spectroscopice pentru 

monitorizarea și controlul on-line al procesului. Complexitatea noilor strategii de control variază 

de la reglări feedback (reglare după perturbare) până la sisteme avansate de control. 

O monitorizare (un control) de bază presupune urmărirea parametrii fundamentali de 

funcționare: producția de biogaz, debitele de nămol, pH-ul, temperatura, potențialul redox și 

compoziția substratului. O monitorizare avansată presupune urmărirea unor parametrii care pot 

indica perturbări ale procesului (VFA, alcalinitate, amoniac, hidrogen, etc.). În timp ce senzorii 

de bază oferă o metodă robustă de operarea, senzori complecși / instrumentele analitice 

(cromatografie, spectroscopie) sunt valoroase în controlul procesului. [97] 

 Strategiile de control care pot fi implementate pot fi de bază (On-Off, PI/PID) sau 

avansate (fig.33). Strategia de control poate implementa o reglare înainte sau după perturbare.  

2.3. Producerea și utilizarea biogazului  

Maximizarea producției de biogaz în digestia anaerobă poate minimiza costurile totale de 

operare a stației de epurare. Biogazul reprezintă o sursă de energie verde (producție de 

electricitate și căldură, sursă de combustibil). Fără tratamente ulterioare biogazul poate fi utilizat 

doar la locul de producție. Tratamentele ulterioare au ca scop mărirea puterii calorifice a 

biogazului și transportarea sa pe distanțe mai mari, cu condiția a fi rentabil din punct de vedere 

economic. Comprimarea și utilizarea buteliilor de gaze sau introducerea gazului în rețeaua de 

transport gaze reprezintă țintele procesului de tratare. Pentru aceasta este necesar îndepărtarea 

CO2 și a contaminanților din biogaz. 

Cu o putere calorifică de 21-25 MJ/m3, biogazul este mai slab cu 30-40% decât gazul 

natural, care are o putere calorifică de 37,3 MJ/m3 [40]. Biogazul este un excelent combustibil 

pentru un număr mare de aplicații și de asemenea poate fi utilizat ca materie primă pentru 

producerea altor compuși chimici. Biogazul poate fi folosit mai mult sau mai puțin în toate 

aplicațiile dezvoltate pentru gazele naturale.  

Biogazul este de asemenea combustibilul ideal pentru unitățile de co-generare (CHP). Se 

utilizează gaz turbine (micro-turbine, 25-100kW și turbine mari, ˃100kW) cu emisii scăzute, 
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costuri de întreținere reduse și eficiențe comparabile cu ale motoarelor cu aprindere prin 

scânteie. Producerea și utilizarea eficientă a biogazului poate reduce semnificativ amprenta de 

carbon pentru stațiile de epurare. Dacă nămolurile generate în procese sunt corect colectate și 

eficient gestionate, stația poate genera energie substanțială sub formă de biogaz, astfel încât să 

devină un producător net de energie, și nu un consumator [13]. În Europa potențialul anual al 

producției de biogaz este estimat la peste 200 de miliarde de m3 [61]. Producția zilnică de biogaz 

în noile stații de epurare din Europa unde se practică și co-fermentarea variază între 2,5 și 4,0 m3 

biogaz/ m3 reactor, iar în SUA doar prin fermentare se obține între 0,9 și 1,1 m3 biogaz/ m3 

reactor [99]. 

Capitolul 3. Modelarea matematică a proceselor din stațiile de epurare  
 

3. 1. Scurt istoric al modelării matematice pentru procesele de tratare din 

stațiile de epurare  

Este dificil să se evalueze și să se optimizeze parametrii de control în stațiile de epurare, 

în situații reale. Una dintre soluții poate fi construirea și folosirea modelelor dinamice și a 

simulatoarelor pentru proiectarea, testarea și evaluarea strategiilor de control [101]. 

 Eforturile depuse în ultimii 40 de ani de comunitatea științifică care activează în 

domeniul tratării apelor uzate a avut ca principal rezultat dezvoltarea modelării matematice 

pentru procesele din stațiile de epurare. S-a urmărit dezvoltarea cunoștințelor despre procesele de 

tratare, precum și proiectarea, controlul și managementul stațiilor de epurare.  

Interesul s-a axat în principal pe două domenii științifice complementare din stațiile de epurare: 

 instrumente on-line de control și automatizare (ICA);   

 modelarea matematică a proceselor. [102] 

În 1982, Asociația Internațională pentru Cercetarea și Controlul Poluării Apelor (IAWPRC) a 

format un grup de lucru pe modelare matematică pentru proiectarea și funcționarea proceselor cu 

nămol activ. Din 1982 până în prezent, modelarea matematică a evoluat pe scară largă și a fost 

combinată cu dezvoltarea sistemelor de control. Cunoștințele dobândite de-a lungul anilor au 

condus la evoluția modelelor de la o cinetica bazată pe creștere simplă, cum ar fi modelele cu 

nămol activ (ASM1), la modele mai complexe, cum ar fi ASM2d (22) . Mai mult, modele 

matematice au fost dezvoltate să descrie procesele de separare fizică care sunt realizate în 

decantoarele stațiilor de epurare [104].  

 Pentru linia de tratare a nămolului, "Grupul de lucru pentru modelarea matematică a 

proceselor de digestie anaerobă" al Asociației Internaționale a Apei (IWA) a dezvoltat Modelul 
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de digestie anaerobă nr. 1 (ADM1) [105] pentru a ajunge la o bază comună pentru dezvoltarea 

ulterioară a modelului 

3. 2. ASM1 (Modelul nr.1 cu nămol activ) 

ASM1 (Activated Sludge Model No. 1 = Modelul nr.1 cu nămol activ) este cel de departe cel mai 

acceptat și folosit model de către comunitatea științifică, atât pentru reactoarele continue cât și 

pentru cele secvențiale (SBR). Modelul a fost dezvoltat de Henze & colaboratorii săi în 1987, un 

grup de lucru reunit de către Asociația Internațională a Apei (IWA Task Group On Mathematical 

Modeling For Design And Operation Of Biological Wastewater Treatment). Modelul ASM1 

descrie procesele de nitrificare și denitrificare, fără a descrie eliminarea biologică a fosforului. 

Modelul are la bază două tipuri de bacterii: heterotrofe şi autotrofe. Sunt descrise 8 procesele 

biochimice fundamentale. Modelul folosește 13 compuşi diferiţi (variabile de stare), iar 

comportamentul fiecare compus este descris într-o ecuație diferențială neliniară.  

În modelul ASM1 compuși cu carbon sunt descompuși conform figurii de mai jos: 

 
Fig. 2. Compușii cu carbon caracteristici apelor uzate [115] 

Notă:  Observație: S=compus solubil, P=compus sub formă de particulă; 
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În modelul ASM1 compuși cu azot sunt descompuși conform figurii de mai jos: 

 
Fig. 3. Compușii cu azot caracteristici apelor uzate [115] 

Schematic procesul poate fi redat în următoarea figură : 

 

Fig. 4. Schema modelului ASM1 [116] 

 

Modelul poate fi implementat în mai multe softuri specifice: BioWin™, EFOR™, FORTRAN, 

GPS-X™, MATLAB™ & Simulink™, SIMBA®, STOAT™ sau WEST® [108] 
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3. 3. ADM1 (Modelul nr.1 de digestie anaerobă) 

Din necesitatea unei generalizări a modelului de digestie anaerobe, care să depășească 

limitele modelelor dezvoltate anterior, Asociația Internațională a Apei (IWA) a înființat în 1997 

"Grupul de Lucru pentru modelarea digestiei anaerobe". Modelul ADM1 a fost publicat în 2002 

și este modelul cel mai cuprinzător pentru procesul de fermentare anaerobă și servește drept bază 

de dezvoltarea viitoare a altor modele cinetice. Cu toate acestea, structura complexă a modelului 

necesită îmbunătățiri, cum ar fi interacțiunile dintre microorganismele anaerobe sau includerea 

compușilor aromatici. Complexitatea ADM1, care are nevoie de mulți parametri de intrare, face 

însă dificilă implementarea sa [117]. 

Modelul ADM1 (Anaerobic Digestion Model No.1 = Modelul Nr.1 de digestie anaerobă) 

are la bază 7 grupuri de microorganisme, și descrie cinetica a 19 procese biochimice, 3 procese 

de transfer gaz-lichid și 6 procese acido-bazice. Modelul folosește 26 concentrați – variabile 

dinamice de stare de intrare. Într-un sistem de 35 de ecuații diferențiale și 8 ecuații algebrice 

modelul descrie comportamentul în reactor a tuturor celor 35 de variabile dinamice de stare de 

ieșire cu ajutorul a mai multor constante cinetice și stoichiometrice. 

Reacțiile complexe din fermentatoarele anaerobe pot fi împărțite în două tipuri principale.  

(a) Reacții biochimice (ireversibile):Modelul ADM1 include cele trei etape biologice 

intracelulare ( Acidogeneza, Acetogeneza și Metanogeneza) precum și etapa de dezintegrare 

extracelulară (Hidroliza) conform figuri:  

 

Fig. 5. Schema fermentării anaerobe și a proceselor biochimice [105] 

(1) Acidogeneza din monozaharide (MS); (2) Acidogeneza din aminoacizi (AA); 
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(3) Acetogeneza din LCFA; (4) Acetogeneza din propionat; (5) Acetogeneza din valerat și 

butirat; (6) Metanogeneza acetaților; (7) Metanogeneza hidrogenotrofică. 

 (b) Reacții fizico-chimice (reversibile) 

 

Fig. 6. Schema fermentării anaerobe și a proceselor fizico-chimice [105] 

 

3. 4. ASM1+ADM1 

Comunitatea științifică a dezvoltat o nouă standardizare (BSM2-2007). Aceasta include 

atât procesul biologic de tratare a apei, cât și procesele de pe linia de tratare a nămolului: 

îngroșarea nămolurilor primare și activ în exces, fermentarea anaerobă a nămolurilor și 

deshidratarea mecanică a nămolurilor fermentate. Cu acest instrument pot fi evaluate diferite 

strategii de control aplicate la nivelul întregii stații de epurare [119]. Schema instalației BSM2 

este prezentată în figura de mai jos: 

 

Fig. 7. Schema unei instalații de epurare conform BSM2 [120] 
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Noua standardizare BSM2 permite implementarea unor strategii de control pe termen lung la 

nivelul întregii stații de epurare care să includă interacțiunile dintre sub-procese, recunoaște 

importanța proceselor de pe linia de nămol, evită sub-optimizări ale proceselor și aduce elemente 

suplimentare vizavi de efectele sezoniere asupra debitelor de influent. BSM2 încorporează 

standardizarea BSM1 pentru reactorul biologic de tratare a apei (un reactor biologic descris de 

modelul matematic ASM1 cuplat la un decantor secundar descris cu modelul Takacs). 

S-au dezvoltat interfețe pentru procesele de sedimentare a nămolului primar și secundar 

și procesele de deshidratare a nămolului fermentat. Interfața ADM1/ASM1 este reversibilă la 

interfața ASM1/ADM1.  

Interfața ASM-ADM este reprezentată în următoarea figură : 

 

Fig. 8. Interfața ASM - ADM [123] conform [119] 

Interfața ADM-ASM este reprezentată în următoarea figură: 

 

Fig. 9. Interfața ADM - ASM [123] conform [119] 
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Capitolul 4. Implementarea modelului matematic ASM1 pentru linia de 

tratare a apei 
 

4.1. Modelul Takacs al decantorului secundar 

  Comunitatea IWA a propus în 2002 la definirea BSM1 utilizarea modelului matematic 

Takacs pentru modelarea proceselor de sedimentare din decantoarele secundare, dat fiind că 

separarea solidelor suspendate în apă se realizează prin sedimentare gravitaţională în decantoare 

secundare. [108] Separarea fizică lichid–solid presupune două procese: limpezirea lichidului și 

îngroșarea nămolului. Takács propune în 1991 utilizarea unui decantor unidimensional împărțit 

în 10 straturi ipotetice de grosime egală. Modelul folosește conceptul de flux de solide ce 

deranjează condițiile de sedimentare și floculare din decantorul secundar. Se utilizează o funcție 

de viteză dublă exponențială pentru descrierea vitezei de sedimentare a diferitelor componente 

solide din amestec. Pentru a estima concentraţia solidelor in decantor, se efectuează un bilanţ de 

masă pe fiecare strat ipotetic al decantorului.  

 

Fig. 10. Modelul decantorului în straturi Takacs [104] 

4.2. Aspecte ale benchmarking-ului BSM1 

Instalația de referință din BSM1 este compusă dintr-un reactor cu nămol activ cu cinci 

compartimente: două de denitrificare și trei de aerare. Reactorul cu nămol activ este conectat la 

un decantor secundar. Instalația este proiectată pentru un debit mediu pe timp uscat de 18.446 

m3/zi, un influent cu un COD=300 mg/l. Volumul reactorului biologic și cel al decantorului 

secundar sunt ambele egale cu 6.000 m3. Timpul de retenție hidraulică (pe vreme uscată) este de 
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14,4 ore. Debitul de nămol activ în exces este de 385 m3/zi. Vârsta nămolului din biomasă este 

de aproximativ 9 zile.  

 

Fig. 11. Schema procesului de tratare în BSM1 [116] 

De asemenea se propune și o strategie de control: reglarea concentrației de oxigen 

dizolvat în ultimul compartiment al reactorului prin controlul coeficientului de transfer al 

oxigenului și a concentrație de nitrați din ultimul rezervor anoxic prin reglarea debitul de 

reciclare internă [116]. 

Implementarea unei strategii avansate de control are ca scop minimalizarea costurilor 

energetice a stației de epurare în condițiile în care reactorul biologic are nevoie de circa 67% din 

energia electrică necesară întregii stații de epurare [125], [126].  

4.3. Detalii constructive ale stației de epurare. Date de modelare 

Se dorește implementarea modelul matematic ASM1 pentru o stație de epurare 

municipală cu nămol activ ce funcționează după o schemă A2/O. Stația de epurare aleasă este 

dimensionată pentru 367.000 de locuitori echivalenţi, ce procesează un debit mediu de circa 

110.000 m3/zi apă uzată . Echipamentele stației se desfășoară pe o suprafață de cca 15 hectare. 

Stația de epurare este una nouă, în care lucrările de reabilitare şi extindere au fost finalizate în 

august 2013. S-au investit aproximativ 33 milioane de euro, din care 74% au fost fonduri 

europene. Energia electrică consumată pentru tratarea biologică a apei reprezintă 60-65% din 

energia electrică consumată de întreaga stație de epurare. La finalizarea investiției, prin noile 

autorizații de reglementare pe linie de mediu și de gospodărire a apelor, au fost impuși următorii 

indicatorii de calitate la evacuarea în emisar: azot total = 10 mg/l respectiv fosfor total = 1 mg/l 

(cu scopul limitării fenomenelor de eutrofizare a emisarului).  
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După o atentă analiză a datelor de funcționare s-a ales o perioadă considerată 

reprezentativă pentru modelare: 1 - 22 mai 2016. Datorită capacității mari, în scopul limitării 

riscurilor de poluare a mediului, stația este dimensionată cu echipamente de rezervă. În perioada 

modelată stația de epurare a funcționat în următoarea schemă: 2 linii de deznisipare, 4 decantoare 

primare, 4 bioreactoare (4 bazine de denitrificare + 4 bazine de  aerare) și 4 decantoare secundare 

conform următoarei figuri: 

 
Fig. 12. Plan de situație al stației de epurare – schema de funcționare din mai 2016 

  Pentru modelarea matematică s-a achiziționat din SCADA un set complet de date ce 

conține un număr de 190.081 de determinări (la intervale de 10 secunde). Pentru simplificare, 

(prin mediere matematică), setul de date a fost redus la 3.168 de determinări (la intervale 10 

minute) și 22 de medii zilnice. În paralel s-au analizat și cele 22 de medii zilnice furnizate de 

către laboratorul stației (acreditat RENAR) pentru probele recoltate cu prelevatoarele automate. 

4.4. Implementarea modelului BSM1 în Matlab / Simulink.  
 

4.4.1. Implementarea modelului în Matlab / Simulink.  

Software-ul MATLAB și extensia de programare grafică Simulink, sunt utilizate în 

cercetarea de față. MATLAB-ul împreună cu extensia sa grafică Simulink  

Simulatorul dezvoltat are la bază tehnicile de simulare a benchmark-ingului furnizate de 

COST Action 682 și Grupul de lucru IWA privind evaluarea strategiilor de control pentru stațiile 

de epurare (108). Simulatorul dezvoltat are încorporat ASM1. Ecuațiile celor 8 procese pentru 
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bioreactoare și ecuațiile pentru decantorul secundar sunt scrise în limbajul de programare C/C++. 

Pentru a reduce timpul de simulare și pentru a rezerva resursele de calcul, codurile au fost 

compilate și au fost încorporate în mediul Simulink prin funcția S-Function. Pentru fiecare dintre 

cele 5 reactoare (conform fig.47) este realizat un fișier S-Function scris în codul C/C++. 

Simulink ODE15s a fost folosit pentru rezolvarea ecuațiilor diferențiale și algebrice din model. 

Următoarea figură prezintă structura simulatorului dinamic dezvoltat: 

 

Fig. 13. Simulatorul stație de epurare construit în Simulink 

4.4.2. Metoda de calibrare și optimizare a modelului 

Pentru a obține variabilele de stare necesare modelului ASM1, a fost propusă o nouă 

abordare. Acesta are la bază date de literatură, date experimentale și simulări anterioare. Datele 

măsurate din stația de epurare studiată sunt relativ limitate. Este aproape imposibil să se 

determine toate variabilele de stare și parametrii modelului ASM1 prin măsurători în 

amplasament. Astfel, pentru influent concentrațiile de XB,H, XB,A, XP, SO sunt considerate egale 

cu 0. Restul de concentrații, care nu sunt disponibile, reprezintă intrări necunoscute ale 

modelului. Ecuațiile propuse pentru calibrarea modelului sunt următoarele: 

𝑇𝑆𝑆𝑒𝑓 = 0,75 ∙ (𝑋𝑆,𝑒𝑓 + 𝑋𝐵,𝐴 𝑒𝑓 + 𝑋𝐵,𝐻 𝑒𝑓 + 𝑋𝑃,𝑒𝑓 + 𝑋𝐼,𝑒𝑓)     (4.17) 

𝐶𝑂𝐷𝑡𝑜𝑡,𝑒𝑓 = 𝑆𝑆,𝑒𝑓 +  𝑆𝐼,𝑒𝑓 + 𝑋𝑆,𝑒𝑓 + 𝑋𝐵,𝐻,𝑒𝑓 + 𝑋𝐵,𝐴,𝑒𝑓 +  𝑋𝑃,𝑒𝑓 + 𝑋𝐼,𝑒𝑓   (4.18) 

𝐶𝑂𝐷𝑠𝑜𝑙,𝑒𝑓 = 𝐶𝑂𝐷𝑡𝑜𝑡,𝑒𝑓 − 𝐶𝑂𝐷𝑋,𝑒𝑓 = 𝐶𝑂𝐷𝑡𝑜𝑡,𝑒𝑓 −
𝑇𝑆𝑆𝑒𝑓

0,75
     (4.19) 

𝑇𝐾𝑁𝑒𝑓 = 𝑆𝑁𝐻,𝑒𝑓 +  𝑆𝑁𝐷,𝑒𝑓 + 𝑋𝑁𝐷,𝑒𝑓 +  𝑖𝑋𝐵 ∙ (𝑋𝐵,𝐻,𝑒𝑓 + 𝑋𝐵,𝐴,𝑒𝑓) + 𝑖𝑋𝑃(𝑋𝑃,𝑒𝑓 + 𝑋𝐼,𝑒𝑓) (4.20) 

𝑁𝑂𝑒𝑓 = 𝑆𝑁𝑂,𝑒𝑓          (4.21) 

𝑁𝐻𝑒𝑓 = 𝑆𝑁𝐻,𝑒𝑓          (4.22) 

𝑁𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙,𝑒𝑓 = 𝑇𝐾𝑁𝑒𝑓 +  𝑁𝑂𝑒𝑓         (4.23) 

𝑁𝑜𝑟𝑔𝑎𝑛𝑖𝑐,𝑒𝑓 = 𝑇𝐾𝑁𝑒𝑓 −  𝑁𝐻𝑒𝑓        (4.24) 
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𝑋𝑆,𝑖𝑛𝑓 = 𝐶𝑂𝐷𝑡𝑜𝑡,𝑖𝑓 − 𝑆𝑆,𝑖𝑛𝑓 − 𝑆𝐼,𝑖𝑛𝑓 − 𝑋𝐼,𝑖𝑛𝑓       (4.25) 

𝑋𝑁𝐷,𝑖𝑛𝑓 = 𝑇𝐾𝑁𝑖𝑛𝑓 − 𝑆𝑁𝐻,𝑖𝑓 − 𝑆𝑁𝐷,𝑖𝑓        (4.26) 

  

Prin calibrarea modelului se urmărește obținerea unor rezultate cât mai apropiate de cele 

înregistrate de stația de epurare. În lucrarea de față s-au ales 7 parametrii : 4 concentrații de 

intrare ( SI , SS , XI , SND) și 3 parametrii de model a decantorului secundar (rp, rh, fns) care au fost 

calibrați prin optimizare. 

 Metoda de optimizare folosită are la bază un algoritm clasic, pe baza funcției fmincon 

(prescurtat OC) implementată în Matlab. Funcția fmincon realizează minimizarea funcției 

obiectiv multidimensionale cu restricții. Ea identifică soluția, pornind de la valori inițiale 

estimate ale soluției. Pentru algoritmul clasic este necesar să se ofere un punct inițial pentru toate 

variabilele și parametrii. De asemenea trebuie definite limitele inferioare și superioare (LB și 

UB) pentru variabilele și parametrii optimizați, pe baza studiului literaturii de specialitate [132]. 

 Practic, pentru cei 7 parametrii aleși, pornind de la valori menționate în literatura de 

specialitate, se obțin noi valori care redau mai apropiat funcționarea stației de epurare simulată. 

Practic, pentru fiecare dintre cei 7 parametrii se va obține un coeficient de multiplicare.  

Pentru aceasta se definește o funcție obiectiv.  

Problema de optimizare este descrisă în următoarele ecuații: 

𝑚𝑖𝑛𝑋𝑜𝑏𝑓𝑢𝑛𝑐𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙  (𝑥1, 𝑥2, 𝑥3, 𝑥4, 𝑥5, 𝑥6, 𝑥7)     (4.27) 

𝑋 = [𝑥1, 𝑥2, 𝑥3, 𝑥4, 𝑥5, 𝑥6, 𝑥7]       (4.28) 

𝑜𝑏𝑓𝑢𝑛𝑐𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 = 𝑜𝑏𝑓𝑢𝑛𝑐𝐶𝑂𝐷 + 𝑜𝑏𝑓𝑢𝑛𝑐𝑁 + 𝑜𝑏𝑓𝑢𝑛𝑐𝑇𝑆𝑆   (4.29) 

𝑜𝑏𝑓𝑢𝑛𝑐𝐶𝑂𝐷 =  | 𝐶𝑂𝐷𝑒𝑓,𝑖𝑛𝑑𝑢𝑠𝑡𝑟𝑖𝑒 − 𝐶𝑂𝐷𝑒𝑓,𝑚𝑜𝑑𝑒𝑙 |    (4.30) 

𝑜𝑏𝑓𝑢𝑛𝑐𝑁 = |𝑁𝑂𝑒𝑓,𝑖𝑛𝑑𝑢𝑠𝑡𝑟𝑖𝑒 − 𝑁𝑂𝑒𝑓,𝑚𝑜𝑑𝑒𝑙| +  |𝑁𝑜𝑟𝑔𝑒𝑓,𝑖𝑛𝑑𝑢𝑠𝑡𝑟𝑖𝑒 −   𝑁𝑜𝑟𝑔𝑒𝑓,𝑚𝑜𝑑𝑒𝑙|  +

 |𝑁𝐻𝑒𝑓,𝑖𝑛𝑑𝑢𝑠𝑡𝑟𝑖𝑒 − 𝑁𝐻𝑒𝑓,𝑚𝑜𝑑𝑒𝑙|       (4.31) 

𝑜𝑏𝑓𝑢𝑛𝑐𝑇𝑆𝑆 =  | 𝑇𝑆𝑆𝑒𝑓,𝑖𝑛𝑑𝑢𝑠𝑡𝑟𝑖𝑒 − 𝑇𝑆𝑆𝑒𝑓,𝑚𝑜𝑑𝑒𝑙 |    (4.32) 

𝐿𝐵 ≤ 𝑋 ≤ 𝑈𝐵         (4.33) 

Optimizarea modelului s-a efectuat prin metoda mai sus prezentată. Pentru a ajunge la starea de 

echilibru modelul a rulat cu date constante pentru 150 de zile. Rezultatele obținute pentru efluent 

prin modelul matematic au fost comparate cu datele  industriale pentru efluent înregistrate de 

către stația de epurare. Prin etapa de optimizare, pe baza rezultatelor obținute,  simulatorul a fost 

actualizat cu parametrii de proces calibrat: SI , SS , XI , SND, respectiv parametrii de proces ai 

decantorului secundar: rp, rh, fns .  
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4.4.3. Rezultate obținute în regim staționar 

S-au obținut următoarele rezultate: 
 

Tabel 1 Concentrații ale influentului și parametrii ai decantorului secundar obținuți pentru 

regimul staționar : 

Component 

influent 
SI SS XI XS SND XND 

Concentrație 

[mg/l] 
3,72 8,50 6,20 245,75 1,04 6,87 

 

Parametrii 

decantorului 

secundar 

rh rp fns 

0,000796 

[m3/g SS-1] 

0,012393 

[m3/g SS-1] 
0,003668 

 

Valorile obținute cu simulatorul sunt comparabile cu cele de la stația de epurare și sunt 

prezentate în tabelul următor: 

Tabel 2 Compararea rezultatelor simulatorului în regim staționar cu cele industriale : 

Concentrație 

efluent 

Simulator 

(model) 

Stația de 

epurare  

(industrie) 

U.M. 

CODsolubil 4,84 4,84 mg/l 

TKN 2,00 1,94 mg/l 

NNH 0,17 0,17 mg/l 

NNO 3,76 3,76 mg/l 

Norganic 1,90 1,77 mg/l 

Ntotal 5,76 5,7 mg/l 

TSS 12,00 12,00 mg/l 

Valorile funcțiilor obiectiv  și indicele de performanță obținut sunt: 

Tabel 3. Valori ale funcțiilor obiectiv obținute: 

Funcție 

obiectiv 
𝑜𝑏𝑓𝑢𝑛𝑐𝐶𝑂𝐷 𝑜𝑏𝑓𝑢𝑛𝑐𝑁 𝑜𝑏𝑓𝑢𝑛𝑐𝑇𝑆𝑆 𝒐𝒃𝒇𝒖𝒏𝒄𝒕𝒐𝒕𝒂𝒍 

Valori <0,01 0,2041 <0,01 0,2041 

 

4.4.4. Rezultate obținute în regim dinamic: 

Pentru evaluarea modelului calibrat în regim staționar s-au efectuat și simulări dinamice. 

De la stația de epurare analizată se dispune de date culese la intervale de timp de 10 minute. Pe 

baza acestor date, s-au generat fișiere pentru mărimile care variază în timp. S-au efectuat 

simulări dinamice pentru o perioadă de 22 de zile. După cum se poate observa în figurile de mai 

jos simulatorul calibrat prezintă și în regim dinamic un comportament relativ apropiat de valorile 

măsurate la stația de epurare. Putem afirma că metoda de calibrare aleasă este una eficientă, iar 

simulatorul construit este unul calitativ. 
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Fig. 14. Rezultate simulate pentru debitul de evacuare cu date dinamice 

Pentru debitul de efluent s-a obținut o valoare medie pentru cele 22 de zile simulate egală cu 

118.311 m3/zi, comparabilă cu valoarea de 118.766 m3/zi înregistrată de stația de epurare ( cu o 

eroare de - 0,383% ) 

 

Fig. 15. Rezultate simulate pentru concentrația de CCOCr a efluentului cu date dinamice 

 Pentru concentrația de COD solubil s-a obținut o valoare medie de 5,02 mg/l. Datele 

obținute au fost comparate cu curba furnizată de sonda UVAS a stației de epurare. De menționat 

că datele achiziționate din ziua a 17-a nu mai au consistență analitică. 

Se poate afirma cu certitudine că sonda înregistrează concentrația de COD solubil a 

efluentului, iar datele obținute pot fi folosite în calibrarea sondei, în determinarea unui factor de 

conversie. Modelul matematic poate avea aplicabilitate în etalonarea aparatelor de măsură. 
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Pentru perioada simulată, pentru primele 17 zile în care sonda a furnizat un semnal calitativ, la o 

valoare medie de 64,40 nm se obține un factor de etalonare sondă egal cu 12,828 

 
Fig. 16. Rezultate simulate pentru concentrația de azotați a efluentului cu date dinamice 

  Cele mai bune rezultate au fost obținut la compararea rezultatelor furnizate de modelul 

matematic cu rezultatele înregistrate la stația de epurare de sonda de azotați. Astfel, pentru 

cele 22 de zile simulate, modelul furnizează o valoare medie de azot din azotați egală cu 

3,7498 mg/l, comparabilă cu valoarea medie înregistrată de sondă on-line de 3,76 (cu o eroare 

de -0,28%). Rezultate asemănătoare s-au obținut și pentru concentrația de azot total a 

efluentului. 

 

Fig. 17. Rezultate simulate pentru concentrația de azot total a efluentului cu date dinamice 

Pentru concentrația de azot total a efluentului s-a obținut cu simulatorul o valoare de 5,68 mg/l, 

comparabilă cu cea înregistrată de stația de epurare de 5,70 mg/l, cu o eroare de - 0,35%. 
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4.5. Aplicații ale modelului BSM1:  1.Influența temperaturii influentului 

asupra compoziției biomasei de tratare  

  Se studiază influența temperaturii influentului asupra compoziției biomasei și a 

indicatorilor de calitate a efluentului. Din practică se cunoaște că în anotimpul rece se intensifică 

procesele de aerare, iar în anotimpul cald activitatea celulară a microorganismelor se intensifică. 

Se pune întrebarea dacă modelul construit poate pune în evidență aceste aspecte. 

Modelul este construit și calibrat la o temperatură medie de 15,83 °C, aferentă lunii mai 

2016. S-au colectat datele de temperatură aferente lunii iulie 2017 (maxime termice anuale) și 

februarie/martie 2018 (perioada de minime termice ale iernii). Astfel, pentru cele 22 de zile din 

anotimpul cald temperatura medie a influentului este de 19,23 °C, iar în cel rece de 12,64 °C. 

Cele trei curbe de temperatură sunt redate în graficul de mai jos: 

 

Fig. 18. Variația în timp a temperaturii influentului în funcție de anotimp 

Se execută două noi simulări. Una în care curba de temperatură din model e înlocuită cu curba 

de temperatură aferentă anotimpului rece, respectiv în a doua simulare cu curba anotimpului 

cald. Rezultatele simulărilor sunt următoarele: 

În anotimpul rece se observă o inhibarea a biomasei autotrofe în reactorul de denitrificare 

(2) scade concentrația de biomasă activă autotrofă (XB,A) de la o medie de 136,66 mg/l în luna 

mai la o medie de 131,97 mg/l. Are loc o scădere cu 3,43% a concentrație de biomasă activă 

autotrofă reactorul de eliminare a azotului. 
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Fig. 19. Variația în timp a biomasei autotrofe din reactorul 2 anaerob (de denitrificare) 

Scăderea concentrație de biomasă activă autotrofă are loc până în ultimul reactor de aerare (5), 

de la o concentrație medie de o medie de 137,83 mg/l în luna mai la o medie de 133,1 mg/l în 

anotimpul rece. Are loc o scădere cu 3,42 % a concentrației de biomasă activă autotrofă. 

În cele 5 reactoare, scăderea cu 3,19°C a influentului, are ca efect scăderea cu 3,46 % a 

concentrației de biomasă activă autotrofă (XB,A) din întregul sistem. Creșterea temperaturii 

influentului cu 3,4°C determină creșterea cu 3,35 % a concentrației de biomasă activă 

autotrofă (XB,A) din întregul sistem. 

 

Fig. 20. Variația în timp a biomasei autotrofe din reactorul 5 de aerare (partea finală) 

Creșterea concentrație de oxigen dizolvat în reactorul de aerare în timpul anotimpului rece 

determină creșterea concentrația de biomasă activă heterotrofă (XB,H) de la o medie de 2265 mg/l 

în luna mai la o medie de 2540 mg/l în luna rece. În anotimpul cald are loc o scădere la o 
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concentrație medie de 1946 mg/l. În practică, în anotimpul cald se intensifică procesele de aerare 

pentru a compensa această scădere. 

 

Fig. 21. Variația în timp a biomasei heterotrofe din reactorul 5 de aerare (partea finală) 

Modificarea temperaturii cu un °C determină o modificare de 3% a concentrației de biomasă 

activă heterotrofă (XB,H) din sistem, respectiv o modificare de 1% a concentrației de biomasă 

activă autotrofă din sistem (XB,A). 

Parametrii cinetici determinați în cele 3 situații sunt prezentați în următorul tabel:  

Tabel 4 Parametrii cinetici ai reactorului de aerare în  funcție de temperaturile măsurate: 

Parametru/ Temperatură Simbol 12,68 °C 15,83 °C 19,23 °C 
Unitate de 

măsură 

Rata de creștere heterotrofică  µH 3,4921 4,1957 5,1022 zile-1 

Rata de creștere autotrofică μA 0,3929 0,5442 0,77703 zile-1 

Rata de amonificare ka 0,045 0,0519 0,0604 m3/(g COD zi) 

Concentrație de oxigen 

dizolvat la saturație 
S0  8,4086 7,868 7,3656 mg/l 

Coeficient de transfer al 

oxigenului în lichid 
kLa 139,68 150,66 163,32 zi-1 

Se poate observa că procesele intracelulare, responsabile pentru creșterea microorganismelor 

autotrofe (μA) și heterotrofe (µH) , sunt dependente de temperatura mediului ambiant. De 

asemenea, prin intensificarea proceselor de amonificare (ka) cu creșterea temperaturi, are loc și o 

creștere a concentrațiile de azot organic care se solubilizează. Creșterea temperaturii mediului 

ambiant determină scăderea concentrației de oxigen dizolvat (S0) din reactor, iar procesele de 

aerare devin mai dificile, mai scumpe d.p.d.v economic. Dovadă e creșterea coeficientului de 

transfer al oxigenului (kLa) cu creșterea temperaturii. 
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Deși o modificare cu 1%, respectiv 3% a concentrațiilor de biomasă activă din bioreactor 

la modificarea cu 1°C a temperaturii din bioreactor nu pare semnificativă, s-au observat 

urmatoarele: scăderea proceselor de denitrificare o dată cu scăderea temperaturii conduce la o 

creștere semnificativă a concentrație de azot amoniacal în efluent (de 133 %). Concentrația de 

azot amoniacal în efluent crește de la o medie de 0,147 mg/l la una de 0,343 mg/l. 

 

Fig. 22. Variația în timp a concentrațiilor de amoniu din efluent la diferite temperaturi 

Creșterea concentrației de azot amoniacal în efluent conduce de asemenea și la o creștere 

semnificativă a concentrației de azot în efluent. Are loc o creștere a concentrației medie de la 

5,68 mg/l la 6,73 mg/l (o creștere de 18,5 %). Este de remarcat că în această situație procesul se 

apropie de depășirea concentrațiilor maxime admise la evacuare (azot amoniacal = 2 mg/l, azot 

total = 10 mg/l.) 

 

Fig. 23. Variația în timp a concentrațiilor de azot total din efluent la diferite temperaturi 
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4.6. Aplicații ale modelului BSM1:  2.Influența unei surse de carbon extern 

asupra parametrilor de calitate a apei. Optimizarea denitrificării 

 Datorită declinului industriei alimentare, apele uzate devin mai diluate, mai slab încărcate 

în compuși organici cu carbon. În această situație concentrația de azot existentă în apa uzată 

devine mult mai mare decât cea necesară unei dezvoltări echilibrate a masei bacteriene. Este 

recomandat ca raportul nutrienților din influent să fie CBO5:N:P=90÷150:5:1 [34]. 

Se studiază modul în care o sursă externă de carbon, care aduce corecții raportului de 

nutrienți (C:N:P) din influent, poate să îmbunătățească parametrii de evacuare a efluentului. 

Conform literaturii de specialitate, în cazul unui influent caracterizat de un raport mic de C/N, 

este recomandată utilizarea unei surse externe de carbon pentru optimizarea denitrificării. Ca 

sursă externă de carbon se recomandă folosirea următoarele substanțe chimice: metanol, etanol 

sau acetați. Pentru obținere de rezultate, sursa externă de carbon trebuie caracterizată de un 

raport COD / N > 5 [33].  

În perioada simulată, în 16 din cele 22 de zile simulate, o autoutilitară de 10 m3 descărca 

la orele 8, 12, 18 și 23 ape uzate din industria laptelui. Practic se recepționau cca 40 m3 de ape 

uzate din industria laptelui / zi. Analizând conținutul acestor ape, ele respectă cerința de mai sus 

și pot fi definite ca o sursă externă de carbon, conform analizelor chimice efectuate : 

Indicator pH COD (mg/l) NH4 (mg/l) NO3 (mg/l) Ntotal (mg/l) Ptotal (mg/l) 

Valoare 5,93 82.874 675 43 2.450 540 

Cu ajutorul modelului matematic dorim să determinăm aportul adus de aceste ape la 

optimizarea denitrificării. Se execută trei noi simulări. Una în care sunt este adăugată sursa 

externă de carbon. În acest caz se pun următoarele întrebări: care a fost influența sursei externe 

de carbon asupra indicatorilor de calitate a efluentului? În ce măsură se îmbunătățesc parametrii 

denitrificării? În a doua și a treia simulare, sursa externă de carbon este introdusă la anumite 

intervale orare. Primul interval orar este de la 5 am – 9 am, interval corespunzător unui debit 

minim orar cu concentrații minime de poluant. Al doilea interval orar este de la 11 am – 3 pm, 

interval corespunzător unui debit maxim orar cu concentrații maxime de poluanți. Se pun 

următoarea întrebare: În care scenariu aportul de carbon extern aduce beneficii maxime 

procesului? Se notează cu  

 A- scenariu cu sursa externă de carbon introdus conform datelor furnizate de stație ; 

 B- scenariu cu sursa externă de carbon introdusă în intervalul 5°° – 9°°; 

 C- scenariu cu sursa externă de carbon introdusă în intervalul 11°° – 15°°; 

 D- scenariu fără sursa externă de carbon; 
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Fig. 24. Variația în timp a concentrației de azotați din efluent în diferite scenarii de dozare a C  

Prin introducerea sursei externe de carbon la stația de epurare  (la orele 

8°°,12°°,18°°,23°°)  s-a reușit scăderea concentrație de azot din azotați în efluent cu 17,87 % ca 

urmare a optimizării proceselor de denitrificare. Însă procesul poate fi și mai mult îmbunătățit. 

Aducerea aportului de carbon între orele 5°°-9°° poate aduce o scădere cu 44 % a concentrație de 

azotați în efluent. Sursa externă de carbon aduce cel mai mare beneficiu procesului de 

denitrificare în scenariu în care este introdusă în intervalul orar 11°°-15°°, în maximele de debit 

și concentrație de poluant a influentului. În acest caz concentrația de azot din azotați din efluent 

scade cu 47,47%. Analizând concentrațiile de azot total din influent observăm procesul poate fi 

îmbunătățit prin introducerea sursei externe de carbon între orele 5°°-9°° (când se observă o 

scădere a concentrației de poluant cu 25,18%) sau între orele 11°°-15°° (când se observă o 

scădere a concentrației de poluant cu 25,88%). Se poate realiza o epurare până la obținerea unei 

concentrații de azot total în efluent egală cu 4,12 mg/l. 

 

Fig. 25. Variația în timp a concentrațiilor de azot total din efluent în diferite scenarii  
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În concluzie: modelul matematic (simulatorul) a arătat că este fiabilă introducerea unei surse 

externe de carbon în vederea optimizării procesului de denitrificare. Rezultatele cele mai bune 

au fost obținute la introducerea aportului de carbon în momentele în care influentul are debit 

și concentrație maximă de poluanți . 

La o analiză în detaliu observăm că optimizarea denitrificării prin aportul unei surse externe de 

carbon are la bază o creștere semnificativă a organismelor heterotrofe din bazinul de aerare și nu 

a celor autotrofe din bazinul de denitrificare. Astfel, asigurând un surplus de hrană, aducând 

corecții raportului C:N:P, se dezvoltă o masă heterotrofă. Aceste microorganisme heterotrofe 

(facultativ anaerobe), în condiții de stres (în lipsa aerului), vor descompune cantități mai mari de 

nitriți și nitrați în reactorul de denitrificare (2). Cele 2 grafice de mai jos argumentează: 

 

Fig. 26. Variația în timp a biomasei heterotrofe din reactorul de aerare în  

diverse scenarii de dozare a C extern 

Introducerea sursei de carbon între orele 11°°-15°° poate asigura o creștere cu 12,92% a 

concentrației de organisme heterotrofe în bazinul de aerare. 

Optimizarea denitrificării prin introducerea de hrană pentru microorganisme, de carbon extern, 

are ca și efect scăderea concentrațiilor de oxigen dizolvat în reactorul de aerare cu 22,4%. 
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Fig. 27 Variația în timp a concentrației de oxigen dizolvat în bioreactor 

cu / fără sursă externă de C 

Optimizarea denitrificării conduce și la o optimizare a aerării prin scăderea coeficientului de 

transfer al oxigenului în lichid (kLa). Aerarea devine astfel mai eficientă. Introducerea sursei 

de carbon între orele 11-15 are același efect ca scăderea cu 3°C a temperaturii din bioreactor.  

În condițiile în care reactorul biologic are nevoie de circa 67% din energia electrică necesară 

întregii stații de epurare optimizarea procesului de aerare are ca rezultat reducerea costurilor 

energetice a stației de epurare. Rezultatele simulării sunt prezentate în tabelul următor:  

Tabel 5 Parametrii ai reactorului biologic în diferite scenarii de dozare a sursei de C extern : 

 

În concluzie: Performanțele reactorului biologic sunt direct legate de disponibilitatea unei 

surse de carbon. Substanțe chimice ca alcoolul metilic, alcoolul etilic, acidul acetic sau 

glucoza pot reprezenta surse de carbon extern. Tot surse de carbon extern pot fi și unele ape 

uzate(deșeuri) industriale. Este necesară însă o examinare, o analiză în detaliu a fiecărui 

deșeu înainte de valorificare / eliminare. Nu în orice stație de epurare pot fi aplicate asemenea 

procedee. Costurile de transport sau de procesare pot face ca valorificarea / eliminarea unor 

deșeuri să nu fie fezabilă. În astfel de situații trebuiesc examinate sursele interne de carbon, 

Reactor 2 A B C D

XBA (mg/l) 135.55 132.75 132.83 136.66

Reactor 5 A B C D

XBH (mg/l) 2371.90 2563.80 2558.40 2265.60

SO(mg O2/l) 3.55 2.94 2.98 3.84

Media zilnică a celor  22 de zile
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bogate în COD, obținute prin procedee de dezintegrare a nămolurilor gestionate (sonificare) 

sau de pre-tratare (fermentarea apelor uzate, fermentarea nămolurilor primare) [138]. 

Stația de epurare studiată, folosind cele 3,3 tone/zi de carbon (COD) provenit din industria 

laptelui, poate să își optimizeze procesul de tratare a apei prin introducerea pe flux a sursei de 

carbon între orele 11°°-15°°. Sursa de carbon extern  conduce la o mai bună îndepărtarea a 

azotului din apă uzată, îmbunătățește procesul de aerare și scade costurile energetice de 

operare a întregii stații de epurare. Se estimează o economie de energie electrică de cca 106 

MWh / lună, cca 6.700 € / lună ( diferența de consum energetic între o lună de iarnă și una de 

vară). Prin aplicarea unei taxe de procesare (26 € / m3) se poate obține suplimentar cca 23.000 

euro. Reducerea de costuri poate urca astfel la 29.700 de euro / lună. 

4.7. Aplicații ale modelului BSM1:  3.Managementul apelor de rejecție de la 

centrifugarea nămolurilor fermentate. Influența fluxurilor încărcate în 

amoniu asupra parametrilor de calitate a apei 

  Lucrarea de față își propune să răspundă și unei întrebări venite din partea stației de 

epurare care a furnizat datele pentru modelare și simulare: "Care este efectul apelor de rejecție 

de la centrifugarea nămolurilor fermentate asupra procesului? Care este varianta optimă de 

funcționare: cu 8 ore/zi de funcționare a centrifugilor sau 24 ore/zi?". 

Nămolurile fermentate în metantancurile anaerobe sunt supuse ulterior unui proces de tratare 

mecanică (deshidratare prin centrifugare). În urma procesului de deshidratare mecanică se obțin 

2 componenți: nămol deshidratat (un deșeu - cod 19.08.05 Nămoluri de la epurarea apelor uzate 

orășenești ) și o apă de rejecție, apă care va fi tratată pe fluxul de tratare a apei uzate. Aceste ape 

de rejecție sunt caracterizate prin următorii indicatori chimici:  

Tabel 6 Caracteristici chimice determinate ale apelor de retur (rejecție) : 

Indicator chimic Concentrație  

COD 1295 mg / l 

Azot total 542,5 mg / l 

Azot în azotați și azotiți 0,77 mg / l 

Azot în amoniu 436,61 mg / l 

Azot organic 55,12 mg / l 

Aceste ape interne sunt concentrate în azot amoniacal și azot total. În contextul unui influent 

bogat în azot (cu deficit de carbon) se pune întrebarea cum influențează acest surplus de azot 

(aceste ape) procesul. În perioada simulată s-au generat zilnic cca 620 m3/zi ape de rejecție. În 



Modelarea și conducerea proceselor din stațiile de epurare. Aplicații ale modelului matematic ASM1 + ADM1 

Pag | 36   

  

două 2 din cele 22 de zile utilajele de deshidratare au fost oprite (0 m3/zi), iar în alte 3 zile 

utilajele au funcționat la capacitate redusă (280 m3/zi). 

  Se execută două noi simulări. Una în care volumele apelor de rejecție sunt introduse 

continuu în intervalul orar 8°°-16°°, respectiv alta în care aceste ape sunt introduse continuu pe 

parcursul a celor 24 de ore. 

Se notează cu: 

 A- scenariu cu ape de rejecție în intervalul orar 8°°-16°° ; 

 B- scenariu cu ape de rejecție în intervalul orar 0°°-24°°; 

 C- scenariu fără ape de rejecție. 

Concentrațiile efluentului obținute în urma simulărilor sunt centralizate în următorul tabel: 

Tabel 7 Concentrații ale efluentului în diverse scenarii de dozare a apelor de rejecție : 

 

Apele de rejecție aduc modificări nesemnificative concentrației de COD a efluentului: 

 

Fig. 28. Variația în timp a concentrației de COD din efluent  

în diverse scenarii de dozare a apelor de rejecție 

Mărind cantitățile de azot ce trebuiesc eliminate, prim introducerea pe flux a acestor ape 

încărcate în amoniu și azot total, se observă modificări ale efluentului astfel: 
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Fig. 29. Variația în timp a concentrației de azot amoniacal din efluent  

în diverse scenarii de dozare a apelor de rejecție 
 

 
Fig. 30. Variația în timp a concentrației de azotați din efluent  

în diverse scenarii de dozare a apelor de rejecție 
 

Practic concentrațiile tuturor componenților cu azot ale efluentului se măresc. Deci capacitatea 

biomasei de a trata cantități suplimentare de azot este limitată. Se observă o inhibare a 

proceselor de denitrificare prin creșterea concentrațiilor de azot sub formă de azotați în 

efluent. Creșterea concentrațiilor de azotați în efluent determină o creștere a concentrație de 

azot total cu 5,46 % în situația în care se deshidratează nămol în intervalul 8°°-16°°.  
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Fig. 31. Variația în timp a concentrației de azot total din efluent  

în diverse scenarii de dozare a apelor de rejecție 
 

Studiul de fezabilitate în baza căruia s-a construit stația de epurare prevedea ca 

exploatarea centrifugilor de deshidratare nămol să se facă 8 ore / zi. O astfel de abordare ar 

reduce costurile de exploatare, scăzând cheltuielile cu personalul de exploatare. Însă cartea 

tehnică a constructorului recomandă utilizarea centrifugilor de deshidratare pe parcursul întregii 

zile (24 ore / 24 ore). O astfel de abordare, care limitează numărul de porniri/opriri ale 

echipamentelor, poate reduce costurile de mentenanță și reparație ale echipamentelor, mărind 

însă cheltuielile cu forța de muncă. 

Răspunsul obținut prin simulare este:  în cazul implementării unei conduceri a 

procesului care să prevadă exploatarea a 8 ore/zi a centrifugilor de deshidratare, o creștere 

mică a concentrațiilor de azot total în efluent ( de 5,46 %), conduce procesul (în unele 

momente de timp) foarte aproape de concentrațiile maxime admise (reglementate). În situația 

apariției unei perturbări suplimentare se pot depăși concentrațiile de azot total în efluent. 

Implementarea unei astfel scheme de exploatare, cu utilizarea a 8 ore pe zi a centrifugilor de 

deshidratare, necesită complementar implementarea unei strategii avansate de conducere.  

Reducerea costurilor în situația în care s-ar opera 8 ore/zi ar fi de cca 1.100 de €/lună 

(cheltuieli salariale cu 2 angajați). 

Trebuie menționate următoarele: Conform legislației în vigoare ce reglementează cuantumul 

penalităților pentru depășirea concentrațiilor maxime admise ale poluanților din apele uzate 

evacuate, pentru indicatorul azot total se plătește 7,66 lei / kg poluant [137]. În situația dată, în 
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care debitul mediu de influent este foarte mare (119.221 m3/zi) depășirea cu un singur mg/l a 

concentrației de azot total la evacuarea în emisar, atrage o penalitate de 913 lei /zi (cca 200 €/zi).  

Capitolul 5. Implementarea modelului matematic ADM1 pentru linia de 

tratare a nămolului 
 

5.1. Detalii constructive ale stației de epurare. Date de modelare 

Se dorește implementarea modelul matematic ADM1 pentru aceiași stație de epurare 

municipală cu nămol activ ce funcționează după o schemă A2 / O. S-au cules date legate de 

funcționarea liniei de nămol pentru aceiași perioadă pentru care s-a modelat și linia de tratare a 

apei (1 - 22 mai 2016). În perioada modelată stația de epurare a funcționat în următoarea schemă: 

1 îngroșător de nămol primar, 2 bazine tampon de nămol activ în exces, 4 îngrășătoare mecanice 

de nămol activ în exces, 4 schimbătoare de căldură, 4 metantancuri de fermentare anaerobă 

mezofilă, 1 gazometru, 2 co-generatoare, 2 bazine tampon de nămol fermentat și 2 centrifugi de 

deshidratare nămol fermentat, conform următoarei figuri:  

 

Fig. 32. Plan de situație al stației de epurare – schema de funcționare din mai 2016 
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Stația de epurare este una bine echipată cu instrumente de control pentru linia de tratare a apei. 

Activitatea de tratare a nămolurilor este considerată ca fiind una secundară. Din acest motiv 

instrumentele de măsură și control pentru linia de tratare a nămolurilor sunt puține. Putem afirma 

că monitorizarea și conducerea proceselor de fermentație se face după o tehnică de bază (vezi 

fig. 33). Pentru linia de tratare a nămolurilor nu sunt implementate tehnici avansate de conducere 

(algoritmi predictivi, rețele neuronale sau logică fuzzy). Datele de proces de la instrumentele de 

control existente se achiziționează într-un sistem SCADA.  

Pentru modelarea matematică s-a achiziționat din SCADA un set complet de date ce conține 

un număr de 190.081 de determinări (la intervale de 10 secunde). Pentru simplificare, (prin 

mediere matematică), setul de date a fost redus la 3.168 de determinări (la intervale 10 minute).  

Stația de epurare consumă cca .23800 kWh zilnic, iar prin co-generare se poate asigura până la 

45% din necesarul energetic. 

  Este de menționat că pe linia de tratare a nămolurilor nu este prevăzut nici un prelevator 

automat de probe. În această situație toate analizele chimice se efectuează pe probe prelevate 

momentan, cu frecvență săptămânală de determinare. În această situație pot să apară erori date de 

probele considerate nereprezentative. De asemenea laboratorul stației (acreditat RENAR) 

determină doar un număr limitat de indicatori fizico-chimici pentru probele de nămol. 

Astfel, pentru perioada monitorizată, sunt disponibile 3 seturi de analize fizico-chimice furnizate 

de laboratorul stație pentru fluxurile de proces. Sunt determinați următorii indicatori: umiditatea 

nămolului (%), conținut de substanță volatilă (%), conținut de suspensii (mg/l) pentru cele 2 

fluxuri care alimentează metantancurile și pentru conținutul celor 4 metantancuri. 

  Stația e echipată cu 4 metantancuri CSTR a 3.500 m3 , operate la o temperatură de cca. 

30-35 °C, cu un timp de retenție HRT = 15-21 zile, prevăzute cu sistem de recirculare a 

nămolului și amestecare. 
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5.2. Implementarea modelului ADM1 în Matlab / Simulink 

Din nou software-ul MATLAB și extensia de programare grafică Simulink sunt utilizate 

pentru dezvoltarea simulatorului. Simulatorul construit are la bază tehnicile de simulare ale 

grupului de lucru IWA care au dezvoltat modelul ADM1 [105]. Cele 35 de ecuații diferențiale și 

8 ecuații algebrice pentru bioreactoare sunt scrise în limbajul de programare C/ C++. Pentru a 

reduce timpul de simulare și pentru a rezerva resursele de calcul, codurile au fost compilate și au 

fost încorporate în mediul Simulink prin funcția S-Function. Pentru fiecare dintre cele 4 

fermentatoare este realizat un fișier S-Function scris în codul C/ C++. Simulink ODE15s a fost 

folosit pentru rezolvarea ecuațiilor diferențiale și algebrice din model. Următoarea figură 

prezintă structura simulatorului dinamic dezvoltat: 

 
Fig. 33 Simulatorul liniei de nămol construit în Matlab / Simulink 

Pentru a menține o temperatură de fermentare constantă, nămolul din bioreactor este 

reciclat prin schimbătoare de căldură. De asemenea 20-25% din biogaz produs este recirculat în 

bioreactor pentru mixarea biomasei. 
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Fig. 34 Schema de recirculare a nămolului și biogazului în MATLAB/Simulink® [140] 

Modelul ADM1 a fost conectat la un convertor ASM-ADM care oferă un algoritm 

detaliat de conversie a parametrilor modelului ASM1 la ADM1. Prin aceasta s-au asigurat 

variabilele de intrare, care sunt furnizate din ieșirile ASM1. Variabilele de intrare ASM1 sunt 

mai puțin complexe și pot fi mai ușor determinate comparativ cu cele de intrare în modelul 

ADM1. Prin aceasta s-a reușit crearea unui simulator al întregii stații de epurare conform 

Benchmark BSM2. Simulatorul întregii stații dezvoltat în Matlab are următoarea formă: 

 

Fig. 35. Simulatorul întregii stații de epurare construit în Matlab / Simulink 

Chiar și după implementarea interfeței ASM-ADM pentru modelul fermentatorului, 

variabilele de intrare utilizate sunt complet diferite de cele care sunt monitorizate în mod uzual în 

industrie. Nu sunt disponibile metode pentru măsurarea directă a acestor variabile de intrare 

(concentrații de acid acetic, butiric, propionic, valeric, etc.). Chiar dacă literatura de specialitate 
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furnizează valori ale parametrilor de intrare, acestea nu pot fi utilizate direct pentru un 

fermentator industrial, datorită variațiilor mari de compoziție ale nămolurilor separate din apa 

uzată [141]. Utilizând valorile implicite din literatură pentru compoziția nămolului influent, sau 

parametrii obținuți cu convertorul ASM - ADM, sau parametrii stoechiometrici și cinetici 

prezentați în modelul ADM1, nu s-a reușit să se obțină cu modelul matematic rezultate apropiate 

de cele obținute în stația de epurare pentru presiunea de fermentare sau producția de metan 

(mărimi monitorizate on-line în stația de epurare). Este nevoie să se facă o calibrare a mărimilor 

de intrare pentru a obține rezultate apropiate de cele obținute în stația de epurare. Sunt necesare 

determinări suplimentare ale compoziției influentului, respectiv implementarea de noi 

echipamente de monitorizare on-line. 

Chiar dacă prezenta cercetare a reușit interconectarea simulatorului ASM1 (pentru linia 

de tratare a apei) de ADM1 (de fermentare a nămolurilor), cu scopul de a se furniza date de 

intrare pentru modelul liniei de tratare de nămol, nu s-a reușit calibrarea întregului model ASM1-

ADM1. Datele de proces pentru fermentarea nămolurilor sunt relativ puține. Deși se cunosc cu 

exactitate volumele vehiculate, nu se cunoaște compoziția nămolului supus fermentării. Este de 

precizat că caracteristicile acestuia sunt variabile în timp (umiditate, conținut de substanță 

volatilă, etc.). Sunt necesare determinări și monitorizări on-line suplimentare. Chiar dacă 

rezultatele furnizate de model sunt apropiate de cele industriale, trebuie aduse optimizări 

modelului față vizavi de compoziția și caracteristicile nămolurilor influente, a materialului 

compozit care este supus fermentării. Optimizarea termenilor : fli,xc , Nxc , fch,xc , fpr,xc , fsI,xc astfel 

încât să descrie cât mai apropiat caracteristicile și compoziția nămolurilor, ar conduce la 

rezultate superioare, implicit la calibrarea modelului. Monitorizarea on-line a unui număr redus 

de mărimi de ieșire (presiune, debit de biogaz) face ca termenii de mai sus să nu poată fi 

determinați prin simulări matematice. 

Rezultatele furnizate de model sunt similare cu rezultatele furnizate de studii recente 

pentru instalația industrială modelată [140], [142]. Simulatorul este capabil să prezică cu o eroare 

de 2% debitul de biogaz produs, respectiv cu eroare de 10% presiunea din reactorul de 

fermentare. Rezultatele obținute prin simulare se potrivesc cu cele industriale:  

Tabel 8 Rezultate simulate pentru instalația industrială de fermentare : 

Mărime de ieșire Simulator matematic Industrie 

Volum de biogaz produs 3,312 m3 / zi 3.000 m3 / zi 

Concentrație de metan în biogaz 69,37 % 70 % 

Presiune în reactor 49,42 milibari 25 milibari 
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Fig. 36 Debit de biogaz (m3/zi) produs în timp [140], [142] 

 

Fig. 37 Variația în timp a concentrației de metan din [140], [142] 

5.3. Co-fermentarea anaerobă 

 Co-fermentarea anaerobă reprezintă fermentarea simultană a două sau mai multe 

substraturi. Co-fermentarea poate îmbunătăți randamentele economice ale unei instalații, 

reprezentând o opțiune fezabilă în depășirea neajunsurilor mono-fermentării. Pentru cercetătorii 

din domeniul fermentării anaerobe, co-fermentarea este azi cel mai uzual subiect. Dacă în 

perioada 1995 – 2005 se publicau anual mai puțin de 20 articole despre co-fermentare, în prezent 

(după anul 2013) numărul acestora depășește anual 160 de articole [15]. Co-fermentarea a 

devenit o practică comună pentru multe stații de epurare din Europa. Se estimează că SUA circa 

216 de stații de epurare practică co-fermentarea nămolurilor proprii cu diferite deșeuri organice. 

Însă lipsa personalului înalt calificat din stațiile de epurare face ca puține informații să fie 

publicate în literatura de specialitate [13]. Majoritatea studiilor raportate sunt pentru 
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fermentatoare de tip CSTR în domeniul mezofil sau termofil, fiind evidențiat modul în care co-

fermentarea a îmbunătățit procesul sau cum s-a reușit creșterea OLR din fermentator [15]. 

Din cele 2,32 miliarde tone de deșeuri municipale generate în 2017 de cele 28 state membre 

U.E. doar 59,28% au supuse tratării (reciclare, compostare, etc.) restul de 40,72% fiind  

depozitate pe sol . Prin depozitarea deșeurilor se pot polua apele și contamina solul, depozitul de 

deșeuri poate devenii sursă de patogeni, iar emisiile de metan (gaz cu efect de seră) sunt 

semnificative. În managementul deșeurilor municipale fermentare anaerobă este o mai bună 

practică. Astfel conținutul de solide poate fi redus (>90%), se poate produce biogaz, se utilizează 

spații / volume mai reduse și implicit se reduc și emisiile de metan. Co-fermentarea nămolurilor 

din stațiile de epurare (nămoluri slab biodegradabile) împreună cu alte deșeuri organice a devenit 

un interes și s-a dezvoltat în ultimii ani. Stațiile de epurare devin astfel marii beneficiari în timp a 

acestei practici.  

5.4. Studiu de literatură privind valorificarea deșeurilor din industria laptelui 

prin co-fermentare 

Lucrarea de față își propune să răspundă următoarelor întrebări:  

Care ar fi efectul acestor ape uzate din industria laptelui asupra fermentării anaerobe în 

situația în care ele ar fi introduse pe linia de tratare a nămolurilor? Stația de epurare poate 

recepționa deșeuri din industria laptelui și să le valorifice prin co-fermentare? Este de 

precizat că în județ operează 3 fabrici de procesare a laptelui. 

În completarea studiului de literatură efectuat la cap. 4.6 se aduc următoarele observații: 

1. Laptele este alcătuit din apă (87,3 %) și alte componente ce împreună alcătuiesc substanța 

uscată (12,7 %). Substanța uscată conține proteine, grăsime, lactoză, substanțe minerale, etc. 

Dintre proteine cea mai reprezentativă este cazeina (reprezintă aproximativ 80% din totalul 

proteinelor din lapte). Lactoza este glucidul (carbohidratul, zaharul) principal al laptelui. 

Lactoza este o substanță cristalizată incoloră și inodoră cu gust dulceag care conține între 25 

și 60 % zaharoză. Laptele sau produsele lactate conțin în procent între 1,5–8 % lactoză. 

Laptele de vacă conține lactoză până la 47 g/l de lapte. Lactoza face parte din categoria 

dizaharidelor, ea este alcătuită din o moleculă de D-galactoză și o moleculă de D-glucoză. 

Lactoza, ca parte componentă a laptelui, este importantă în alimentarea mamiferelor tinere. 

Ea joacă un rol în stimularea digestiei prin scindarea ei de către enzima lactază, în glucoză și 

galactoză. Printre funcțiile lactozei se poate aminti că ea oferă organismului energie, 

stimulează absorbția calciului [147]. Prin hidroliza selectivă a lactozei din zer se pot obţine 
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monozaharide. Sub acțiunea bacteriilor are loc fermentația lactică, propionică sau butirică. 

Reacțiile chimice sunt următoarele: 

 

Fig. 38 Mecanismul de transformare al lactozei în metan [148] 

2. Stația de epurare Gloversville–Johnstown, NY, USA co-fermentează ape uzate din 

industria laptelui [20], [13], [19]. Stația are capacitatea 41.640 m3 apă uzată /zi de, 

capacitatea totală a fermentatoarelor e de 10.600 m3, produce 6,6 GWh energie electrică 

și 9 GWh energie termică anual, fiind independentă d.p.d.v. energetic. Stația procesează 

zilnic 45 - 60 m3 de zer din industria laptelui. 

 

5.5. Aplicații ale modelului ADM1: Influența unei surse externe de carbon 

biodegradabil asupra producției de biogaz. Optimizarea procesului 

  În prezenta lucrare, s-a dorit construirea și calibrarea unui simulator pentru o mare stație 

de epurare orășenească. Chiar dacă s-a reușit construirea acestuia, el nu a putut fi calibrat pe linie 

de tratare a nămolurilor. De asemenea, s-a dorit evidențierea aportului pozitiv care îl aduce o 

sursă externă de carbon asupra biomasei de tratare a apei, respectiv de fermentare. Dacă pentru 

procesele de tratare a apei s-a reușit acest lucru, pentru procesele de tratare a nămolurilor s-au 

scos în evidență doar aspecte teoretice și exemple industriale. Cu siguranță apele uzate 

(deșeurile) din industria laptelui sunt o sursă externă de carbon care pot corecta raportul de 

nutrienți C:N:P atât pentru procesele de epurare a apei, cât și pentru cele de fermentare a 

nămolurilor. Simulatorul de proces trebuia de asemenea să aducă de asemenea informații 
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suplimentare despre modul pot fi optimizați parametrii economici ai stației de epurare: fie prin 

valorificarea sursei de carbon pe linia de tratare a apei, fie pe cea de fermentare a nămolurilor.  

Prin introducerea celor 40 m3 /zi de zeruri pe linia de tratare a apei se pot obține venituri 

suplimentare între 6700 – 9000 de € / lună. În situația în care cei 40 m3 /zi de zeruri sunt 

introduși pe linia de fermentare a nămolurilor, veniturile suplimentare obținute prin creșterea 

producției de biogaz și energie electrică produsă pot fi estimate doar teoretic. 

Capitolul 6. Concluzii și recomandări. Contribuții personale 

  Lucrarea de față aduce elemente noi modelării matematice realizate pentru această stație 

de epurare. Simulatorul dezvoltat oferă o primă imagine de ansamblu a întregii stații: a liniei de 

tratare a apei, precum și a celei de tratare nămol și co-generare biogaz. Implementarea modelelor 

IWA, a modelului BSM1+ADM1, aduce noi informații valoroase pentru operarea și gestionarea 

proceselor de tratare. Ca orice model matematic și prezentul model poate fi completat sau 

îmbunătățit. Dezvoltarea ulterioară a unor modele ca ASM2d, ASM3 sau BSM2 ar fi benefică. 

De asemenea modelul matematic se poate implementa în diverse softuri. Operatorii de apă-canal 

tind să dezvolte ulterior un departament responsabil de modelarea și optimizarea proceselor 

(exemplu AquaTim Timișoara). Pe viitor, implementarea unui model matematic în conducerea 

automată a procesului ar aduce beneficii economie operatorului. 

Până la acea dată, simulatorul realizat poate realiza următoarele: 

 Estimează care va fi evoluția viitoare a procesului în condițiile în care se modifică o 

mărime de intrare; 

 Poate testa care este răspunsul procesului în condiții limită de exploatare; 

 Prin simulare pe modelul matematic se poate încerca o soluție de conducere evoluată ; 

 Poate oferi informații utile celor care conduc astfel de procese; 

 Poate fi folosit în antrenarea și perfecționarea operatorilor; 

Contribuții personale, recomandări aduse operatorului: 

1. În capitolul 4.3 în urma unei analize pe 106 seturi de date de intrare, date culese pe 

parcursul a 4 ani (2013-2017) s-a arătat că concentrația de amoniu a influentului are o 

pondere de 70,9 % în concentrația de azot total a influentului. 

2. În capitolul 4.4 s-a arătat că modelul matematic are aplicabilitate în calibrarea aparatelor 

de măsură. Astfel cu simulatorul dezvoltat s-a determinat un factor de conversie pentru 

sonda on-line (SO01) de monitorizarea a concentrației de carbon a influentului (tip UVAS 

Hach – Lange). Pentru perioada simulată, pentru primele 17 zile în care sonda a furnizat 
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un semnal calitativ, la o valoare medie de 64,40 nm s-a obținut un factor de etalonare de 

12,828. 

3. În capitolul 4.5 s-a arătat care este influența temperaturi influentului asupra biomasei. 

Astfel modificarea temperaturii cu un °C în bio-reactorul de tratare a apei determină o 

modificare de 3% a concentrației de biomasă activă heterotrofă (XB,H) din sistem, 

respectiv o modificare de 1% a concentrației de biomasă activă autotrofă din sistem 

(XB,A). Deși nesemnificativă, scăderea temperaturii din bio-reactor, duce la scăderea 

proceselor de denitrificare  și la o creștere semnificativă a concentrație de azot amoniacal 

în efluent (de 133 %). În aceste condiții este fiabilă construirea unei rețele neuronale care 

să prezică care va fi temperatura influentului în funcție de prognoza vremii. La răcirea 

vremii, prin interogarea rețelei se va estima temperatura din bioreactor și se va acționa în 

proces (se va mări concentrația de suspensii în bioreactor prin scăderea debitului de 

nămol activ în exces extras din sistem). De asemenea, la încălzirea vremii se va acționa în 

proces, crescând debitul de nămol activ în exces extras din sistem. În acest mod, se va 

implementa o reglare de proces înainte de apariția perturbație. Algoritmii avansați de 

control pot reprezenta o soluție în conducerea stațiilor de epurare. 

4. În capitolul 4.6 s-a arătat că este fiabilă introducerea unei surse externe de carbon în 

vederea optimizării procesului de denitrificare. Rezultatele cele mai bune au fost obținute 

la introducerea aportului de carbon în momentele în care influentul are debit și 

concentrație maximă de poluanți .Performanțele reactorului biologic sunt direct legate de 

disponibilitatea unei surse de carbon. Substanțe chimice ca alcoolul metilic, alcoolul 

etilic, acidul acetic sau glucoza pot reprezenta surse de carbon extern. Tot surse de carbon 

extern pot fi și unele deșeuri industriale. Este necesară însă o examinare, o analiză în 

detaliu a fiecărui deșeu înainte de valorificare / eliminare. Nu în orice stație de epurare 

pot fi aplicate asemenea procedee. Costurile de transport sau de procesare pot face ca 

valorificarea / eliminarea unor deșeuri să nu fie fezabilă. În astfel de situații trebuiesc 

examinate sursele interne de carbon, bogate în COD, obținute prin procedee de 

dezintegrare a nămolurilor gestionate (sonificare) sau de pre-tratare (fermentarea apelor 

uzate, fermentarea nămolurilor primare). 

Stația de epurare studiată, folosind cele 3,3 tone/zi de carbon (COD) provenit din 

industria laptelui, poate să își optimizeze procesul de tratare a apei prin introducerea pe 

flux a sursei de carbon între orele 11°°-15°°. Introducerea sursei de carbon poate asigura 

o creștere cu 12,92% a concentrației de organisme heterotrofe în bazinul de aerare. 

Introducerea sursei de carbon între orele 11-15 are același efect ca scăderea cu 3°C a 
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temperaturii din bioreactor Sursa de carbon extern  conduce la o mai bună îndepărtarea a 

azotului din apă uzată, îmbunătățește procesul de aerare și scade costurile energetice de 

operare a întregii stații de epurare. Se estimează o economie de energie electrică de cca 

106 MWh / lună, cca 6.700 € / lună ( diferența de consum energetic între o lună de iarnă 

și una de vară). Prin aplicarea unei taxe de procesare (26 € / m3) se poate obține 

suplimentar cca 23.000 euro. Reducerea de costuri poate urca astfel la 29.700 de euro / 

lună. 

5. S-a realizat un studiu de literatură în capitolele 4.6 și 5.4 pentru analiza apelor uzate din  

industria laptelui. S-a scos în evidență care este potențialul acestor ape, în ce măsură ele 

pot fi introduse pe linia de tratare a apei, respectiv pe cea de tratare a nămolurilor. S-au 

exemplificat aplicații industriale. 

6. În capitolul 4.7 s-a arătat că capacitatea biomasei de a trata cantități suplimentare de azot 

este limitată. Se observă o inhibare a proceselor de denitrificare o dată cu creșterea 

volumelor de ape de rejecție din centrifugarea nămolurilor fermentate care sunt introduse 

pe fluxul de tratare. În cazul implementării unei conduceri a procesului care să prevadă 

exploatarea cu 8 ore/zi a centrifugilor de deshidratare, o creștere mică a concentrațiilor de 

azot total în efluent ( de 5,46 %), conduce procesul (în unele momente de timp) foarte 

aproape de concentrațiile maxime admise (reglementate). În situația apariției unei 

perturbări suplimentare se pot depăși concentrațiile de azot total în efluent. 

Implementarea unei astfel scheme de exploatare, cu utilizarea a 8 ore pe zi a centrifugilor 

de deshidratare, necesită complementar implementarea unei strategii avansate de 

conducere. 

7. S-a prezentat în capitolul 2.2.2 modul în care pot fi conduse și controlate procesele de 

fermentare (fig. 33). S-a analizat în ce măsură poate fi implementată o strategie avansată 

de monitorizare pentru stația de epurare studiată. Se recomandă să se analizeze de către 

operator posibilitatea achiziționării și echipării fermentatoarele anaerobe cu senzori on-

line pentru: COD, TOC, VFA, alcalinitate și compoziția biogazului. Costul investiției 

pentru instrumentația on-line adecvată și automatizarea procesului în cazul unei instalații 

de producere a biogazului echipată cu un generator de capacitate mai mare de 300 kW 

poate reprezenta 5-10% din costurile totale ale instalației. Implementarea unei strategii 

avansate de control și conducere a instalației de fermentare poate maximiza producția de 

energie electrică generată. Instalația de fermentare anaerobă poate asigura > 45% din 

energia electrică necesară funcționării întregii stații de epurare (>10,7 MWh/zi). Costul 
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minim al investiției este estimat la ≈ 200.000 €, iar costul consumabilelor este estimat la 

≈6.500 €/an (conform unei oferte estimative Hach-Lange).  

8. În capitolul 5.3 s-au prezentat beneficiile co-fermentării și tendințele adoptate de stațiile 

de epurare pentru optimizarea fermentatoarelor. Astfel: co-fermentarea anaerobă 

reprezintă fermentarea simultană a două sau mai multe substraturi. Co-fermentarea 

anaerobă este o soluție pentru scăderea costurilor de operare. Sunt raportate producții 

zilnice între 2,5 ÷ 4 m3 biogaz / m3 bioreactor în centrele din Europa ce obțin biogaz prin 

co-fermentare [99]. Zeruri din industria laptelui (bogate în lactoză și carbohidrați), 

deșeuri de mâncare sau glicolul pot fi introduse la co-fermentare. În literatură se regăsesc 

multe date și exemple industriale despre valorificarea deșeurilor de mâncare. Prin 

aplicarea unei taxe de deșeu stațiile de epurare pot obține venituri suplimentare. În SUA 

pentru deșeurile de mâncare, stațiile de epurare aplică o taxă de descărcare cuprinsă între 

50÷170 $ / tonă [145]. Uniunea Europeană produce anual cca 88 milioane de tone de 

deșeuri alimentare, cca 173 kg / locuitor. Dacă pentru EU se produc anual cca 865 kg / 

locuitor asta înseamnă că 20% din mâncarea produsă este aruncată [146]. Stațiile de 

epurare pot profita de pe urma risipei alimentare. 

În literatură regăsim exemplul stației de epurare Gloversville–Johnstown, NY, USA care 

valorifică zilnic 45 - 60 m3 de zer din industria laptelui [20], [13], [19]. Cu o capacitate 

de procesare  de doar 41.640 m3 apă uzată /zi față de cei  119.221 m3/zi a stației din 

România analizată, respectiv cu o capacitatea totală a fermentatoarelor de doar 10.600 m3 

față de cei 14.000 m3 a celei din România, stația a devenit independentă din punct de 

vedere energetic. Stația analizată din România reușește să își acopere cca 45% din 

necesarul energetic prin co-generarea biogazului produs. Dacă stația din România 

produce cca 2,4 GWh energie electrică anual, cea din USA a reușit să producă 6,6 GWh 

energie electrică. Stația analizată poate valorifica zilnic 40 - 60 m3 de zer din industria 

laptelui prin co-fermentare. Sunt necesare însă modificări ale instalației hidraulice pentru 

introducerea acestora în fermentatoare.  

9. Pe viitor modelul matematic ASM1 + ADM1 dezvoltat pentru instalația industrială 

cercetată  poate fi îmbunătățit. Pot fi evaluate emisiile de gaze cu efect de seră. Pentru a 

reduce impactul instalație asupra mediului înconjurător, conducerea procesului poate fi 

optimizată și în direcția reducerii emisiilor poluante. 

10. Nămolurile separate în procesul de tratare a apei pot fi supuse unor pre-tratamente 

mecanice. Prin sonificarea nămolurilor care se introduc la fermentație se poate îmbunătăți 

randamentul instalație, se poate mări cantitatea de biogaz produs. Creșterea substratului 
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organic solubil a nămolului activ în exces scurtează timpul de retenție în fermentator de 

la 13 la 6 zile [14].  

11. Într-o strategie de dezvoltare pe termen lung a stațiilor de epurare municipale, acestea 

trebuiesc privite ca "centre integrate" de eliminare și valorificare a unor deșeuri organice 

generate de către comunitatea deservită. 
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Anexe: 

(1) Stații de epurare din Europa, USA și Canada care au implementat co-digestia : 
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