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INTRODUCERE 
 

Una dintre problemele prioritare ale ingineriei biochimice şi ale 
biotehnologiilor o reprezintă analiza, modelarea şi optimizarea bioproceselor, prin 
intermediul eficienţei amestecării, al transformărilor biochimice şi al proceselor de 
transfer care se desfaşoară în bioreactoare, cu efecte directe în costul produsului 
obţinut, în valoarea investiţiilor pentru construcţie, întreţinere, exploatare. 

 Înscriindu-se în tendinţa manifestată în prezent la nivel mondial, teza de 
doctorat a avut ca principal obiectiv aplicarea criteriilor de analiză a 
performanţei bioreactoarelor, criterii referitoare la hidrodinamica lichidelor de 
fermentaţie şi la procesele de transfer de masă, precum şi a celor referitoare la 
transpunerea la scară superioară pentru optimizarea funcţionării 
bioreactoarelor aerobe cu agitare mecanică. Pentru aceasta s-au folosit diferite 
criterii directe, cum ar fi intensitatea şi distribuţia amestecării, prin intermediul 
timpului de amestecare, precum şi eficienţa şi distribuţia vitezei transferului de masă 
al oxigenului. Experimentele s-au realizat pentru diferite lichide de fermentaţie 
simulate sau reale, respectiv pentru culturi de drojdii (Saccharomyces cerevisiae), 
suspensii de bacterii (Propionibacterium shermanii), suspensii de fungi sub formă 
de asociaţii micelare (peleţi) sau filamentoşi (Penicillium chrysogenum), aerate, 
prelucrate într-un bioreactor cu agitare mecanică. Pe baza datelor experimentale, care 
au descris influenţele caracteristicilor lichidelor de fermentaţie (viscozitate aparentă, 
comportare reologică), ale biomasei (tip, concentraţie, morfologie) şi ale parametrilor 
funcţionali ai bioreactorului, s-au stabilit condiţiile optime pentru obţinerea unei 
distribuţii uniforme a amestecării şi a vitezei de transfer de masă a oxigenului în 
întreg volumul lichidului de fermentaţie, iar, în final, s-a studiat transpunerea la scară 
superioară a procesului biotehnologic pe baza criteriului timpului de amestecare.  

Lucrarea este structurată pe două părţi principale. Prima parte cuprinde trei 
capitole, iar cea de-a doua parte, originală, de asemenea trei capitole. Teza de 
doctorat este extinsă pe 231 de pagini, conţine un număr de 115 figuri, 9 tabele, 158 
de ecuaţii matematice şi 151 referinţe bibliografice, dintre care 11 aparţin autorului. 

Prima parte a tezei de doctorat redă sintetic datele de literatură referitoare la 
direcţiile actuale de cercetare pe plan mondial în domeniul abordat, cu trimitere 
directă la aspectele care abordează amestecarea din bioreactoarele cu agitare 
mecanică (sisteme de amestecare mecanică, caracterizarea amestecării, îmbunătăţirea 
amestecării), transferul de masă al oxigenului (analiza distribuţiei vitezei de transfer 
de masă al oxigenului în bioreactoare cu agitare mecanică, factorii care influenţează 
procesul de transfer de masă al oxigenului, modele privind transferul de masă, 
îmbunătăţirea transferului de masă al oxigenului) şi transpunerea la scară superioară 
a proceselor biotehnologice (factorii care influenţează procesul de transpunere la 
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scară superioară, transpunerea la scară superioară a proceselor biochimice utilizând 
diferite criterii: timpul de amestecare, transferul de masă, puterea specifică). 

Contribuţiile originale privind analiza şi eficientizarea proceselor de 
amestecare, transfer de masă al oxigenului şi transpunerea la scară superioară a 
proceselor biotehnologice se regăsesc în partea a doua a tezei de doctorat, capitolele 
II – IV. Capitolul I cuprinde tehnica de lucru, echipamentele experimentale, precum 
şi materialele şi metodele experimentale utilizate. 

Capitolul II este dedicat studiului eficienţei amestecării în lichide de 
fermentaţie aerate simulate şi reale, prin intermediul unei mărimi specifice, şi anume 
timpul de amestecare. Determinările experimentale au fost realizate pentru lichide de 
fermentaţie reale şi simulate aerate, utilizând un sistem dublu de agitatoare tip 
turbină Rushton. Pe baza datelor experimentale obţinute s-au propus modele 
matematice care descriu influenţa parametrilor urmăriţi asupra timpului de 
amestecare. 

Capitolul III cuprinde studii de evaluare a eficienţei transferului de masă al 
oxigenului pentru aceleaşi tipuri de lichide de fermentaţie, simulate şi reale. Datele 
originale obţinute au stat la baza elaborării unor modele matematice care descriu 
influenţa parametrilor studiaţi asupra coeficientului de transfer de masă al 
oxigenului, din bioreactoarele cu amestecare mecanică. 

În capitolul IV este analizată transpunerea la scară superioară a 
bioreactoarelor aerobe cu agitare mecanică utilizând criteriul timpului de amestecare, 
pentru sisteme simulate aerate. 

Rezultatele cercetărilor proprii din cadrul tezei de doctorat s-au concretizat în 
elaborarea a 11 lucrări ştiinţifice publicate în reviste de specialitate (5 lucrări în 
reviste cotate ISI şi 6 articole publicate în reviste cotate BDI), 7 participări la 
sesiuni ştiinţifice naţionale şi internaţionale. De asemenea, rezultatele cercetărilor 
din cadrul tezei de doctorat au fost incluse în două granturi: un grant de cercetare 
tip TD, în calitate de director de grant, şi un grant în calitate de membru în colectiv 
(Grant PNCDI 2 - Parteneriate). 
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Rezumatul lucrării prezintă, într-o formă succintă, o parte din rezultatele 
originale obţinute. În rezumat a fost menţinută numerotarea bibliografiei, figurilor, 
tabelelor şi a ecuaţiilor din teză.  

 
I.TEHNICA EXPERIMENTALĂ 

 
Echipamentul experimental utilizat a constat din  două bioreactoare de 

laborator, unul de 5.10-3 m3 (4.10-3 m3 volum util) de tipul Biostat A. (B. Braun 
Biotech International) (figura 39), iar celălalt cu un volum de 10-2 m3 l (8.10-3 m3 
volum util), de tip Fermac 310/60, Electrolab (figura 40); ambele tipuri de 
bioreactoare sunt prevăzute cu un sistem computerizat de monitorizare, control şi 
înregistrare a parametrilor de operare. Sistemul de amestecare, pentru ambele tipuri 
de bioreactoare, a constat dintr-un agitator dublu tip turbină Rushton (figura 41) şi 
trei şicane. Agitatorul inferior a fost plasat la o distanţă egală cu diametrul 
agitatoarelor faţă de baza bioreactorului (la 64.10-3 m pentru bioreactorul Biostat A, 
respectiv, 82.10-3 m pentru bioreactorul Fermac). Agitatorul superior a fost plasat pe 
ax la o distanţă egală cu dublul valorii diametrului agitatoarelor faţă de agitatorul 
inferior, pentru ambele cazuri considerate, aceasta fiind distanţa optimă rezultată din 
studiile anterioare pentru lichide de fermentaţie simulate neaerate [120]. Turaţia 
agitatorului a fost de maxim 10 s-1. Experimentele s-au realizat pentru valori ale 
criteriului Re < 3.500, interval care corespunde regimului de curgere laminar, 
tranzitoriu şi care evită formarea unei depresiuni la suprafaţa lichidului (pentru turaţii 
de peste 10 s-1).  

 

 
                Figura 39.Bioreactor tip Biostat A., volum util 4.10-3 m3 
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    Figura 40. Bioreactor tip Fermac 310/60,  Figura 41. Agitator tip turbină Rushton 
                        volum util 8.10-3 m3      
 

Pentru aerare s-a utilizat un barbotor circular, cu un diametru de 64.10-3 m, 
având 14 orificii cu mărimea de 10-3 m, plasat la 15.10-3 m de baza vasului. Debitul 
volumetric de aer barbotat a variat între 20.10-6 m3/s şi 158.10-6 m3/s, corespunzător 
unei variaţii a vitezei superficiale a aerului în intervalul 0,84 - 5,02.10-3 m/s. 

În afara măsurării şi a reglării turaţiei agitatorului şi a debitului de aer 
barbotat, în experimente s-a menţinut constantă temperatura mediului şi s-a urmărit 
variaţia pH-ului mediului şi a concentraţiei oxigenului dizolvat. În acest scop s-au 
utilizat următorii senzori din dotarea bioreactorului:  

- electrod de pH tip Ingold (Mettler Toledo) 405-DPAS-SC-K8S/325 (pentru 
ambele tipuri de bioreactoare); 

- electrozi de oxigen tip InPro 6000 Series (Mettler Toledo) şi BJC K9 
(Broadley James Stainless Polarographic K20719); 

- termocuplu Pt 100 şi sistemul Temp-200 Standalone de control al 
temperaturii. 
 

I.1. Materiale şi metode experimentale 
 

 Experimentele s-au realizat pentru lichide de fermentaţie simulate şi reale. 
Lichidele de fermentaţie simulate au constat din soluţii de 

carboximetilceluloză sodică (CMCNa) de diferite concentraţii, respectiv viscozităţi 
aparente, şi apă. Viscozitatea aparentă a acestor soluţii a variat între 1 cP (apă) şi 96 
cP. 

Lichidele de fermentaţie reale au constat din:  
- culturi de drojdii (Saccharomyces cerevisiae) de diferite concentraţii ale 

masei celulare, Cx, cuprinse între 4 şi 150 kg/m3 s.u 
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- suspensii de bacterii (Propionibacterium shermanii) cu concentraţia 
biomasei cuprinsă între 30,5 şi 120,5 kg/m3 s.u. 

- suspensii de fungi (Penicillium chrysogenum) sub formă de asociaţii 
micelare şi sub formă de miceliu filamentos, cu concentraţia biomasei 
cuprinsă între 4 şi 36 kg/m3 s.u. 

Viscozitatea aparentă a mediilor utilizate a fost măsurată înaintea şi după 
încheierea fiecărui experiment, cu ajutorul unui viscozimetru Ostwald adaptat 
lichidelor cu viscozitate ridicată [33,109,122]). Nu s-a constatat modificarea 
viscozităţii în timpul determinărilor experimentale. Atât măsurarea viscozităţii, cât şi 
experimentele s-au realizat la temperatura de 25˚C. 

Pe lângă lichidele de fermentaţie au mai fost folosite şi următoarele substanţe 
chimice: 

 hidroxid de potasiu 2 N, utilizat cu rol de trasor; 
 azot, utilizat pentru desorbţia oxigenului din mediu; 
 acid pirogalic 0,2% şi hidroxid de potasiu 0,4% utilizaţi pentru 

suprimarea activităţii respiratorii a biomasei. 
 

Metodele experimentale au fost, pe de o parte, metode pentru determinarea 
timpului de amestecare şi, pe de altă parte, metode pentru determinarea coeficientului 
volumic de transfer  masă al oxigenului. 

Valorile timpului de amestecare au fost determinate prin metoda trasorilor, 
iar valorile coeficientului volumic de transfer de masă al oxigenului s-au determinat 
cu ajutorul metodei statice. 

Valorile parametrilor urmăriţi (valoarea pH-ului, concentraţia oxigenului 
solvit, turaţia etc.) au fost înregistrate de unitatea computerizată a bioreactorului. Pe 
lângă modificarea turaţiei şi a debitului de aer barbotat, în experimente s-a mai 
modificat şi poziţia electrodului de pH (figura 43). Astfel, în cazul bioreactorului 
cu volumul util de 4.10-3 m3, electrodul de pH a fost plasat diametral opus faţă de 
poziţia de introducere a trasorului, în patru poziţii diferite pe direcţie verticală situate 
la următoarele distanţe faţă de baza vasului: 

 poziţia 1:  0,020 m; 
 poziţia 2:  0,070 m; 
 poziţia 3: 0,120 m; 
 poziţia 4: 0,170 m. 

Pentru bioreactorul cu volumul util de 8.10-3 m3 valorile distanţelor de plasare 
a elecrodului de pH faţă de baza bioreactorului sunt: 

 poziţia 1:  0,100 m; 
 poziţia 2:  0,136 m; 
 poziţia 3:  0,172 m; 
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 poziţia 4:  0,208 m. 
 

 

 
Figura 42. Poziţiile electrodului de pH 

 
Prelucrarea datelor oferite de experimente, atât în scopul stabilirii influenţei 

parametrilor consideraţi asupra timpului de amestecare, a transferului de masă al 
oxigenului sau a transpunerii la scară superioară a bioreactoarelor, a fost realizată 
utilizând programe specifice: VisiMix® al VisiMix Ltd.,  MixerCalc® al Philadelphia 
Mixing Solutions, Origin şi Matlab. 
 
 

II. EVALUAREA EFICIENŢEI AMESTECĂRII ÎN LICHIDE DE 
FERMENTAŢIE AERATE SIMULATE ŞI REALE 

 
Studiul evaluării amestecării în lichidele de fermentaţie simulate şi reale a 

analizat: 
- influenţa turaţiei asupra timpului de amestecare, pentru fiecare tip de lichid 

de fermentaţie considerat şi pentru cele patru poziţii din bioreactor; 
-  influenţa poziţiei senzorului asupra timpului de amestecare; 
- influenţa debitului de aer barbotat asupra timpului de amestecare. 
Prelucrarea datelor obţinute cu ajutorul programului Matlab a condus la 

realizarea unor corelaţii matematice care stabilesc influenţa factorilor consideraţi 
(viscozitate aparentă/concentraţia biomasei, turaţie şi viteză superficială de aerare) 
asupra timpului de amestecare. 
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II. 1. Lichide de fermentaţie simulate 
 

În cadrul studiului influenţei turaţiei asupra timpului de amestecare se observă 
că indiferent de viscozitatea aparentă a lichidului şi de poziţia senzorului de pH, 
creşterea turaţiei determină reducerea iniţială a timpului de amestecare, atingerea 
unui valori minime, urmată de creşterea sa (figura 44). Această evoluţie ar putea fi 
rezultatul modificării mecanismului amestecării în prezenţa bulelor de aer odată cu 
creşterea turaţiei. În acest sens, la turaţii reduse, contribuţia amestecării pneumatice 
este importantă, creşterea vitezei de rotaţie a agitatorului intensificând suplimentar 
circulaţia mediului în bioreactor. La turaţii ridicate, timpul de reţinere al bulelor în 
mediu creşte, curgerea dispersiei gaz-lichid devine complexă, iar viteza sa de 
circulaţie este mai mică decât cea a curenţilor creaţi de amestecare mecanică în 
lichide neaerate. Valoarea turaţiei corespunzătoare minimului timpului de amestecare 
a fost denumită turaţie critică [125,127]. 

Indiferent de viscozitatea aparentă, din figura 44 se constată că cele patru 
curbe pot fi grupate câte două, aparţinând regiunilor extreme din bioreactor (poziţiile 
1 şi 4), respectiv regiunii intermediare, dintre cele două agitatoare (poziţiile 2 şi 3). 
Astfel, cele mai mici valori ale timpului de amestecare s-au înregistrat pentru 
poziţiile 1 şi 4, datorită situării în vecinătatea celor două agitatoare. Dintre aceste 
două variaţii, curba trasată pentru poziţia 1 indică o amestecare mai eficientă în 
această regiune comparativ cu poziţia 4, datorită “bottom effect” care induce o 
amestecare mai bună a dispersiei aer-mediu [128]. 

Odată cu mărirea viscozităţii aparente, creşte importanţa relativă a amestecării 
create de agitarea mecanică comparativ cu cea datorată barbotării aerului. În acelaşi 
timp, însă, odată cu creşterea viscozităţii aparente, bulele de aer au tendinţa de a se 
acumula şi de a realiza coalescenţa în jurul agitatoarelor, creşte reţinerea aerului în 
bioreactor (pentru viscozitatea aparentă de 96 cP, fracţia volumică a aerului a fost de 
2,6 - 3 la 5 s-1, devenind 11 - 12 la 11,66 s-1 [125]), ceea ce reduce viteza de 
circulaţie a dispersiei şi, respectiv, influenţa creşterii turaţiei asupra intensificării 
amestecării.  

Intensităţi mai reduse ale amestecării s-au înregistrat pentru poziţiile 
intermediare, 2 şi 3. Aceste variaţii se datorează modificării intensităţii amestecării în 
regiunea situată între cele două agitatoare, ca rezultat al efectului combinat sau 
antagonic al curenţilor de curgere creaţi de aceste agitatoare [126]. Astfel, datorită 
distanţei dintre agitatoare, între acestea se formează regiuni stagnante, fenomen care 
se accentuează odată cu creşterea viscozităţii aparente. Creşterea turaţiei intensifică 
curgerea, micşorând volumul regiunii stagnante, ceea ce conduce la scăderea 
timpului de amestecare. Barbotarea aerului induce intensificarea amestecării între 



 12 

agitatoare şi extinderea regiunilor amestecate, modificând şi influenţând mai puternic 
circulaţia mediului din regiunea intermediară.  
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Figura 44. Influenţa turaţiei asupra timpului de amestecare 

 (Da = 20.10-6 m3/s) 
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Analiza distribuţiei eficienţei amestecării pentru cele patru poziţii considerate 
din bioreactor a indicat faptul că cele mai mari valori ale timpului de amestecare se 
obţin pentru regiunea situată între cele două agitatoare (figura 45).  
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Figura 45. Influenţa poziţiei senzorului asupra timpului de amestecare  

(Da = 20.10-6 m3/s) 
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Din studiile experimentale anterioare efectuate pentru lichide de fermentaţie 
simulate neaerate, s-a observat existenţa unei valori optime a turaţiei, dependentă de 
viscozitatea aparentă, pentru care intensitatea amestecării este uniform distribuită în 
volumul lichidului (4,16 - 5 s-1 pentru medii cu viscozitatea aparentă de până la 60 
cP, 6,66 s-1 pentru viscozităţi mai mari) [14]. Însă, datorită dispersiei neomogene a 
bulelor de aer în bioreactor, a acumulării acestora în jurul agitatoarelor, respectiv a 
curgerii complexe şi neuniforme a dispersiei aer-mediu, în cazul lichidelor de 
fermentaţie simulate aerate figura 45 nu mai indică distribuţia uniformă a intensităţii 
amestecării pe înălţimea lichidului din vas, indiferent de turaţia agitatorului. În 
schimb, se constată o relativă aplatizare a curbelor obţinute odată cu creşterea 
viscozităţii aparente, ceea ce poate sugera o distribuţie mai uniformă a timpului de 
amestecare în lichidele mai viscoase, însă în condiţiile unei eficienţe tot mai reduse a 
amestecării.  

Influenţa debitului de aer depinde în principal de viscozitatea aparentă a fazei 
lichide şi într-o măsură mai redusă, de poziţia senzorului de pH.  

Dacă pentru apă, timpul de amestecare scade continuu cu debitul de aer 
barbotat, indiferent de regiunea din bioreactor, dependenţa dintre eficienţa 
amestecării şi viteza de aeraţie se modifică semnificativ odată cu mărirea viscozităţii 
aparente, apărând diferenţe şi între variaţiile timpului de amestecare înregistrate 
pentru cele patru poziţii (figura 46). Astfel, influenţa debitului de aer barbotat se 
manifestă diferit în regiunile extreme, poziţiile 1 şi 4, comparativ cu poziţiile 
intermediare 2 şi 3. 

Cele mai mici valori ale timpului de amestecare se ating în regiunile 1 şi 4. În 
acest regiuni, creşterea vitezei de aeraţie determină iniţial intensificarea amestecării, 
atingerea unei valori minime a timpului de amestecare, urmată de creşterea acestuia. 
Valoarea debitului de aer corespunzător minimului timpului de amestecare a fost 
denumit debit critic şi depinde în principal de viscozitatea aparentă a lichidului de 
fermentaţie [126,128]. Pentru poziţiile 1 şi 4, din figura 46 se observă reducerea 
debitului critic de la 83.10-6 m3/s obţinut pentru viscozitatea aparentă de 15 cP la  
41.10-6 m3/s pentru lichide mai viscoase.  

Pentru poziţiile intermediare 2 şi 3, în cazul lichidelor de fermentaţie simulate 
cu viscozitatea aparentă de până la 15 cP, dependenţa dintre eficienţa amestecării şi 
debitul de aer barbotat este similară celei observate pentru apă, creşterea vitezei de 
aeraţie favorizând amestecarea. La viscozităţi mai mari, creşterea vitezei de aeraţie 
manifestă un efect similar ca cel menţionat pentru poziţiile 1 şi 4, respectiv reducerea 
timpului de amestecare până la o valoare minimă, urmată de creşterea sa. Debitul 
critic variază, în acest caz, de la 83.10-6 m3/s pentru lichide cu viscozităţi aparente de 
până la 25 cP la 41.10-6 m3/s pentru lichide cu viscozităţi mai mari. 
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Figura 46. Influenţa debitului de aer barbotat asupra timpului de amestecare (5 s-1)  
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Pentru lichidele de fermentaţie simulate aerate, în figura 47 este prezentată 
influenţa cumulată a turaţiei şi a debitului de aer barbotat asupra timpului de 
amestecare, corespunzătoare celor patru poziţii din bioreactor. 
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Figura 47. Influenţa cumulată a turaţiei şi a vitezei de aeraţie asupra timpului de 

amestecare (viscozitate aparentă 96 cP) 
 

Rezultatele experimentale au stat la baza obţinerii următoarelor expresii 
matematice care dau dependenţa dintre timpul de amestecare şi factorii consideraţi: 

 poziţiile 1 şi 4 
0,533 0,029

5
4,006 1,2 ln3,00 10 a s

m N

vt
N


 


                                                                          (124) 

 poziţiile 2 şi 3 
0,403

5
0,086 2,119 0,694 ln2,645 10 a

m N
s

t
v N


 

  


                                                         (125) 

Prin analiza coeficienţilor de determinare corespunzători, care reprezintă 
radicalul din coeficienţii de corelaţie ai ecuaţiilor propuse, se poate concluziona că 
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factorii luaţi în calcul influenţează timpul de amestecare în proporţie medie de 
88,3%. Restul de 11,7% poate fi atribuit efectului altor factori, cum ar fi: poziţia 
senzorului (dificil de cuantificat), dimensiunilor geometrice ale agitatorului, numărul, 
poziţia şi geometria şicanelor etc.  
 
 

II. 2. Suspensii de Saccaromyces cerevisiae 
 

Din figura 48 se constată că alura curbelor obţinute diferă de la o poziţie la 
alta şi se modifică odată cu creşterea concentraţiei biomasei. Astfel, indiferent de 
concentraţia drojdiei în lichidul de fermentaţie, creşterea turaţiei determină 
intensificarea continuă a amestecării din regiunea inferioară a bioreactorului (poziţia 
1). Pentru celelalte poziţii, variaţia timpului de amestecare cu turaţia, la viteză de 
aeraţie constantă, este diferită. Acest parametru scade iniţial cu turaţia, atinge o 
valoare minimă, după care creşte, evoluţie mai pronunţată în regiunile din 
vecinătatea agitatoarelor (poziţiile 2 şi 3). Valoarea turaţiei critice, corespunzătoare 
minimului timpului de amestecare [126,127], se deplasează către valori mai mari 
odată cu creşterea concentraţiei biomasei, fiind de 5 s-1 pentru CX  75 kg/m3 s.u., 
respectiv 6,66 s-1 pentru CX  150 kg/m3 s.u. 

Acumularea biomasei determină reducerea intensităţii amestecării în întreg 
volumul lichidului de fermentaţie. În plus, acumularea biomasei induce creşterea 
treptată a concentraţiei acesteia şi în regiunile 2 şi 3, astfel încât alura dependenţei 
timpului de amestecare de turaţie din aceste poziţii se apropie tot mai mult de cea 
înregistrată pentru poziţia 1, poziţie în care aportul amestecării pneumatice este 
redus. Astfel, se poate constata că odată cu acumularea biomasei, dispersarea acesteia 
se face predominant prin amestecare mecanică. 

Spre deosebire de lichidele de fermentaţie simulate, pentru care odată cu 
mărirea viscozităţii aparente, bulele de aer au tendinţa de a se acumula şi de a realiza 
coalescenţa în jurul agitatoarelor, ceea ce conduce la creşterea fracţiei volumice a 
aerului în bioreactor [51], în culturile de drojdii nu a fost observat acest fenomen. 
Aceasta se poate explica, pe de o parte, prin viscozitatea aparentă redusă a acestor 
culturi, chiar în condiţiile în care concentraţia biomasei este ridicată (pentru CX = 150 
kg/m3 s.u., viscozitatea a fost de 7 cP), iar pe de altă parte, prin tendiţa celulelor de a 
se adsorbi pe suprafaţa bulelor, ceea ce împiedică coalescenţa acestora. 

Analiza distribuţiei eficienţei amestecării pentru cele patru poziţii considerate 
din bioreactor a indicat faptul că cele mai mici valori ale timpului de amestecare se 
obţin pentru regiunea superioară, cea mai săracă în biomasă, deşi această regiune se 
găseşte relativ departe de zona agitatoarelor (figura 49). Acest rezultat confirmă 
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influenţa decisivă pe care o manifestă prezenţa fazei solide asupra circulaţiei 
mediului.  
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Figura 48. Influenţa turaţiei asupra timpului de amestecare (Da = 20.10-6 m3/s) 
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În plus, pentru poziţiile intermediare 2 şi 3 şi turaţii de peste 6,66 s-1 se 
constată existenţa unui minim al intensităţii amestecării, ca rezultat al interferenţei 
curenţilor de curgere creaţi de cele două agitatoare şi, în cosecinţă, al reducerii 
vitezei de circulaţie a mediului. Acest fenomen devine tot mai puţin pronunţat odată 
cu creşterea biomasei.  
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CX = 100 kg/m3 s.u.        CX = 130 kg/m3 s.u. 
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Figura 49. Influenţa poziţiei senzorului asupra timpului de amestecare 

 (Da = 20.10-6 m3/s) 
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De asemenea, din figura 49 se poate observa existenţa unei turaţii optime 
corespunzătoare unei distribuţii uniforme a intensităţii amestecării în întreg volumul 
lichidului de fermentaţie. Valoarea acestei turaţii creşte de la 5 s-1 pentru 75 kg/m3 
s.u. S. cervisiae la 8,33 s-1 pentru suspensii mai concentrate de 130 kg/m3 s.u. 

La turaţii constante, influenţa debitului de aer depinde, în principal, de 
concentraţia drojdiei şi de dispersarea biomasei în diferitele regiuni din bioreactor.  
Din figura 50 se poate observa că odată cu acumularea biomasei, alura curbelor care 
descriu dependenţa dintre timpul de amestecare şi debitul de aer barbotat se modifică 
semnificativ pentru toate poziţiile considerate. Astfel, pentru concentraţii ale 
biomasei de până la 100 kg/m3 s.u., intensitatea amestecării din regiunea inferioară a 
bioreactorului creşte cu viteza de aeraţie, fapt explicat prin mărirea aportului 
amestecării pneumatice la dispersarea biomasei, în această regiune fiind plasat 
barbotorul.  

Pentru celelalte poziţii, timpul de amestecare scade iniţial cu debitul de aer 
barbotat, atinge o valoare minimă, după care creşte. În condiţiile în care turaţia 
agitatorului se menţine constantă, creşterea suplimentară a debitului de aer induce 
formarea unor bule de dimensiuni mici, care posedă o viteză ascendentă redusă, ceea 
ce determină creşterea reţinerii fazei gazoase în mediu şi reduce viteza de circulaţiei 
a dispersiei aer - mediu. Valoarea debitului de aer corespunzătoare timpului de 
amestecare minim, respectiv debitul critic [51] creşte de la 41.10-6 m3/s pentru 
concentraţia S. cerevisiae de 40 kg/m3 s.u. la 83.10-6 m3/s pentru 100 kg/m3 s.u. 
 În cazul culturilor de drojdii având concentraţii mai ridicate de 100 kg/m3 s.u., 
efectul aeraţiei asupra timpului de amestecare este contrar celui prezentat anterior. 
După cum se constată din figura 50, în suspensiile concentrate de S. cerevisiae 
creşterea vitezei de aeraţie induce o creştere iniţială a timpului de amestecare, cu 
atingerea unei valori maxime a acestui parametru, urmată de reducerea sa. Această 
evoluţie, mai pronunţată în regiunile cu conţinut mai ridicat de biomasă (poziţiile 
inferioare 1 şi 2) se datorează concentraţiei ridicate a fazei solide care se adsoarbe pe 
suprafaţa bulelor şi împiedică coalescenţa acestora, bulele de dimensiuni mici, 
formate prin dispersarea aerului de către agitarea mecanică, având un efect negativ 
asupra circulaţiei mediului, după cum a fost menţionat anterior. 
 La debite ridicate de aer, energia disipată prin barbotarea aerului depăşeşte 
energia disipată prin agitarea mecanică, ceea ce corespunde fenomenului de înec 
[129]. La atingerea punctului de înec, viteza de deplasare a aerului creşte puternic, 
simultan cu accelerarea circulaţiei mediului, timpul de amestecare reducându-se. 
Valoarea debitului de înec a fost de 41.10-6 m3/s. 
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                CX = 40 kg/m3 s.u.        CX = 75 kg/m3 s.u. 
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                  CX = 100 kg/m3 s.u.          CX = 130 kg/m3 s.u. 
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                   CX = 150 kg/m3 s.u.                         
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Figura 50. Influenţa debitului de aer barbotat asupra timpului de amestecare (5 s-1) 

 
Pentru culturile aerate de S. cerevisiae, în figura 51 este prezentată influenţa 

cumulată a turaţiei şi a debitului de aer barbotat asupra timpului de amestecare, 
corespunzătoare celor patru poziţii din bioreactor. 
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Figura 51. Influenţa cumulată a turaţiei şi a vitezei de aeraţie asupra timpului de 

amestecare (concentraţia biomasei de 150 kg/m3 s.u.) 
 

Alura dependenţei dintre timpul de amestecare şi factorii consideraţi a sugerat 
două tipuri de corelaţii matematice, aplicabile regiunilor din exteriorul agitatoarelor 
şi celor situate între agitatoare: 
 

 poziţia 1  
0,716

1,164 0,2379,45 X
m

s

Ct
N v

 


                                                                              (126) 

 poziţiile 2, 3 şi 4 
1,42

0,08 4,72 1,28 ln16,98 X
m N

s

Ct
v N  
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

                                                                     (127) 
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II. 3. Suspensii de Penicillium chrysogenum peleţi 

 
Din figura 52 se constată că alura curbelor obţinute, pentru o viteză constantă 

de aeraţie, diferă de la o poziţie la alta, putându-se grupa variaţiile obţinute pe trei 
regiuni: regiunea inferioară (poziţia 1), regiunea intermediară (poziţia 2) şi regiunea 
superioară (poziţiile 3 şi 4). Astfel, creşterea turaţiei determină reducerea continuă a 
timpului de amestecare în regiunea inferioară a bioreactorului. Pentru celelalte 
poziţii, variaţia timpului de amestecare cu turaţia este diferită, acesta scăzând iniţial 
cu turaţia, până la o valoare minimă, după care creşte, evoluţie mai pronunţată în 
regiunea superioară. Acumularea P. chrysogenum peleţi determină reducerea 
semnificativă a intensităţii amestecării în întreg volumul lichidului de fermentaţie, 
efectul fiind mai pronunţat pentru regiunea superioară a bioreactorului. 

Comparând aceste rezultate cu cele obţinute pentru amestecarea lichidelor de 
fermentaţie simulate, fără biomasă, la care cele mai mari valori ale timpului de 
amestecare s-au înregistrat pentru poziţiile 2 şi 3, ca rezultat al interferenţei 
curenţilor de curgere generaţi de agitatoarele învecinate [51], se poate evidenţia 
influenţa decisivă pe care o manifestă prezenţa fazei solide şi tendinţa sa de depunere 
asupra circulaţiei mediului. 

De asemenea, pentru concentraţii ale biomasei de până la 24 kg/m3 s.u., din 
figura 53 se poate observa existenţa unei turaţii optime corespunzătoare unei 
distribuţii uniforme a intensităţii amestecării în întreg volumul lichidului de 
fermentaţie, valoarea ei fiind de 8,33 s-1. Pentru culturi de P. chrysogenum mai 
concentrate nu se mai obţine o distribuţie uniformă a amestecării în bioreactor, în 
intervalul de turaţii considerat în experimente. 

Aceste rezultate sunt diferite de cele obţinute pentru amestecarea culturilor 
aerobe ale altor microorganisme. De exemplu, în cazul suspensiilor aerate de S. 
cerevisiae, se poate realiza o dispersare uniformă a biomasei, chiar la concentraţii 
ridicate ale acesteia (150 kg/m3 s.u.). Pentru aceste culturi, valoarea turaţiei optime a 
crescut de la 5 s-1 pentru 75 kg/m3 s.u. drojdii la 8,33 s-1 pentru suspensii mai 
concentrate de 130 kg/m3 s.u. [52]. Deosebirile constatate sunt, pe de o parte, 
rezultatul unei viscozităţii aparente considerabil mai ridicate a culturilor de fungi, 
chiar la concentraţii mai reduse ale biomasei (viscozitatea aparentă a unei suspensii 
de P. chrysogenum peleţi cu concentraţia de 33,5 kg/m3 s.u. este de 88 cP [128], 
comparativ cu cea a unei suspensii de 150 kg/m3 s.u. S. cerevisiae, care este 7 cP 
[52]), iar pe de altă parte, datorită tendinţei mult mai accentuate a culturilor de fungi 
peleţi de a se depune, ceea ce amplifică neomogenitatea sistemului. 
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CX = 4 kg/m3 s.u.           CX = 16 kg/m3 s.u. 
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                   CX = 24 kg/m3 s.u.           CX = 30 kg/m3 s.u. 
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Figura 52. Influenţa turaţiei asupra timpului de amestecare (Da = 20.10-6 m3/s) 
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La turaţii constante, influenţa debitului de aer asupra eficienţei şi a distribuţiei 
amestecării depinde, în principal, de concentraţia biomasei şi, implicit, de dispersarea 
acesteia în diferitele regiuni din bioreactor.   
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Din figura 54 se poate observa că odată cu acumularea P. chrysogenum, alura 
curbelor care descriu dependenţa dintre timpul de amestecare şi debitul de aer 
barbotat se modifică semnificativ pentru toate poziţiile considerate. Analiza alurii 
acestei dependenţe a condus la împărţirea lichidului de fermentaţie în două regiuni 
diferite din punct de vedere al variaţiilor înregistrate: regiunea inferioară (poziţiile 1 
şi 2) şi regiunea superioară (poziţiile 3 şi 4). Aceste regiuni corespund unei distribuţii 
diferite a concentraţiei biomasei, aceasta acumulându-se cu precădere în regiunea 
inferioară. 
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Figura 54. Influenţa debitului de aer barbotat asupra timpului de amestecare  
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Astfel, pentru concentraţii reduse ale biomasei, sub 16 kg/m3 s.u., timpul de 
amestecare creşte iniţial cu debitul de aer barbotat, atinge un maxim, după care se 
reduce. Această variaţie este explicată prin formarea unor bule de dimensiuni reduse, 
datorită prezenţei fazei solide care împiedică coalescenţa acestora, bule a căror 
deplasare ascendentă este redusă de viscozitatea ridicată a lichidului de fermentaţie, 
având un efect negativ asupra circulaţiei mediului. La debite mai ridicate de aer, 
energia disipată prin barbotarea aerului depăşeşte energia disipată prin agitarea 
mecanică, ceea ce corespunde fenomenului de înec [129]. La atingerea punctului de 
înec, viteza de deplasare a aerului creşte puternic, simultan cu accelerarea circulaţiei 
mediului, timpul de amestecare reducându-se.  

Spre deosebire de lichidele de fermentaţie simulate, pentru care odată cu 
mărirea viscozităţii aparente, bulele de aer au tendinţa de a se acumula şi de a realiza 
coalescenţa în jurul agitatoarelor, [51], în culturile de P. chrysogenum peleţi nu a fost 
observat acest fenomen [136].  

Pentru culturile aerate de P. chrysogenum peleţi, în figura 55 este prezentată 
influenţa cumulată a turaţiei şi a debitului de aer barbotat asupra timpului de 
amestecare, corespunzătoare celor patru poziţii din bioreactor. 
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Figura 55. Influenţa cumulată a turaţiei şi a vitezei de aeraţie asupra timpului de 

amestecare (concentraţia biomasei de 150 kg/m3 s.u.) 
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Dependenţa dintre timpul de amestecare şi factorii consideraţi a sugerat două 
tipuri de corelaţii matematice, aplicabile regiunilor din exteriorul agitatoarelor şi 
celor situate între agitatoare: 

 poziţia 1 

 
0,571

0,703 0,10834,65 X
m

S

Ct
N v

 


                                                                           (129) 

 poziţiile 2, 3 şi 4    
0,722

1,646 0,309 ln 0,01975,85 X
m N

S

Ct
N v 

 


                                                             (130) 

Din aceste ecuaţii, se constată că în regiunile mediane influenţa viscozităţii 
aparente şi a turaţiei este similară în ambele poziţii 2 şi 3. În schimb, se constată 
diferenţe semnificative în ceea ce priveşte influenţa turaţiei între poziţiile 1 şi 4. 
Astfel, în poziţia 1 efectul intensificării agitării este neglijabil, datorită unei eficienţe 
superioare a amestecării în această regiune, chiar la turaţii reduse şi indiferent de 
viscozitate. Datele obţinute sunt rezultatul atât al plasării senzorului în apropierea 
agitatorului, cât şi al favorizării circulaţiei mediului de către forma elipsoidală a 
bazei bioreactorului („bottom efect”). 
 

II. 4. Suspensii de Penicillium chrysogenum miceliu filamentos 
 

Din figura 56 se constată că alura curbelor obţinute, pentru o viteză constantă 
de aeraţie, sunt similare pentru concentraţii ale biomasei de până la 24 kg/m3 s.u. 
Astfel, timpul de amestecare scade iniţial cu turaţia până la o valoare minimă, după 
care creşte. Această variaţie a intensităţii amestecării cu turaţia agitatorului este 
produsă de modificarea importanţei relative a amestecării pneumatice şi a celei 
mecanice. Astfel, la turaţii reduse, contribuţia amestecării pneumatice este mai 
importantă, în special în regiunile mai îndepărtate de agitatoare (poziţiile 3 şi 4), 
motiv pentru care această evoluţie a timpului de amestecare este mai pronunţată în 
regiunile superioare ale bioreactorului. În această situaţie, creşterea turaţiei 
agitatorului intensifică amestecarea. La turaţii ridicate, timpul de reţinere al bulelor 
în mediu creşte, curgerea dispersiei gaz-lichid devine complexă, iar viteza sa de 
circulaţie devine inferioară celei create de amestecarea mecanică în medii neaerate. 
În plus, odată cu mărirea turaţiei, gradul de dispersare al biomasei în întreg 
volumului lichidului de fermentaţie creşte, în acest mod crescând concentraţia 
biomasei şi în poziţiile 2, 3 şi 4, astfel că valorile timpului de amestecare din aceste 
regiuni se apropie. Valoarea turaţiei critice, corespunzătoare minimului timpului de 
amestecare [137], este de 6,66 s-1. 
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Figura 56. Influenţa turaţiei asupra timpului de amestecare (Da = 20.10-6 m3/s) 

 
Acumularea de P. chrysogenum determină reducerea semnificativă a 

intensităţii amestecării în întreg volumul lichidului de fermentaţie, efectul fiind mai 
pronunţat pentru regiunile superioare ale bioreactorului, datorită plasării acestora în 
afara zonei agitatoarelor (pentru 6,66 s-1, odată cu acumularea biomasei de la 4 la 36 
kg/m3 s.u., timpul de amestecare a crescut de 3,7 ori în poziţia 1 şi de 5,6 ori în 
poziţia 4; diferenţa dintre cele două poziţii este mai puţin evidentă comparativ cu cea  
înregistrată pentru culturile de P. chrysogenum peleţi în aceleaşi condiţii 
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experimentale, datorită tendinţei accentuate a peleţilor de a se depune, ceea ce 
amplifică neomogenitatea din sistem [128]). 

Analiza distribuţiei eficienţei amestecării pentru cele patru poziţii considerate 
din bioreactor a indicat faptul că cele mai mari valori ale timpului de amestecare se 
obţin pentru regiunea inferioară doar în domeniul de concentraţii sub 24 kg/m3 s.u. şi 
turaţii sub 6,66 s-1 (figura 57). Peste aceste limite, regiunile cele mai eficient 
amestecate sunt cele corespunzătoare poziţiilor 1 şi 2. 
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Figura 57. Influenţa debitului de aer barbotat asupra timpului de amestecare 

 (6,66 s-1) 
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Similar culturilor de P. chrysogenum peleţi, pentru concentraţii ale biomasei 
de până la 24 kg/m3 s.u., din figura 57 se poate observa existenţa unei turaţii optime 
corespunzătoare unei distribuţii uniforme a intensităţii amestecării în întreg volumul 
lichidului de fermentaţie, valoarea ei fiind de 8,33 s-1. Pe măsura acumulării 
miceliului distribuţia neomogenă a amestecării devine tot mai pronunţată. 

Pentru culturile aerate de P. chrysogenum miceliu filamentos, în figura 59 este 
prezentată influenţa cumulată a turaţiei şi a debitului de aer barbotat asupra timpului 
de amestecare, corespunzătoare celor patru poziţii din bioreactor. 
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Figura 59. Influenţa cumulată a turaţiei şi a vitezei de aeraţie asupra timpului de 

amestecare (concentraţia biomasei de 150 kg/m3 s.u.) 
 

Prelucrarea datelor experimentale cu ajutorul  programului MATLAB a 
condus la următoarele corelaţii matematice, aplicabile regiunilor din exteriorul 
agitatoarelor şi celor situate între agitatoare: 

 poziţia 1 
0,415

0,547 0,12761,23 X
m

S

Ct
N v

 


                                                                            (131) 
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 poziţiile  2,3 şi 4 
0,458

0,56 0,056 ln 0,09651,68 X
m N

S

Ct
N v 

 


                                                                  (132) 

 
Din aceste ecuaţii, se constată că în regiunile mediane influenţa viscozităţii 

aparente şi a turaţiei este similară în ambele poziţii 2 şi 3. În schimb, se constată 
diferenţe semnificative în ceea ce priveşte influenţa turaţiei între poziţiile 1 şi 4. 
Astfel, în poziţia 1 efectul intensificării agitării este neglijabil, datorită unei eficienţe 
superioare a amestecării în această regiune, chiar la turaţii reduse şi indiferent de 
viscozitate. Datele obţinute sunt rezultatul atât al plasării senzorului în apropierea 
agitatorului, cât şi al favorizării circulaţiei mediului de către forma elipsoidală a 
bazei bioreactorului („bottom effect”). 

 
III. EVALUAREA EFICIENŢEI TRANSFERULUI DE MASĂ AL 

OXIGENULUI ÎN LICHIDE DE FERMENTAŢIE SIMULATE ŞI REALE 
 

Studiul evaluării eficienţei transferului de masă al oxigenului în lichide de 
fermentaţie simulate şi reale a constat în analiza: 

- influenţei puterii specifice asupra coeficientului de transfer de masă al 
oxigenului (vs = 8,4.10-4 - 5.10-3 m/s); 

- modificării coeficientului de transfer de masă al oxigenului cu poziţia 
electrodului de oxigen (vs = 8,4.10-4 - 5.10-3 m/s); 

- dependenţei dintre eficienţa transferului de masă al oxigenului şi puterea 
specifică (vs = 8,4.10-4 - 5.10-3 m/s); 

- influenţei vitezei superficiale a aerului asupra coeficientului de transfer de 
masă al oxigenului (Pa/V = 300 W/m3). 

 
III.1. Lichide de fermentaţie simulate 

 
Din figura 60 se constată diferenţe între reprezentările grafice ale 

dependenţelor dintre coeficientul de transfer de masă al oxigenului şi puterea 
specifică pentru cele patru poziţii considerate din lichidul de fermentaţie. Astfel, deşi 
alurile curbelor înregistrate sunt relativ similare, magnitudinea şi sensul influenţei 
intensităţii amestecării diferă semnificativ de la o poziţie la alta.  

Pentru apă, valorile obţinute indică o influenţă constant pozitivă a puterii 
specifice asupra vitezei transferului de masă al oxigenului, mai pronunţată pentru 
regiunile în care sunt plasate agitatoarele (poziţiile 1 şi 4). În schimb, indiferent de 
poziţia senzorului de oxigen, odată cu intensificarea amestecării mediilor cu 
viscozitate superioară apei, variaţia coeficientului de transfer de masă al oxigenului 
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creşte, atinge o valoare maximă, reducându-se apoi. Această evoluţie ar putea fi 
rezultatul modificării mecanismului amestecării şi, implicit, a turbulenţei create în 
sistem în prezenţa bulelor de aer odată cu creşterea puterii specifice. 
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Figura 60. Influenţa puterii specifice asupra coeficientului de transfer de masă al 

oxigenului (vs = 8,4.10-4 m/s)  
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Influenţa decisivă a intensităţii circulaţiei mediului asupra vitezei de transfer a 
oxigenului este susţinută de rezultatele anterioare obţinute în studiile referitoare la 
distribuţia timpului de amestecare în sistemul studiat, care au indicat, pe de o parte, 
faptul că eficienţa maximă a amestecării se atinge pentru valori ale puterii specifice 
similare celor care corespund maximului kLa, iar pe de altă parte, că distribuţia 
eficienţei amestecării este similară cu cea a vitezei transferului de masă 139. 
Practic, cele mai mari valori ale coeficientului kLa se obţin pentru poziţia 1, datorită 
plasării agitatorului în această regiune şi a vecinătăţii cu barbotorul. Pe măsura 
îndepărtării de această poziţie, viteza transferului de oxigen se reduce, atât datorită 
reducerii tubulenţei din sistem în regiunile intermediare 2 şi 3 139, cât şi a 
îndepărtării de barbotor.  

Creşterea vitezei de aerare, respectiv a vitezei superficiale a aerului, induce o 
extindere a turbulenţei în lichid, cu efecte pozitive asupra vitezei de transfer a 
oxigenului. 

Figura 62 indică faptul că distribuţia kLa în lichid este neuniformă, minimul 
vitezei de transfer fiind localizat în regiunea corespunzătoare poziţiei 3 a senzorului 
de oxigen.  
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                Figura 62. Modificarea coeficientului de transfer de masă al oxigenului 

cu poziţia electrodului de oxigen (vs = 8,4.10-4 m/s) 
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Valori mai apropiate ale coeficientului de transfer de masă, însă fără să 
evidenţieze o uniformizare clară a vitezei de transfer de masă, s-au înregistrat pentru 
puteri specifice reduse (100 - 200 W/m3) la viteze superficiale ale aerului de 8,4.10-4 
m/s, respectiv pentru puteri specifice mai ridicate (600 - 800 W/m3) dacă viteza 
superficială a aerului este 5.10-3 m/s.  

Deşi intensificarea amestecării conduce la accelerarea transferului de masă al 
oxigenului, creşterea kLa nu compensează creşterea consumului de putere necesar 
amestecării mecanice în acest scop. 

De aceea, pentru caracterizarea performanţelor bioreactoarelor din punct de 
vedere al transferului de masă al oxigenului se utilizează parametrul denumit 
eficienţa energetică a transferului de masă a oxigenului, EO2, definit de expresia 
28,120: 
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 Figura 64. Dependenţa dintre eficienţa transferului de masă al oxigenului şi puterea 

specifică (vs = 8,4.10-4 m/s) 
 
După cum se constată din figura 64, între eficienţa transferului de masă al 

oxigenului şi puterea specifică există o dependenţă inversă celei înregistrate între 
viteza transferului de masă şi consumul de putere, fapt care sugerează că în 



 36 

bioreactoarele cu amestecare mecanică pot fi atinse valori mari ale kLa, dar cu 
consumuri energetice ridicate. 

Pe baza datelor experimentale şi cu ajutorul programului MATLAB, au fost 
stabilite corelaţii matematice pentru coeficientul de transfer de masă al oxigenului, 
care ţin cont de influenţele cumulate din fiecare poziţie considerată ale viscozităţii 
aparente a mediului, a puterii specifice şi a vitezei superficiale de aeraţie.            
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III.2. Suspensii de Propionibacterium shermanii 

 
Din figura 67 se observă că, indiferent de poziţia senzorului de oxigen, odată 

cu intensificarea amestecării suspensiilor de bacterii, coeficientul de transfer de masă 
al oxigenului creşte, atinge o valoare maximă, reducându-se apoi. Deoarece culturile 
de bacterii au viscozităţi aparente relativ reduse, această evoluţie este mai puţin 
rezultatul modificării mecanismului amestecării şi, implicit, a turbulenţei create în 
sistem în prezenţa bulelor de aer odată cu creşterea puterii specifice, ca în cazul 
lichidelor de fermentaţie simulate viscoase studiate anterior 141. În sistemele care 
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conţin fază solidă, intensificarea amestecării compensează iniţial efectul negativ al 
adsorbţiei celulelor pe suprafaţa bulelor, printr-o redistribuire a celulelor adsorbite şi 
o reînnoire a suprafeţei de contact gaz-lichid, ca rezultat al amplificării turbulenţei în 
sistem. La puteri specifice mai mari, coalescenţa bulelor este redusă, aerul este 
dispersat mai fin, suprafaţa bulelor fiind blocată cu uşurinţă de către celule. 
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Figura 67. Influenţa puterii specifice asupra coeficientului de transfer de 

masă al oxigenului (vS = 8,4.10-4 m/s) 
 

Contrar rezultatelor obţinute pentru lichidele de fermentaţie simulate fără 
biomasă, în toate cazurile cele mai mici valori ale coeficientului de transfer de masă 
al oxigenului se ating în poziţia 1, datorită celei mai mari concentraţii a biomasei în 
această regiune. Datorită tendiţei de acumulare a biomasei, prin depunere, la baza 
bioreactorului, efectele favorabile asupra transferului de oxigen generate de plasarea 
barbotorului şi a agitatorului inferior în această regiune sunt diminuate. Concluzia că 
prezenţa fazei solide controlează transferul de masă şi nu viscozitatea mediului, 
respectiv reducerea turbulenţei, este indicată de creşterea progresivă a vitezei de 
transfer de masă de la poziţia 1 la poziţia 4, în corelaţie directă cu reducerea treptată 
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a cantităţii de biomasă în aceste regiuni şi independentă de reducerea turbulenţei în 
acelaşi sens. Chiar dacă prin intensificarea amestecării, creşte concentraţia biomasei 
în poziţiile 3 şi 4, bulele generate în poziţiile 1 şi 2 sunt mai fine, suprafaţa acestora 
fiind blocată mai rapid de către celule. 

Experimentele realizate în condiţii identice de operare a bioreactorului pentru 
medii simulate, fără biomasă 141, şi reale, conţinând biomasă bacteriană, având 
aceeaşi viscozitate au indicat faptul că, în prezenţa masei celulare, viteza de transfer 
a oxigenului devine inferioară celei atinse în lichidele de fermentaţie simulate (figura 
69). Efectul blocării suprafeţei disponibile a bulelor pentru transferul de masă al 
oxigenului de către celulele bacteriene, poate fi redat cu ajutorul raportului dintre 
coeficientul de transfer de masă corespunzător sistemelor care conţin biomasă, (kLa)c, 
şi cel obţinut în condiţii similare pentru sistemele fără biomasă, (kLa)0 120.  
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Figura 69. Efectul blocării suprafeţei interfaciale de către biomasă asupra transferului 

de masă al oxigenului (vs = 8,4.10-4 m/s) 
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În toate situaţiile, creşterea intensităţii amestecării amplifică efectul creat de 
adsorbţia celulelor pe suprafaţa bulelor, datorită dispersării mai fine a aerului 
barbotat, bulele mici formate fiind mai uşor ocupate de către celule, rezultate în 
concordanţă cu cele indicate de literatura de specialitate [144,145]. Însă, acest efect 
este mai accentuat pentru poziţiile superioare, reducerea raportului (kLa)c/(kLa)0 fiind 
semnificativ mai rapidă decât cea corespunzătoare poziţiilor 1 şi 2. Datorită 
acumulării fazei solide cu predilecţie la baza bioreactorului, gradul de ocupare al 
suprafeţei bulelor de aer în această regiune este maxim, iar raportul (kLa)c/(kLa)0 are o 
valoare redusă, mai puţin afectată de modificarea intensităţii amestecării sau a vitezei 
de aeraţie. În schimb, pentru regiunile superioare, intensificarea circulaţiei 
suspensiei, datorită măririi energiei disipate în sistem, generează dispersarea 
biomasei, din ce în ce mai accentuată, şi în această regiune, cu o influenţa puternică 
asupra blocării interfeţei de transfer a oxigenului dinspre faza gazoasă către mediu. 
Din acest motiv, pentru puteri specifice mai mari decât un anumit nivel, raportul 
(kLa)c/(kLa)0 obţinut pentru poziţiile 3 şi 4 devine inferior celui corespunzător 
poziţiilor 1 şi 2. 

Valoarea puterii specifice de la care efectul blocării suprafeţei de contact 
dintre faza gazoază şi faza lichidă devine mai pronunţat pentru regiunile superioare 
este denumită putere specifică critică şi variază treptat de la 450 la 250 W/m3 odată 
cu acumularea biomasei bacteriene. 

Pe baza datelor experimentale şi cu ajutorul programului MATLAB, au fost 
stabilite corelaţii matematice pentru coeficientul de transfer de masă al oxigenului, 
care ţin cont de influenţele cumulate din fiecare poziţie considerată ale concentraţiei 
biomasei, a puterii specifice şi a vitezei superficiale de aeraţie. 
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IV. TRANSPUNEREA LA SCARĂ SUPERIOARĂ A 
BIOREACTOARELOR AEROBE CU AGITARE MECANICĂ UTILIZÂND 

CRITERIUL TIMPULUI DE AMESTECARE 

 
Studiul transpunerii la scară superioară a bioreactoarelor aerobe cu agitare 

mecanică pe baza criteriul timpului de amestecare a analizat: 
- infuenţa turaţiei aupra timpului de amestecare în bioreactorul cu capacitate 

superioară; 
- variaţia raportului timpilor de amestecare pe înălţimea lichidului; 
- influenţa debitului de aer barbotat asupra timpului de amestecare pentru 

bioreactorul cu volum util de 8.10-3 m3; 
- influenţa vitezei superficiale a aerului asupra raportului timpilor de 

amestecare corespunzători celor două bioreactoare; 
- influenţa turaţiei şi a vitezei superficiale a aerului asupra raportului timpilor 

de amestecare corespunzători celor două bioreactoare; 

- delimitarea domeniului de operare a bioreactorului cu capacitatea de 10-2 

m3 corespunzător respectării transpunerii la scară folosind criteriul 
timpului de amestecare; 

-  influenţa turaţiei şi a vitezei superficiale a aerului asupra raportului 
consumurilor specifice de putere corespunzătoare celor două bioreactoare; 

-  influenţa turaţiilor corespunzătoare celor două bioreactoare asupra 
raportului forţelor de forfecare generate în acestea.  

Pentru identificarea parametrilor de operare ai bioreactorului care să conducă 
la atingerea unei similitudini din punct de vedere al amestecării din cele două 
bioreactoare, s-a calculat raportul dintre timpii de amestecare corespunzători acestor 
bioreactoare, pentru regiunile considerate.  
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O primă analiză a relaţiilor de calcul a raportului tm0/tm1 evidenţiază faptul că 

viscozitatea aparentă nu intervine în transpunerea la scară superioară utilizând 
criteriul timpului de amestecare. Valorile acestui raport, pentru cele două perechi de 
poziţii din bioreactor, calculate pentru diferite turaţii şi viteze superficiale, sunt 
prezentate grafic în figura 112. 
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Figura 112. Influenţa turaţiei şi a vitezei superficiale a aerului asupra raportului 

timpilor de amestecare corespunzători celor două bioreactoare  
((a) - poziţiile 1 şi 4, (b) - poziţiile 2 şi 3) 
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Regiunile haşurate din aceste figuri indică valorile parametrilor de operare ai 
bioreactorului superior, respectiv turaţie şi viteză de aerare, care conduc la valori 
similare ale timpului de amestecare din cele două bioreactore (valori ale raportului 
tm0/tm1 apropiate de 1). Din figura 112 se constată că domeniile de combinaţii turaţie - 
viteză superficială corespunzătoare raportului tm0/tm1 unitar nu coincid în totalitate 
pentru poziţiile considerate, suprapunerea acestora conducând la un interval restrâns 
de valori perechi ale acestor parametri.  

Astfel, pentru transpunerea la scară superioară a acestui tip de bioreactor cu 
respectarea criteriului similitudinii timpului de amestecare în orice poziţie din lichid, 
se impune menţinerea turaţiei şi a vitezei superficiale a aerului în intervalele de 
valori subliniate în figura 113. 
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Figura 113. Delimitarea domeniului de operare a bioreactorului cu capacitatea de 

 10-2 m3 corespunzător respectării transpunerii la scară folosind criteriul timpului de 
amestecare 

 
Respectarea acestui criteriu necesită şi analiza efectelor simultane pe care le 

determină transpunerea la scară. Un prim astfel de efect îl reprezintă modificarea, sau 
nu, a consumului specific de putere. Consumul specific de putere reprezintă 
parametrul care indică gradul de turbulenţă şi circulaţia mediului din bioreactor, 
acest parametru incluzând un domeniu mai larg de influenţe comparativ cu luarea în 
calcul doar a turaţiei agitatorului sau a puterii consumate. 

În condiţii de similitudine geometrică între cele două bioreactoare, raportul 
consumurilor specifice de putere necesare amestecării mediilor aerate din 
bioreactorul mai mic, (Pa/V)0, şi din bioreactorul de capacitate superioară, (Pa/V)1, se 
calculează cu expresia: 
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Influenţa turaţiei şi a vitezei superficiale a aerului considerate pentru 
bioreactorul mai mare asupra raportului puterilor specifice este redată în figura 114 
pentru viscozitatea aparentă de 60 cP. Rezultatele indicate în figura 114 sugerează 
faptul că este posibilă şi menţinerea similitudinii consumului specific de putere prin 
trecerea la un nivel superior de operare (pentru poziţiile 1 şi 4, valoarea raportului 
(Pa/V)0/(Pa/V)1 a variat între limitele 0,88 şi 1,11, respectiv pentru poziţiile 2 şi 3 
între limitele 0,86 şi 1,13). Variaţii similare au fost înregistrate şi pentru celelalte 
viscozităţi aparente experimentate. 
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Figura 114. Influenţa turaţiei şi a vitezei superficiale a aerului asupra 

raportului consumurilor specifice de putere corespunzătoare celor două bioreactoare 
((a) - poziţiile 1 şi 4, (b) - poziţiile 2 şi 3)  
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Un alt parametru direct corelat cu intensitatea amestecării îl reprezintă forţele 
de forfecare generate în mediu de amestecarea mecanică, presupunându-se 
contribuţia decisivă a acestora la circulaţia mediului din bioreactor. Modificarea 
mărimii acestor forţe prin trecerea la o altă scară de operare poate fi redată prin 
raportul dintre produsele N.d corespunzătoare celor două nivele [58]. 

În cazul abordat în aceste experimente, raportul forţelor de forfecare s-a 
estimat folosindu-se valorile turaţiilor pentru cele două bioreactoare care au condus 
la obţinerea timpilor de amestecare corespunzători regiunii haşurate din figura 113 
pentru o anumită viscozitate aparentă, folosindu-se expresia următoare: 
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Variaţia raportului forţelor de forfecare F0/F1 cu turaţiile N0 şi N1 
corespunzătoare timpilor de amestecare similari ale celor două bioreactoare, pentru 
cele patru poziţii din lichidul de fermentaţie şi viscozitatea aparentă de 60 cP este 
prezentată în figura 115.  
 În ambele situaţii, valoarea raportului F0/F1 este subunitar, ceea ce indică 
creşterea magnitudinii forţelor de forfecare prin menţinerea valorii timpului de 
amestecare la transpunerea la o scară superioară a bioreactorului. Astfel, pentru 
mediile cu viscozitatea aparentă de 60 cP, pentru poziţiile 1 şi 2, valoarea medie a 
raportului este 0,78, iar pentru poziţiile intermediare 2 şi 3 este 0,81, ceea ce indică a 
amplificare a forţelor de forfecare în medie de 1,23 - 1,28 ori prin mărirea scării de 
operare. Valoarea subunitară a raportului forţelor de forfecare este valabilă pentru 
întreg domeniul de viscozităţi aparente experimentat, însă aceasta se reduce de la 
circa 0,88 pentru apă, la 0,74 pentru lichidele cele mai viscoase, ceea ce indică rolul 
important al creşterii viscozităţii în inducerea unor forţe de forfecare ridicate, efect 
mai pronunţat bioreactorul cu capacitate superioară. 
 În acelaşi timp, se poate constata din figura 115 că în intervalul de turaţii 
permis de respectarea criteriului timpului de amestecare, variaţia raportului F0/F1 cu 
creşterea turaţiei este diferită funcţie de poziţia considerată. Pentru poziţiile extreme 
1 şi 4, menţinerea timpului de amestecare la o valoare constantă determină reducerea 
acestui raport cu creşterea turaţiilor, ceea ce sugerează accentuarea forţelor de 
forfecare în bioreactorul cu volum mai mare. În schimb, în cazul poziţiilor 2 şi 3, 
accelerarea turaţiilor cu respectarea criteriului timpului de amestecare determină 
iniţial o creştere mai puţin importantă a forţelor de forfecare în bioreactorul de 
capacitate superioară comparativ cu bioreactorul mai mic, urmată de un efect mai 
puternic în bioreactorul mai mare. Aceste diferenţe sunt datorate contribuţiei relativ 
diferite a agitării mecanice la amestecarea mediului din regiunile în care sunt plasate 
agitatoarele şi, respectiv, din regiunile situate între agitatoare. Barbotarea aerului, 



 45 

acumularea acestuia în regiunea agitatoarelor, interferenţa curenţilor în regiunile 
intermediare concură la obţinerea variaţiilor analizate. 
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Figura 115. Influenţa turaţiilor corespunzătoare celor două bioreactoare 

asupra raportului forţelor de forfecare generate în acestea  
((a) - poziţiile 1 şi 4, (b) - poziţiile 2 şi 3) 
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CONCLUZII GENERALE 
 

Studiile experimentale efectuate în cadrul tezei de doctorat au abordat 
eficientizarea amestecării şi a transferului de masă al oxigenului din bioreactoarele 
cu agitare mecanică,  precum şi transpunerea la scară superioară a acestor 
bioreactoare. 

Rezultatele cercetării proprii incluse în teza de doctorat au permis conturarea 
următoarelor concluzii generale: 

1.  Tema tezei de doctorat se înscrie într-una dintre direcţiile actuale prioritare 
ale ingineriei biochimice şi biotehnologiei, şi anume: eficientizarea amestecării şi a 
transferului de masă al oxigenului din bioreactoarele cu agitare mecanică,  precum şi 
transpunerea la scară superioară a proceselor biotehnologice.  

2.  În studii s-au utilizat lichide de fermentaţie simulate şi reale, aerate. 
Lichidele de fermentaţie simulate au constat din soluţii de carboximetilceluloză 
sodică cu viscozitatea aparentă cuprinsă între 1 cP (apă) şi 96 cP şi comportare 
pseudoplastică. Această viscozitate a fost modificată pe parcursul experimentelor 
similar cu modificarea viscozităţii lichidelor de fermentaţie reale pe parcursul unui 
proces de biosinteză. Lichidele de fermentaţie reale au constat din culturi de 
Saccharomyces cerevisie (drojdii) cu o concentraţie a biomasei cuprinsă între 40 
kg/m3 s.u. şi 150 kg/m3 s.u. suspensii de Propionibacterium shermanii (bacterii 
producătoare de vitamina B12) cu concentraţia biomasei cuprinsă între  30,5 g/l s.u. şi 
120,5 g/l s.u.; suspensii de fungi (Penicillium chrysogenum - producător de 
peniciline G şi V) sub formă de asociaţii micelare, având diametrul mediu al peleţilor 
de 1,6 - 1,8.10-3 m şi sub formă de miceliu filamentos, cu concentraţia biomasei 
cuprinsă între 4 şi 36 kg/m3 s.u. 

3.  Studiile experimentale au fost efectuate utilizând aparatură modernă şi 
adecvată, oferind posibilitatea obţinerii de date exacte şi precise, date care au fost 
ulterior prelucrate cu ajutorul programelor specifice şi care au stat la baza 
transpunerii la scară superioară a bioreactoarelor. 

4. Studiul distribuţiei intensităţii amestecării într-un bioreactor cu agitare 
mecanică pentru lichide de fermentaţie simulate şi reale, aerate a indicat faptul că 
alura dependenţei dintre timpul de amestecare şi factorii consideraţi (viscozitatea 
aparentă a mediului, turaţia, debitul de aer) este diferită în regiunile din vecinătatea 
agitatoarelor comparativ cu regiunea situată între agitatoare.  

5. Studiul distribuţiei vitezei transferului de masă al oxigenului într-un 
bioreactor cu agitare mecanică pentru lichide de fermentaţie simulate şi reale a 
indicat faptul că magnitudinea şi sensul influenţelor factorilor luaţi în calcul sunt 
diferite pentru cele patru poziţii considerate din lichidul de fermentaţie. 
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6. Studiul transpunerii la o scară superioară a unui bioreactor cu amestecare 
mecanică care prelucrează lichide de fermentaţie simulate cu viscozităţi aparente de 
până la 96 cP a evidenţiat faptul că se poate realiza mărirea nivelului de operare cu 
respectarea valorii şi a distribuţiei timpului de amestecare. În condiţiile similitudinii 
geometrice între aceste bioreactoare, utilizarea acestui criteriu determină menţinerea 
relativ constantă şi a consumului energetic specific necesar amestecării mediului. 

7. Raportul forţelor de forfecare s-a estimat folosindu-se valorile turaţiilor 
pentru cele două bioreactoare. 

0 0

1 1

0, 78
F N

F N
   

Mărirea scării de operare induce amplificarea forţelor de forfecare generate în 
mediu de aproximativ 1,23 - 1,35, efectul fiind mai pronunţat odată cu creşterea 
viscozităţii aparente a mediilor.  

8. Pe baza datelor experimentale  au fost stabilite corelaţii matematice pentru 
tm şi kLa, care ţin cont de influenţele cumulate din fiecare poziţie considerată ale 
concentraţiei biomasei, a turaţiei agitatorului şi a vitezei de aeraţie.      
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- suspensii de Penicillium chrysogenum miceliu filamentos 
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9. Rezultatele cercetărilor proprii din cadrul tezei de doctorat s-au concretizat 
în elaborarea a 11 lucrări publicate în reviste de specialitate, din care 5 publicate în 
reviste ştiinţifice cotate ISI, 6 lucrări publicate în reviste cotate BDI, numeroase 
participări la sesiuni ştiinţifice naţionale şi internaţionale. De asemenea, rezultatele 
cercetărilor din cadrul tezei de doctorat au fost incluse într-un grant de cercetare tip 
Td, în calitate de director de grant şi un grant PNCDI 2 - Parteneriate în calitate de 
membru în colectiv. 
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