





INTRODUCERE

Una dintre problemele prioritare ale ingineriei biochimice si ale
biotehnologiilor o reprezinta analiza, modelarea si optimizarea bioproceselor, prin
intermediul eficientei amestecarii, al transformarilor biochimice si al proceselor de
transfer care se desfasoara in bioreactoare, cu efecte directe in costul produsului
obtinut, in valoarea investitiilor pentru constructie, Intretinere, exploatare.

inscriindu-se in tendinta manifestatd in prezent la nivel mondial, teza de
doctorat a avut ca principal obiectiv aplicarea criteriilor de analiza a
performantei bioreactoarelor, criterii referitoare la hidrodinamica lichidelor de
fermentatie si la procesele de transfer de masa, precum si a celor referitoare la
transpunerea la scara superioard pentru optimizarea functionarii
bioreactoarelor aerobe cu agitare mecanica. Pentru aceasta s-au folosit diferite
criterii directe, cum ar fi intensitatea si distributia amestecarii, prin intermediul
timpului de amestecare, precum si eficienta si distributia vitezei transferului de masa
al oxigenului. Experimentele s-au realizat pentru diferite lichide de fermentatie
simulate sau reale, respectiv pentru culturi de drojdii (Saccharomyces cerevisiae),
suspensii de bacterii (Propionibacterium shermanii), suspensii de fungi sub forma
de asociatii micelare (peleti) sau filamentosi (Penicillium chrysogenum), aerate,
prelucrate intr-un bioreactor cu agitare mecanica. Pe baza datelor experimentale, care
au descris influentele caracteristicilor lichidelor de fermentatie (viscozitate aparenta,
comportare reologicd), ale biomasei (tip, concentratie, morfologie) si ale parametrilor
functionali ai bioreactorului, s-au stabilit conditiile optime pentru obtinerea unei
distributii uniforme a amestecarii si a vitezei de transfer de masd a oxigenului in
intreg volumul lichidului de fermentatie, iar, in final, s-a studiat transpunerea la scara
superioard a procesului biotehnologic pe baza criteriului timpului de amestecare.

Lucrarea este structuratd pe doud parti principale. Prima parte cuprinde trei
capitole, iar cea de-a doua parte, originala, de asemenea trei capitole. Teza de
doctorat este extinsd pe 231 de pagini, contine un numar de 115 figuri, 9 tabele, 158
de ecuatii matematice si 151 referinte bibliografice, dintre care 11 apartin autorului.

Prima parte a tezei de doctorat reda sintetic datele de literatura referitoare la
directiile actuale de cercetare pe plan mondial in domeniul abordat, cu trimitere
directa la aspectele care abordeazd amestecarea din bioreactoarele cu agitare
mecanica (sisteme de amestecare mecanicd, caracterizarea amestecarii, imbunatatirea
amestecarii), transferul de masa al oxigenului (analiza distributiei vitezei de transfer
de masa al oxigenului in bioreactoare cu agitare mecanica, factorii care influenteaza
procesul de transfer de masa al oxigenului, modele privind transferul de masa,
imbunatatirea transferului de masa al oxigenului) si transpunerea la scara superioara
a proceselor biotehnologice (factorii care influenteaza procesul de transpunere la
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scard superioard, transpunerea la scard superioara a proceselor biochimice utilizand
diferite criterii: timpul de amestecare, transferul de masa, puterea specifica).

Contributiile originale privind analiza si eficientizarea proceselor de
amestecare, transfer de masa al oxigenului i transpunerea la scard superioara a
proceselor biotehnologice se regisesc in partea a doua a tezei de doctorat, capitolele
IT — TV. Capitolul I cuprinde tehnica de lucru, echipamentele experimentale, precum
si materialele si metodele experimentale utilizate.

Capitolul II este dedicat studiului eficientei amestecarii In lichide de
fermentatie aerate simulate si reale, prin intermediul unei marimi specifice, si anume
timpul de amestecare. Determinarile experimentale au fost realizate pentru lichide de
fermentatie reale si simulate aerate, utilizdnd un sistem dublu de agitatoare tip
turbind Rushton. Pe baza datelor experimentale obtinute s-au propus modele
matematice care descriu influenta parametrilor urmariti asupra timpului de
amestecare.

Capitolul IIT cuprinde studii de evaluare a eficientei transferului de masa al
oxigenului pentru aceleasi tipuri de lichide de fermentatie, simulate si reale. Datele
originale obtinute au stat la baza elaborarii unor modele matematice care descriu
influenta parametrilor studiati asupra coeficientului de transfer de masa al
oxigenului, din bioreactoarele cu amestecare mecanica.

in capitolul IV este analizata transpunerea la scard superioard a
bioreactoarelor aerobe cu agitare mecanica utilizand criteriul timpului de amestecare,
pentru sisteme simulate acrate.

Rezultatele cercetarilor proprii din cadrul tezei de doctorat s-au concretizat in
elaborarea a 11 lucrari stiintifice publicate in reviste de specialitate (5 lucrari in
reviste cotate ISI si 6 articole publicate in reviste cotate BDI), 7 participari la
sesiuni stiintifice nationale si internationale. De asemenea, rezultatele cercetarilor
din cadrul tezei de doctorat au fost incluse in doua granturi: un grant de cercetare
tip TD, 1n calitate de director de grant, si un grant 1n calitate de membru in colectiv
(Grant PNCDI 2 - Parteneriate).
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Rezumatul lucrérii prezintd, intr-o forma succintd, o parte din rezultatele
originale obtinute. in rezumat a fost mentinuti numerotarea bibliografiei, figurilor,
tabelelor si a ecuatiilor din teza.

LTEHNICA EXPERIMENTALA

Echipamentul experimental utilizat a constat din doud bioreactoare de
laborator, unul de 5.10° m® (4.10° m’ volum util) de tipul Biostat A. (B. Braun
Biotech International) (figura 39), iar celalalt cu un volum de 10 m’ 1 (8.10° m’
volum util), de tip Fermac 310/60, Electrolab (figura 40); ambele tipuri de
bioreactoare sunt prevazute cu un sistem computerizat de monitorizare, control si
inregistrare a parametrilor de operare. Sistemul de amestecare, pentru ambele tipuri
de bioreactoare, a constat dintr-un agitator dublu tip turbind Rushton (figura 41) si
trei sicane. Agitatorul inferior a fost plasat la o distantd egald cu diametrul
agitatoarelor fati de baza bioreactorului (la 64.10”° m pentru bioreactorul Biostat A,
respectiv, 82.10” m pentru bioreactorul Fermac). Agitatorul superior a fost plasat pe
ax la o distantd egald cu dublul valorii diametrului agitatoarelor fata de agitatorul
inferior, pentru ambele cazuri considerate, aceasta fiind distanta optima rezultata din
studiile anterioare pentru lichide de fermentatie simulate neaerate [120]. Turatia
agitatorului a fost de maxim 10 s”. Experimentele s-au realizat pentru valori ale
criteriului Re < 3.500, interval care corespunde regimului de curgere laminar,
tranzitoriu §i care evitd formarea unei depresiuni la suprafata lichidului (pentru turatii
de peste 10s™).

Figura 39.Bioreactor tip Biostat A., volum util 4.10” m’
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Figura 40. Bioreactor tip Fermac 310/60, Figura 41. Agitator tip turbind Rushton
volum util 8.10° m’

Pentru aerare s-a utilizat un barbotor circular, cu un diametru de 64.10° m,
avand 14 orificii cu marimea de 10” m, plasat la 15.10” m de baza vasului. Debitul
volumetric de aer barbotat a variat intre 20.10° m*/s si 158.10°° m’/s, corespunzitor
unei variatii a vitezei superficiale a aerului in intervalul 0,84 - 5,02.10° m/s.

In afara masurarii si a reglarii turatiei agitatorului si a debitului de aer
barbotat, in experimente s-a mentinut constanta temperatura mediului §i s-a urmarit
variatia pH-ului mediului si a concentratiei oxigenului dizolvat. in acest scop s-au
utilizat urmatorii 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) si BJC K9
(Broadley James Stainless Polarographic K20719);

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

I.1. Materiale si metode experimentale

Experimentele s-au realizat pentru lichide de fermentatie simulate si reale.

Lichidele de fermentatie simulate au constat din solutii de
carboximetilceluloza sodica (CMCNa) de diferite concentratii, respectiv viscozitati
aparente, si apd. Viscozitatea aparentd a acestor solutii a variat intre 1 cP (apd) si 96
cP.

Lichidele de fermentatie reale au constat din:

- culturi de drojdii (Saccharomyces cerevisiae) de diferite concentratii ale

masei celulare, C,, cuprinse intre 4 si 150 kg/m3 s.u
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- suspensii de bacterii (Propionibacterium shermanii) cu concentratia
biomasei cuprinsa intre 30,5 si 120,5 kg/m3 S.U.

- suspensii de fungi (Penicillium chrysogenum) sub forma de asociatii
micelare si sub forma de miceliu filamentos, cu concentratia biomasei
cuprinsi intre 4 si 36 kg/m’ s.u.

Viscozitatea aparentd a mediilor utilizate a fost masurata 1naintea si dupa
incheierea fiecdrui experiment, cu ajutorul unui viscozimetru Ostwald adaptat
lichidelor cu viscozitate ridicatd [33,109,122]). Nu s-a constatat modificarea
viscozitatii in timpul determinarilor experimentale. Atat masurarea viscozitatii, cat si
experimentele s-au realizat la temperatura de 25°C.

Pe langa lichidele de fermentatie au mai fost folosite si urmatoarele substante
chimice:

e hidroxid de potasiu 2 N, utilizat cu rol de trasor;

e azot, utilizat pentru desorbtia oxigenului din mediu;

e acid pirogalic 0,2% si hidroxid de potasiu 0,4% utilizati pentru
suprimarea activitatii respiratorii a biomasei.

Metodele experimentale au fost, pe de o parte, metode pentru determinarea
timpului de amestecare si, pe de altd parte, metode pentru determinarea coeficientului
volumic de transfer masa al oxigenului.

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

Valorile parametrilor urmariti (valoarea pH-ului, concentratia oxigenului
solvit, turatia etc.) au fost Inregistrate de unitatea computerizata a bioreactorului. Pe
langd modificarea turatiei §i a debitului de aer barbotat, in experimente s-a mai
modificat si pozitia electrodului de pH (figura 43). Astfel, In cazul bioreactorului
cu volumul util de 4.10” m’, electrodul de pH a fost plasat diametral opus fatd de
pozitia de introducere a trasorului, in patru pozitii diferite pe directie verticala situate
la urmatoarele distante fatd de baza vasului:

e pozitia 1: 0,020 m;
e pozitia2: 0,070 m;
e pozitia 3: 0,120 m;
e pozitia4: 0,170 m.

Pentru bioreactorul cu volumul util de 8.10” m® valorile distantelor de plasare

a elecrodului de pH fata de baza bioreactorului sunt:
e pozitia 1: 0,100 m;
e pozitia2: 0,136 m;
e pozitia3: 0,172 m;



e pozitia4: 0,208 m.

Figura 42. Pozitiile electrodului de pH

Prelucrarea datelor oferite de experimente, atat in scopul stabilirii influentei
parametrilor considerati asupra timpului de amestecare, a transferului de masa al
oxigenului sau a transpunerii la scard superioard a bioreactoarelor, a fost realizata
utilizand programe specifice: VisiMix" al VisiMix Ltd., MixerCalc” al Philadelphia
Mixing Solutions, Origin si Matlab.

II. EVALUAREA EFICIENTEI AMESTECARII iN LICHIDE DE
FERMENTATIE AERATE SIMULATE SI REALE

Studiul evaludrii amestecarii in lichidele de fermentatie simulate si reale a
analizat:

- influenta turatiei asupra timpului de amestecare, pentru fiecare tip de lichid

de fermentatie considerat i pentru cele patru pozitii din bioreactor;

- influenta pozitiei senzorului asupra timpului de amestecare;

- influenta debitului de aer barbotat asupra timpului de amestecare.

Prelucrarea datelor obtinute cu ajutorul programului Matlab a condus la
realizarea unor corelatii matematice care stabilesc influenta factorilor considerati
(viscozitate aparentd/concentratia biomasei, turatie si vitezd superficiald de aerare)
asupra timpului de amestecare.



II. 1. Lichide de fermentatie simulate

in cadrul studiului influentei turatiei asupra timpului de amestecare se observi
ca indiferent de viscozitatea aparentd a lichidului si de pozitia senzorului de pH,
cresterea turatiei determind reducerea initiald a timpului de amestecare, atingerea
unui valori minime, urmata de cresterea sa (figura 44). Aceasta evolutie ar putea fi
rezultatul modificarii mecanismului amestecdrii in prezenta bulelor de aer odatd cu
cresterea turatiei. in acest sens, la turatii reduse, contributia amestecarii pneumatice
este importantd, cresterea vitezei de rotatie a agitatorului intensificand suplimentar
circulatia mediului in bioreactor. La turatii ridicate, timpul de retinere al bulelor in
mediu creste, curgerea dispersiei gaz-lichid devine complexa, iar viteza sa de
circulatie este mai mica decat cea a curentilor creati de amestecare mecanica in
lichide neaerate. Valoarea turatiei corespunzatoare minimului timpului de amestecare
a fost denumita turatie critica [125,127].

Indiferent de viscozitatea aparenta, din figura 44 se constatd cd cele patru
curbe pot fi grupate cate doud, apartinand regiunilor extreme din bioreactor (pozitiile
1 si 4), respectiv regiunii intermediare, dintre cele doud agitatoare (pozitiile 2 si 3).
Astfel, cele mai mici valori ale timpului de amestecare s-au inregistrat pentru
pozitiile 1 si 4, datoritd situdrii in vecinatatea celor doud agitatoare. Dintre aceste
doud variatii, curba trasatd pentru pozitia 1 indicd o amestecare mai eficienta in
aceastd regiune comparativ cu pozitia 4, datorita “bottom effect” care induce o
amestecare mai buna a dispersiei aer-mediu [128].

Odata cu marirea viscozitatii aparente, creste importanta relativa a amestecarii
create de agitarea mecanici comparativ cu cea datoratd barbotirii aerului. In acelasi
timp, insd, odatd cu cresterea viscozitatii aparente, bulele de aer au tendinta de a se
acumula si de a realiza coalescenta in jurul agitatoarelor, creste retinerea aerului in
bioreactor (pentru viscozitatea aparentda de 96 cP, fractia volumica a aerului a fost de
2,6 -3% la 5", devenind 11 - 12% la 11,66 s [125]), ceea ce reduce viteza de
circulatie a dispersiei §i, respectiv, influenta cresterii turatiei asupra intensificarii
amestecarii.

Intensitati mai reduse ale amestecarii s-au Iinregistrat pentru pozitiile
intermediare, 2 si 3. Aceste variatii se datoreaza modificarii intensitatii amestecarii in
regiunea situatd intre cele doud agitatoare, ca rezultat al efectului combinat sau
antagonic al curentilor de curgere creati de aceste agitatoare [126]. Astfel, datorita
distantei dintre agitatoare, intre acestea se formeaza regiuni stagnante, fenomen care
se accentueaza odatd cu cresterea viscozitatii aparente. Cresterea turatiei intensifica
curgerea, micsorand volumul regiunii stagnante, ceea ce conduce la scdderea
timpului de amestecare. Barbotarea aerului induce intensificarea amestecarii intre



agitatoare si extinderea regiunilor amestecate, modificand si influentdnd mai puternic

circulatia mediului din regiunea intermediara.
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Figura 44. Influenta turatiei asupra timpului de amestecare
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Analiza distributiei eficientei amestecarii pentru cele patru pozitii considerate
din bioreactor a indicat faptul ca cele mai mari valori ale timpului de amestecare se
obtin pentru regiunea situata intre cele doua agitatoare (figura 45).
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Din studiile experimentale anterioare efectuate pentru lichide de fermentatie
simulate neaerate, s-a observat existenta unei valori optime a turatiei, dependenta de
viscozitatea aparentd, pentru care intensitatea amestecarii este uniform distribuitd in
volumul lichidului (4,16 - 5 s pentru medii cu viscozitatea aparentd de pana la 60
cP, 6,66 s’ pentru viscozitati mai mari) [14]. insd, datorita dispersiei neomogene a
bulelor de aer in bioreactor, a acumularii acestora in jurul agitatoarelor, respectiv a
curgerii complexe si neuniforme a dispersiei aer-mediu, In cazul lichidelor de
fermentatie simulate aerate figura 45 nu mai indica distributia uniforma a intensitatii
amestecdrii pe iniltimea lichidului din vas, indiferent de turatia agitatorului. in
schimb, se constatd o relativa aplatizare a curbelor obtinute odatd cu cresterea
viscozitatii aparente, ceea ce poate sugera o distributie mai uniforma a timpului de
amestecare 1In lichidele mai viscoase, Insa In conditiile unei eficiente tot mai reduse a
amestecarii.

Influenta debitului de aer depinde in principal de viscozitatea aparenta a fazei
lichide §i intr-o masura mai redusa, de pozitia senzorului de pH.

Daca pentru apd, timpul de amestecare scade continuu cu debitul de aer
barbotat, indiferent de regiunea din bioreactor, dependenta dintre -eficienta
amestecdrii §i viteza de aeratie se modificd semnificativ odatd cu marirea viscozitatii
aparente, aparand diferente si intre variatiile timpului de amestecare inregistrate
pentru cele patru pozitii (figura 46). Astfel, influenta debitului de aer barbotat se
manifestd diferit in regiunile extreme, pozitiille 1 i 4, comparativ cu pozitiile
intermediare 2 si 3.

Cele mai mici valori ale timpului de amestecare se ating in regiunile 1 si 4. In
acest regiuni, cresterea vitezei de aeratie determind initial intensificarea amestecarii,
atingerea unei valori minime a timpului de amestecare, urmata de cresterea acestuia.
Valoarea debitului de aer corespunzator minimului timpului de amestecare a fost
denumit debit critic si depinde in principal de viscozitatea aparenta a lichidului de
fermentatie [126,128]. Pentru pozitiile 1 si 4, din figura 46 se observa reducerea
debitului critic de la 83.10° m’/s obtinut pentru viscozitatea aparentd de 15 cP la
41.10°° m’/s pentru lichide mai viscoase.

Pentru pozitiile intermediare 2 si 3, in cazul lichidelor de fermentatie simulate
cu viscozitatea aparentd de pand la 15 cP, dependenta dintre eficienta amestecarii si
debitul de aer barbotat este similard celei observate pentru apa, cresterea vitezei de
aeratie favorizdnd amestecarea. La viscozitati mai mari, cresterea vitezei de aeratie
manifestd un efect similar ca cel mentionat pentru pozitiile 1 i 4, respectiv reducerea
timpului de amestecare pana la o valoare minimd, urmata de cresterea sa. Debitul
critic variaza, in acest caz, de la 83.10°° m’/s pentru lichide cu viscozitati aparente de
pani la 25 cP la 41.10° m’/s pentru lichide cu viscozitati mai mari.
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Pentru lichidele de fermentatie simulate aerate, in figura 47 este prezentata
influenta cumulatd a turatiei si a debitului de aer barbotat asupra timpului de
amestecare, corespunzatoare celor patru pozitii din bioreactor.
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Figura 47. Influenta cumulata a turatiei si a vitezei de aeratie asupra timpului de
amestecare (viscozitate aparenta 96 cP)

Rezultatele experimentale au stat la baza obtinerii urmatoarelor expresii
matematice care dau dependenta dintre timpul de amestecare si factorii considerati:

o pozitiile 1 §i 4

n 0533, 0,029
S a s
tm :3,0010 W (124)
e potitiile 2 5i 3
77 0,403
t,=2,645-10°- a (125)

0,086 2,119-0,694-In N
v, N

Prin analiza coeficientilor de determinare corespunzitori, care reprezintd
radicalul din coeficientii de corelatie ai ecuatiilor propuse, se poate concluziona ca
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factorii luati in calcul influenteaza timpul de amestecare in proportie medie de
88,3%. Restul de 11,7% poate fi atribuit efectului altor factori, cum ar fi: pozitia
senzorului (dificil de cuantificat), dimensiunilor geometrice ale agitatorului, numarul,
pozitia si geometria gicanelor etc.

I1. 2. Suspensii de Saccaromyces cerevisiae

Din figura 48 se constatd ca alura curbelor obtinute difera de la o pozitie la
alta si se modifica odatd cu cresterea concentratiei biomasei. Astfel, indiferent de
concentratia drojdiei in lichidul de fermentatie, cresterea turatiei determina
intensificarea continud a amestecdrii din regiunea inferioara a bioreactorului (pozitia
1). Pentru celelalte pozitii, variatia timpului de amestecare cu turatia, la vitezd de
aeratie constantd, este diferitd. Acest parametru scade initial cu turatia, atinge o
valoare minimd, dupd care creste, evolutie mai pronuntatd in regiunile din
vecindtatea agitatoarelor (pozitiile 2 si 3). Valoarea turatiei critice, corespunzitoare
minimului timpului de amestecare [126,127], se deplaseaza catre valori mai mari
odata cu cresterea concentratiei biomasei, fiind de 5 s” pentru Cy < 75 kg/m’ s.u.,
respectiv 6,66 s pentru Cy < 150 kg/m’ s.u.

Acumularea biomasei determina reducerea intensitatii amestecdrii in intreg
volumul lichidului de fermentatie. In plus, acumularea biomasei induce cresterea
treptatd a concentratiei acesteia si in regiunile 2 si 3, astfel incat alura dependentei
timpului de amestecare de turatie din aceste pozitii se apropie tot mai mult de cea
inregistratd pentru pozitia 1, pozitie In care aportul amestecarii pneumatice este
redus. Astfel, se poate constata ca odata cu acumularea biomasei, dispersarea acesteia
se face predominant prin amestecare mecanica.

Spre deosebire de lichidele de fermentatie simulate, pentru care odatd cu
madrirea viscozitdtii aparente, bulele de aer au tendinta de a se acumula si de a realiza
coalescenta in jurul agitatoarelor, ceea ce conduce la cresterea fractiei volumice a
aerului in bioreactor [51], in culturile de drojdii nu a fost observat acest fenomen.
Aceasta se poate explica, pe de o parte, prin viscozitatea aparentd redusd a acestor
culturi, chiar in conditiile Tn care concentratia biomasei este ridicata (pentru Cx = 150
kg/m’ s.u., viscozitatea a fost de 7 cP), iar pe de alta parte, prin tendita celulelor de a
se adsorbi pe suprafata bulelor, ceea ce impiedica coalescenta acestora.

Analiza distributiei eficientei amestecarii pentru cele patru pozitii considerate
din bioreactor a indicat faptul ca cele mai mici valori ale timpului de amestecare se
obtin pentru regiunea superioard, cea mai saraca in biomasa, desi aceasta regiune se
gaseste relativ departe de zona agitatoarelor (figura 49). Acest rezultat confirma
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influenta decisivd pe care o manifestd prezenta fazei solide asupra circulatiei
mediului.
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Figura 48. Influenta turatiei asupra timpului de amestecare (D, = 20.10° m’/s)
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In plus, pentru pozitiile intermediare 2 si 3 si turatii de peste 6,66 s se
constata existenta unui minim al intensitatii amestecdrii, ca rezultat al interferentei
curentilor de curgere creati de cele doua agitatoare si, in cosecinta, al reducerii

vitezei de circulatie a mediului. Acest fenomen devine tot mai putin pronuntat odata
cu cresterea biomasei.
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De asemenea, din figura 49 se poate observa existenta unei turatii optime
corespunzatoare unei distributii uniforme a intensitatii amestecarii In intreg volumul
lichidului de fermentatie. Valoarea acestei turatii creste de la 5 s pentru 75 kg/m’
s.u. S. cervisiae la 8,33 s™' pentru suspensii mai concentrate de 130 kg/m’ s.u.

La turatii constante, influenta debitului de aer depinde, in principal, de
concentratia drojdiei si de dispersarea biomasei in diferitele regiuni din bioreactor.
Din figura 50 se poate observa cd odatd cu acumularea biomasei, alura curbelor care
descriu dependenta dintre timpul de amestecare si debitul de aer barbotat se modifica
semnificativ pentru toate pozitiile considerate. Astfel, pentru concentratii ale
biomasei de pana la 100 kg/m’ s.u., intensitatea amestecarii din regiunea inferioara a
bioreactorului creste cu viteza de aeratie, fapt explicat prin marirea aportului
amestecarii pneumatice la dispersarea biomasei, in aceastd regiune fiind plasat
barbotorul.

Pentru celelalte pozitii, timpul de amestecare scade initial cu debitul de aer
barbotat, atinge o valoare minima, dupa care creste. In conditiile in care turatia
agitatorului se mentine constantd, cresterea suplimentard a debitului de aer induce
formarea unor bule de dimensiuni mici, care poseda o vitezd ascendenta redusd, ceea
ce determina cresterea retinerii fazei gazoase in mediu si reduce viteza de circulatiei
a dispersiei aer - mediu. Valoarea debitului de aer corespunzatoare timpului de
amestecare minim, respectiv debitul critic [51] creste de la 41.10° m¥/s pentru
concentratia S. cerevisiae de 40 kg/m’ s.u. la 83.10° m*/s pentru 100 kg/m’ s.u.

in cazul culturilor de drojdii avand concentratii mai ridicate de 100 kg/m’ s.u.,
efectul aeratiei asupra timpului de amestecare este contrar celui prezentat anterior.
Dupa cum se constatd din figura 50, in suspensiile concentrate de S. cerevisiae
cresterea vitezei de aeratie induce o crestere initiald a timpului de amestecare, cu
atingerea unei valori maxime a acestui parametru, urmata de reducerea sa. Aceasta
evolutie, mai pronuntatd in regiunile cu continut mai ridicat de biomasa (pozitiile
inferioare 1 §i 2) se datoreaza concentratiei ridicate a fazei solide care se adsoarbe pe
suprafata bulelor si impiedica coalescenta acestora, bulele de dimensiuni mici,
formate prin dispersarea aerului de catre agitarea mecanicd, avand un efect negativ
asupra circulatiei mediului, dupa cum a fost mentionat anterior.

La debite ridicate de aer, energia disipatd prin barbotarea aerului depaseste
energia disipatd prin agitarea mecanica, ceea ce corespunde fenomenului de inec
[129]. La atingerea punctului de inec, viteza de deplasare a aerului creste puternic,
simultan cu accelerarea circulatiei mediului, timpul de amestecare reducandu-se.
Valoarea debitului de inec a fost de 41.10° m’/s.
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Figura 50. Influenta debitului de aer barbotat asupra timpului de amestecare (5 s™)
Pentru culturile aerate de S. cerevisiae, in figura 51 este prezentata influenta

cumulata a turatiei si a debitului de aer barbotat asupra timpului de amestecare,
corespunzatoare celor patru pozitii din bioreactor.
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Figura 51. Influenta cumulata a turatiei si a vitezei de aeratie asupra timpului de
amestecare (concentratia biomasei de 150 kg/m’ s.u.)

Alura dependentei dintre timpul de amestecare i factorii considerati a sugerat
doua tipuri de corelatii matematice, aplicabile regiunilor din exteriorul agitatoarelor
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I1. 3. Suspensii de Penicillium chrysogenum peleti

Din figura 52 se constata ca alura curbelor obtinute, pentru o viteza constanta
de aeratie, diferd de la o pozitie la alta, putdndu-se grupa variatiile obtinute pe trei
regiuni: regiunea inferioard (pozitia 1), regiunea intermediara (pozitia 2) si regiunea
superioara (pozitiile 3 si 4). Astfel, cresterea turatiei determina reducerea continua a
timpului de amestecare In regiunea inferioara a bioreactorului. Pentru celelalte
pozitii, variatia timpului de amestecare cu turatia este diferitd, acesta scdzand initial
cu turatia, pand la o valoare minima, dupd care creste, evolutie mai pronuntatd in
regiunea superioard. Acumularea P. chrysogenum peleti determind reducerea
semnificativa a intensitatii amestecdrii In intreg volumul lichidului de fermentatie,
efectul fiind mai pronuntat pentru regiunea superioara a bioreactorului.

Comparand aceste rezultate cu cele obtinute pentru amestecarea lichidelor de
fermentatie simulate, fara biomasa, la care cele mai mari valori ale timpului de
amestecare s-au inregistrat pentru pozitiile 2 si 3, ca rezultat al interferentei
curentilor de curgere generati de agitatoarele invecinate [51], se poate evidentia
influenta decisiva pe care o manifesta prezenta fazei solide si tendinta sa de depunere
asupra circulatiei mediului.

De asemenea, pentru concentratii ale biomasei de pana la 24 kg/m’ s.u., din
figura 53 se poate observa existenta unei turatii optime corespunzitoare unei
distributii uniforme a intensitatii amestecdrii in intreg volumul lichidului de
fermentatie, valoarea ei fiind de 8,33 s™. Pentru culturi de P. chrysogenum mai
concentrate nu se mai obtine o distributie uniforma a amestecédrii in bioreactor, in
intervalul de turatii considerat in experimente.

Aceste rezultate sunt diferite de cele obtinute pentru amestecarea culturilor
aerobe ale altor microorganisme. De exemplu, in cazul suspensiilor aerate de S.
cerevisiae, se poate realiza o dispersare uniforma a biomasei, chiar la concentratii
ridicate ale acesteia (150 kg/m’ s.u.). Pentru aceste culturi, valoarea turatiei optime a
crescut de la 5 s pentru 75 kg/m’ s.u. drojdii la 8,33 s pentru suspensii mai
concentrate de 130 kg/m’ s.u. [52]. Deosebirile constatate sunt, pe de o parte,
rezultatul unei viscozitatii aparente considerabil mai ridicate a culturilor de fungi,
chiar la concentratii mai reduse ale biomasei (viscozitatea aparenta a unei suspensii
de P. chrysogenum peleti cu concentratia de 33,5 kg/m’ s.u. este de 88 cP [128],
comparativ cu cea a unei suspensii de 150 kg/m’ s.u. S. cerevisiae, care este 7 cP
[52]), iar pe de alta parte, datoritd tendintei mult mai accentuate a culturilor de fungi
peleti de a se depune, ceea ce amplifica neomogenitatea sistemului.
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La turatii constante, influenta debitului de aer asupra eficientei si a distributiei
amestecarii depinde, In principal, de concentratia biomasei si, implicit, de dispersarea

acesteia in diferitele regiuni din bioreactor.
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Din figura 54 se poate observa ca odatd cu acumularea P. chrysogenum, alura
curbelor care descriu dependenta dintre timpul de amestecare si debitul de aer
barbotat se modifica semnificativ pentru toate pozitiile considerate. Analiza alurii
acestei dependente a condus la impartirea lichidului de fermentatie in doua regiuni
diferite din punct de vedere al variatiilor inregistrate: regiunea inferioara (pozitiile 1
si 2) si regiunea superioara (pozitiile 3 si 4). Aceste regiuni corespund unei distributii
diferite a concentratiei biomasei, aceasta acumulandu-se cu precddere in regiunea
inferioara.
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Astfel, pentru concentratii reduse ale biomasei, sub 16 kg/m’ s.u., timpul de
amestecare creste initial cu debitul de aer barbotat, atinge un maxim, dupa care se
reduce. Aceastd variatie este explicata prin formarea unor bule de dimensiuni reduse,
datoritd prezentei fazei solide care impiedica coalescenta acestora, bule a caror
deplasare ascendenta este redusa de viscozitatea ridicata a lichidului de fermentatie,
avand un efect negativ asupra circulatiei mediului. La debite mai ridicate de aer,
energia disipatd prin barbotarea aerului depdseste energia disipata prin agitarea
mecanicd, ceea ce corespunde fenomenului de inec [129]. La atingerea punctului de
inec, viteza de deplasare a aerului creste puternic, simultan cu accelerarea circulatiei
mediului, timpul de amestecare reducandu-se.

Spre deosebire de lichidele de fermentatie simulate, pentru care odatd cu
mdrirea viscozitatii aparente, bulele de aer au tendinta de a se acumula si de a realiza
coalescenta in jurul agitatoarelor, [51], in culturile de P. chrysogenum peleti nu a fost
observat acest fenomen [136].

Pentru culturile aerate de P. chrysogenum peleti, in figura 55 este prezentata
influenta cumulatd a turatiei si a debitului de aer barbotat asupra timpului de
amestecare, corespunzatoare celor patru pozitii din bioreactor.
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Figura 55. Influenta cumulata a turatiei §i a vitezei de aeratie asupra timpului de
amestecare (concentratia biomasei de 150 kg/m’ s.u.)
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Dependenta dintre timpul de amestecare si factorii considerati a sugerat doua
tipuri de corelatii matematice, aplicabile regiunilor din exteriorul agitatoarelor si
celor situate intre agitatoare:

e pozitia 1
0,571
[ =34,65 —Cr (129)

m ’ 0,703 0,108
N>y

e potitiile 2, 3 §i 4

¢ 75,85 — S (130)
m > Nl,64670,309-lnN 'VSO,OI‘)

Din aceste ecuatii, se constatd ca In regiunile mediane influenta viscozitatii
aparente si a turatiei este similard in ambele pozitii 2 si 3. in schimb, se constata
diferente semnificative In ceea ce priveste influenta turatiei intre pozitiile 1 si 4.
Astfel, In pozitia 1 efectul intensificarii agitarii este neglijabil, datoritd unei eficiente
superioare a amestecdrii in aceastd regiune, chiar la turatii reduse si indiferent de
viscozitate. Datele obtinute sunt rezultatul atat al plasarii senzorului In apropierea
agitatorului, cat si al favorizarii circulatiei mediului de cétre forma elipsoidald a

bazei bioreactorului (,,bottom efect”).
I1. 4. Suspensii de Penicillium chrysogenum miceliu filamentos

Din figura 56 se constata ca alura curbelor obtinute, pentru o viteza constanta
de aeratie, sunt similare pentru concentratii ale biomasei de pana la 24 kg/m’ s.u.
Astfel, timpul de amestecare scade initial cu turatia pana la o valoare minima, dupa
care creste. Aceastd variatie a intensitatii amestecarii cu turatia agitatorului este
produsd de modificarea importantei relative a amestecdarii pneumatice si a celei
mecanice. Astfel, la turatii reduse, contributia amestecarii pneumatice este mai
importantd, in special in regiunile mai indepartate de agitatoare (pozitiile 3 si 4),
motiv pentru care aceasta evolutie a timpului de amestecare este mai pronuntatd in
regiunile superioare ale bioreactorului. In aceasti situatie, cresterea turatiei
agitatorului intensifica amestecarea. La turatii ridicate, timpul de retinere al bulelor
in mediu creste, curgerea dispersiei gaz-lichid devine complexa, iar viteza sa de
circulatie devine inferioara celei create de amestecarea mecanica in medii neaerate.
in plus, odati cu mirirea turatiei, gradul de dispersare al biomasei in intreg
volumului lichidului de fermentatie creste, in acest mod crescand concentratia
biomasei si in pozitiile 2, 3 si 4, astfel ca valorile timpului de amestecare din aceste
regiuni se apropie. Valoarea turatiei critice, corespunzatoare minimului timpului de
amestecare [137], este de 6,66 s
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Figura 56. Influenta turatiei asupra timpului de amestecare (D, = 20.10° m’/s)

Acumularea de P.

intensitatii amestecdrii in Intreg volumul lichidului de fermentatie, efectul fiind mai
pronuntat pentru regiunile superioare ale bioreactorului, datoritd plasarii acestora in
afara zonei agitatoarelor (pentru 6,66 s”', odata cu acumularea biomasei de la 4 1a 36
kg/m® s.u., timpul de amestecare a crescut de 3,7 ori in pozitia 1 si de 5,6 ori in
pozitia 4; diferenta dintre cele doua pozitii este mai putin evidentd comparativ cu cea
inregistratda pentru culturile de P.

chrysogenum peleti 1n aceleasi conditii
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experimentale, datoritd tendintei accentuate a peletilor de a se depune, ceea ce
amplificd neomogenitatea din sistem [128]).

Analiza distributiei eficientei amestecarii pentru cele patru pozitii considerate
din bioreactor a indicat faptul ca cele mai mari valori ale timpului de amestecare se
obtin pentru regiunea inferioara doar in domeniul de concentratii sub 24 kg/m’ s.u. si
turatii sub 6,66 s (figura 57). Peste aceste limite, regiunile cele mai eficient
amestecate sunt cele corespunzatoare pozitiilor 1 si 2.
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Similar culturilor de P. chrysogenum peleti, pentru concentratii ale biomasei
de pana la 24 kg/m’ s.u., din figura 57 se poate observa existenta unei turatii optime
corespunzatoare unei distributii uniforme a intensitdtii amestecarii in intreg volumul
lichidului de fermentatie, valoarea ei fiind de 8,33 s, Pe misura acumuldrii
miceliului distributia neomogena a amestecdrii devine tot mai pronuntata.

Pentru culturile aerate de P. chrysogenum miceliu filamentos, in figura 59 este
prezentata influenta cumulata a turatiei si a debitului de aer barbotat asupra timpului
de amestecare, corespunzdtoare celor patru pozitii din bioreactor.

pozitia 1 pozitia 2

S,
iy

%%
300 /[,,,I,ll[,, ;//
& i
Tl
I'z,’g'/"” ’ql/;/ ;

! T
7

st 0
s 20 5
10 e S
W\
oo™

pozitia 3

&

Figura 59. Influenta cumulata a turatiei si a vitezei de aeratie asupra timpului de
amestecare (concentratia biomasei de 150 kg/m’ s.u.)

Prelucrarea datelor experimentale cu ajutorul programului MATLAB a
condus la urmitoarele corelatii matematice, aplicabile regiunilor din exteriorul
agitatoarelor si celor situate intre agitatoare:

e pozitia 1

C.04s 131

— X

t, = 61,23 NOST 0T (131)
s

31



e pozitiile 2,3 5i4
C.043%
1, =51,68- X (132)

0,56-0,056:-In N 0,096
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Din aceste ecuatii, se constatd cd in regiunile mediane influenta viscozitatii
aparente si a turatiei este similard in ambele pozitii 2 si 3. In schimb, se constati
diferente semnificative In ceea ce priveste influenta turatiei intre pozitiile 1 si 4.
Astfel, In pozitia 1 efectul intensificarii agitarii este neglijabil, datoritd unei eficiente
superioare a amestecdrii in aceastd regiune, chiar la turatii reduse si indiferent de
viscozitate. Datele obtinute sunt rezultatul atat al plasarii senzorului In apropierea
agitatorului, cat si al favorizarii circulatiei mediului de cétre forma elipsoidald a
bazei bioreactorului (,,bottom effect”).

III. EVALUAREA EFICIENTEI TRANSFERULUI DE MASA AL
OXIGENULUI iN LICHIDE DE FERMENTATIE SIMULATE SI REALE

Studiul evaluarii eficientei transferului de maséd al oxigenului in lichide de
fermentatie simulate si reale a constat in analiza:
- influentei puterii specifice asupra coeficientului de transfer de masa al
oxigenului (vs = 8,4.10™ - 5.10° m/s);
- modificdrii coeficientului de transfer de masa al oxigenului cu pozitia
electrodului de oxigen (v, = 8,4.10™ - 5.10° m/s);
- dependentei dintre eficienta transferului de masa al oxigenului si puterea
specificd (v, = 8,4.10™ - 5.107 m/s);
- influentei vitezei superficiale a aerului asupra coeficientului de transfer de
masa al oxigenului (P,/V =300 wW/m’ ).

II1.1. Lichide de fermentatie simulate

Din figura 60 se constatd diferente intre reprezentdrile grafice ale
dependentelor dintre coeficientul de transfer de masd al oxigenului §i puterea
specifica pentru cele patru pozitii considerate din lichidul de fermentatie. Astfel, desi
alurile curbelor inregistrate sunt relativ similare, magnitudinea si sensul influentei
intensitatii amestecarii difera semnificativ de la o pozitie la alta.

Pentru apa, valorile obtinute indicd o influentd constant pozitivd a puterii
specifice asupra vitezei transferului de masa al oxigenului, mai pronuntatd pentru
regiunile in care sunt plasate agitatoarele (pozitiile 1 si 4). In schimb, indiferent de
pozitia senzorului de oxigen, odatd cu intensificarea amestecarii mediilor cu
viscozitate superioard apei, variatia coeficientului de transfer de masa al oxigenului
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creste, atinge o valoare maxima, reducandu-se apoi. Aceastd evolutie ar putea fi
rezultatul modificdrii mecanismului amestecarii si, implicit, a turbulentei create in
sistem in prezenta bulelor de aer odata cu cresterea puterii specifice.

Na=1c¢P Na=15cP
16 124
0 4] //v T T T~
=N ;/ 3 N
<7 < g \1

104
)
6
8
6— —=— pozitia 1 49

—=— pozitia 1
—e— pozitia 2 i

—=*— pozitia 2
4 pozitia 3 2 N pozitia 3
] —w— pozitia 4 / —v— pozitia 4
2 T T T T 0 T T T T T T
0 100 200 300 400 0 100 200 300 400 500 600
PV, Wim® PV, Wim®
Na=25cP Na= 60 cP
104 6-
"‘m . o _/— \
« o
& \\ <. v
6 . \\ .
.
o v R Vk.
4 v
2] v
—a— pozitia 1 . —=a— pozitia 1
n —e— pozitia 2 —e— pozitia 2
24 / pozitia 3 N pozitia 3
—v— pozitia 4 /Z —v— pozitia 4
i ¥
0 T T T T T T ) 0 T T T T T T T )
0 100 200 300 400 500 600 700 0 100 200 300 400 500 600 700 800
P IV, W/m? PV, W/m?
=96 cP
44
"o —=— pozitia 1 .
© —e— pozitia 2 /
s pozitia 3 .
X~ —¥— pozitia 4
N v7<

=3

0 100 200 300 400 500 600 700 800
PV, Wim’
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Influenta decisiva a intensitatii circulatiei mediului asupra vitezei de transfer a
oxigenului este sustinutd de rezultatele anterioare obtinute in studiile referitoare la
distributia timpului de amestecare 1n sistemul studiat, care au indicat, pe de o parte,
faptul ca eficienta maxima a amestecarii se atinge pentru valori ale puterii specifice
similare celor care corespund maximului k;a, iar pe de altd parte, ca distributia
eficientei amestecarii este similara cu cea a vitezei transferului de masa [139].
Practic, cele mai mari valori ale coeficientului ki a se obtin pentru pozitia 1, datorita
plasarii agitatorului 1n aceastd regiune si a vecinatatii cu barbotorul. Pe masura
indepartarii de aceasta pozitie, viteza transferului de oxigen se reduce, atat datorita
reducerii tubulentei din sistem 1n regiunile intermediare 2 si 3 [139], cat si a
indepartarii de barbotor.

Cresterea vitezei de aerare, respectiv a vitezei superficiale a aerului, induce o
extindere a turbulentei in lichid, cu efecte pozitive asupra vitezei de transfer a
oxigenului.

Figura 62 indica faptul ca distributia k;a in lichid este neuniforma, minimul
vitezei de transfer fiind localizat in regiunea corespunzatoare pozitiei 3 a senzorului
de oxigen.

—e— 300 W/m®

3
'\ 600 W/m N 630 Wim®
—v— 750 W/m® . —¥— 800 W/m®
4
2
v,

& N
- _

T
1 1 2 3 4
Pozitia Pozitia

o

n.=1cP n.= 15 cP
W 16 W 12
- —=— 100 W/m’ P —=— 150 W/m®
% . —e— 220 Wim’* E . —e— 300 Wim’*
. 300 W/m - Ny 430 W/m® .
ou \ —v— 410 Wim® v 10 Q. —v— 610 Wim’
N . '\
12 \ 8 -
\' .\ S
10 T / 6 \ /
8 . 4
1 1 2 3 4
Pozitia Pozitia
Na= 60 cP MNa =96 cP
W 6q
2 . s 44
2 et W
S

ka10’ st

L

NN

Figura 62. Modificarea coeficientului de transfer de masa al oxigenului
cu pozitia electrodului de oxigen (v, = 8,4.10™ m/s)

34



Valori mai apropiate ale coeficientului de transfer de masa, insa fara sa
evidentieze o uniformizare clard a vitezei de transfer de masd, s-au inregistrat pentru
puteri specifice reduse (100 - 200 W/m’) la viteze superficiale ale aerului de 8,4.10
m/s, respectiv pentru puteri specifice mai ridicate (600 - 800 W/m’) daci viteza
superficiald a aerului este 5.10° m/s.

Desi intensificarea amestecdrii conduce la accelerarea transferului de masa al
oxigenului, cresterea kja nu compenseaza cresterea consumului de putere necesar
amestecarii mecanice in acest scop.

De aceea, pentru caracterizarea performantelor bioreactoarelor din punct de
vedere al transferului de masa al oxigenului se utilizeaza parametrul denumit
eficienta energeticd a transferului de masa a oxigenului, Eq,, definit de expresia
[28,120]:
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Dupa cum se constata din figura 64, intre eficienta transferului de masa al
oxigenului si puterea specifica existd o dependentd inversa celei inregistrate intre

viteza transferului de masa si consumul de putere, fapt care sugereaza cid In
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bioreactoarele cu amestecare mecanica pot fi atinse valori mari ale kja, dar cu
consumuri energetice ridicate.

Pe baza datelor experimentale si cu ajutorul programului MATLAB, au fost
stabilite corelatii matematice pentru coeficientul de transfer de masa al oxigenului,
care tin cont de influentele cumulate din fiecare pozitie consideratd ale viscozitatii
aparente a mediului, a puterii specifice si a vitezei superficiale de aeratie.
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II1.2. Suspensii de Propionibacterium shermanii

Din figura 67 se observa ca, indiferent de pozitia senzorului de oxigen, odata
cu intensificarea amestecarii suspensiilor de bacterii, coeficientul de transfer de masa
al oxigenului creste, atinge o valoare maxima, reducandu-se apoi. Deoarece culturile
de bacterii au viscozititi aparente relativ reduse, aceastd evolutie este mai putin
rezultatul modificarii mecanismului amestecarii i, implicit, a turbulentei create in
sistem 1n prezenta bulelor de aer odatd cu cresterea puterii specifice, ca in cazul

lichidelor de fermentatie simulate viscoase studiate anterior [141]. In sistemele care
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contin faza solida, intensificarea amestecarii compenseaza initial efectul negativ al
adsorbtiei celulelor pe suprafata bulelor, printr-o redistribuire a celulelor adsorbite si
o reinnoire a suprafetei de contact gaz-lichid, ca rezultat al amplificarii turbulentei in
sistem. La puteri specifice mai mari, coalescenta bulelor este redusa, aerul este
dispersat mai fin, suprafata bulelor fiind blocata cu usurinta de cétre celule.
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Figura 67. Influenta puterii specifice asupra coeficientului de transfer de
masi al oxigenului (vs = 8,4.10™* m/s)

Contrar rezultatelor obtinute pentru lichidele de fermentatie simulate fara
biomasa, in toate cazurile cele mai mici valori ale coeficientului de transfer de masa
al oxigenului se ating in pozitia 1, datoritd celei mai mari concentratii a biomasei in
aceasta regiune. Datoritd tenditei de acumulare a biomasei, prin depunere, la baza
bioreactorului, efectele favorabile asupra transferului de oxigen generate de plasarea
barbotorului si a agitatorului inferior 1n aceastd regiune sunt diminuate. Concluzia ca
prezenta fazei solide controleaza transferul de masd si nu viscozitatea mediului,
respectiv reducerea turbulentei, este indicatd de cresterea progresivd a vitezei de

transfer de masa de la pozitia 1 la pozitia 4, in corelatie directd cu reducerea treptata
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a cantitatii de biomasa in aceste regiuni si independentd de reducerea turbulentei in
acelasi sens. Chiar daca prin intensificarea amestecdrii, creste concentratia biomasei
in pozitiile 3 si 4, bulele generate in pozitiile 1 si 2 sunt mai fine, suprafata acestora
fiind blocatd mai rapid de catre celule.

Experimentele realizate in conditii identice de operare a bioreactorului pentru
medii simulate, fard biomasa [141], si reale, continand biomasd bacteriand, avand
aceeasi viscozitate au indicat faptul ca, in prezenta masei celulare, viteza de transfer
a oxigenului devine inferioara celei atinse in lichidele de fermentatie simulate (figura
69). Efectul blocarii suprafetei disponibile a bulelor pentru transferul de masa al
oxigenului de cétre celulele bacteriene, poate fi redat cu ajutorul raportului dintre
coeficientul de transfer de masa corespunzator sistemelor care contin biomasa, (ki a).,

si cel obtinut 1n conditii similare pentru sistemele fara biomasa, (kya), [120].
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in toate situatiile, cresterea intensitatii amestecarii amplifica efectul creat de
adsorbtia celulelor pe suprafata bulelor, datoritd dispersarii mai fine a aerului
barbotat, bulele mici formate fiind mai usor ocupate de citre celule, rezultate in
concordanti cu cele indicate de literatura de specialitate [144,145]. Insa, acest efect
este mai accentuat pentru pozitiile superioare, reducerea raportului (k;a)./(k;a), fiind
semnificativ mai rapida decat cea corespunzatoare pozitiilor 1 si 2. Datorita
acumuldrii fazei solide cu predilectie la baza bioreactorului, gradul de ocupare al
suprafetei bulelor de aer in aceasta regiune este maxim, iar raportul (k;a)./(k;a), are o
valoare redusa, mai putin afectatd de modificarea intensitdtii amestecarii sau a vitezei
de aeratie. In schimb, pentru regiunile superioare, intensificarea circulatiei
suspensiei, datoritd maririi energiei disipate in sistem, genereaza dispersarea
biomasei, din ce in ce mai accentuatd, si in aceastd regiune, cu o influenta puternica
asupra blocdrii interfetei de transfer a oxigenului dinspre faza gazoasa catre mediu.
Din acest motiv, pentru puteri specifice mai mari decat un anumit nivel, raportul
(kpa)./(kra), obtinut pentru pozitiille 3 si 4 devine inferior celui corespunzator
pozitiilor 1 §i 2.

Valoarea puterii specifice de la care efectul blocarii suprafetei de contact
dintre faza gazoaza si faza lichidd devine mai pronuntat pentru regiunile superioare
este denumitd putere specificd criticd si variaza treptat de la 450 la 250 W/m’ odata
cu acumularea biomasei bacteriene.

Pe baza datelor experimentale si cu ajutorul programului MATLAB, au fost
stabilite corelatii matematice pentru coeficientul de transfer de masa al oxigenului,
care tin cont de influentele cumulate din fiecare pozitie considerata ale concentratiei
biomasei, a puterii specifice si a vitezei superficiale de aeratie.
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IV. TRANSPUNEREA LA SCARA SUPERIOARA A

BIOREACTOARELOR AEROBE CU AGITARE MECANICA UTILIZAND

CRITERIUL TIMPULUI DE AMESTECARE

Studiul transpunerii la scard superioard a bioreactoarelor aerobe cu agitare

mecanica pe baza criteriul timpului de amestecare a analizat:

infuenta turatiei aupra timpului de amestecare in bioreactorul cu capacitate
superioara,

variatia raportului timpilor de amestecare pe inéltimea lichidului;

influenta debitului de aer barbotat asupra timpului de amestecare pentru

bioreactorul cu volum util de 8.10-3 m3:

influenta vitezei superficiale a aerului asupra raportului timpilor de
amestecare corespunzatori celor doud bioreactoare;

influenta turatiei si a vitezei superficiale a aerului asupra raportului timpilor
de amestecare corespunzatori celor doud bioreactoare;

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

m3 corespunzator respectdrii transpunerii la scard folosind criteriul
timpului de amestecare;

influenta turatiei si a vitezei superficiale a aerului asupra raportului
consumurilor specifice de putere corespunzatoare celor doud bioreactoare;
influenta turatiilor corespunzatoare celor doud bioreactoare asupra
raportului fortelor de forfecare generate in acestea.

Pentru identificarea parametrilor de operare ai bioreactorului care sa conduca

la atingerea unei similitudini din punct de vedere al amestecarii din cele doua

bioreactoare, s-a calculat raportul dintre timpii de amestecare corespunzatori acestor

bioreactoare, pentru regiunile considerate.
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e pozitiile 2 §i 3

~
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ml N2,285~lnN—1,232

O prima analiza a relatiilor de calcul a raportului t,o/t,, evidentiaza faptul ca
viscozitatea aparentd nu intervine in transpunerea la scard superioara utilizdnd
criteriul timpului de amestecare. Valorile acestui raport, pentru cele doud perechi de

pozitii din bioreactor, calculate pentru diferite turatii si viteze superficiale, sunt
prezentate grafic in figura 112.

@

Turatie, s™

4 5
Viteza superficiala x 10°, m/s

(b)

Turatie, s™

4
Viteza superficiala x 10°, m/s

Figura 112. Influenta turatiei si a vitezei superficiale a aerului asupra raportului
timpilor de amestecare corespunzitori celor doua bioreactoare
((a) - pozitiile 1 si 4, (b) - pozitiile 2 si 3)
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Regiunile hagurate din aceste figuri indica valorile parametrilor de operare ai
bioreactorului superior, respectiv turatie si viteza de aerare, care conduc la valori
similare ale timpului de amestecare din cele doua bioreactore (valori ale raportului
tmo/tm1 apropiate de 1). Din figura 112 se constata ca domeniile de combinatii turatie -
viteza superficiald corespunzatoare raportului t,/t,; unitar nu coincid in totalitate
pentru pozitiile considerate, suprapunerea acestora conducand la un interval restrans
de valori perechi ale acestor parametri.

Astfel, pentru transpunerea la scard superioard a acestui tip de bioreactor cu
respectarea criteriului similitudinii timpului de amestecare 1n orice pozitie din lichid,
se impune mentinerea turatiei si a vitezei superficiale a aerului in intervalele de
valori subliniate in figura 113.

Turatie, s™

Viteza superficiala x 10°, m/s

Figura 113. Delimitarea domeniului de operare a bioreactorului cu capacitatea de
2 3 < . .. < . S .
10 m” corespunzator respectarii transpunerii la scara folosind criteriul timpului de
amestecare

Respectarea acestui criteriu necesitd si analiza efectelor simultane pe care le
determina transpunerea la scara. Un prim astfel de efect il reprezinta modificarea, sau
nu, a consumului specific de putere. Consumul specific de putere reprezintd
parametrul care indica gradul de turbulentad si circulatia mediului din bioreactor,
acest parametru incluzand un domeniu mai larg de influente comparativ cu luarea in
calcul doar a turatiei agitatorului sau a puterii consumate.

in conditii de similitudine geometricd intre cele doud bioreactoare, raportul
consumurilor specifice de putere necesare amestecarii mediilor aerate din
bioreactorul mai mic, (P,/V),, si din bioreactorul de capacitate superioara, (P,/V);, se
calculeaza cu expresia:
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Influenta turatiei si a vitezei superficiale a aerului considerate pentru
bioreactorul mai mare asupra raportului puterilor specifice este redatd in figura 114
pentru viscozitatea aparenta de 60 cP. Rezultatele indicate in figura 114 sugereaza
faptul ca este posibild si mentinerea similitudinii consumului specific de putere prin
trecerea la un nivel superior de operare (pentru pozitiile 1 si 4, valoarea raportului
(P./V)y/(P,/V), a variat intre limitele 0,88 si 1,11, respectiv pentru pozitiile 2 si 3
intre limitele 0,86 si 1,13). Variatii similare au fost Inregistrate si pentru celelalte
viscozitati aparente experimentate.

(@

(PN, PN),

PN, PN),

Figura 114. Influenta turatiei si a vitezei superficiale a aerului asupra
raportului consumurilor specifice de putere corespunzitoare celor doud bioreactoare
((a) - pozitiile 1 si 4, (b) - pozitiile 2 si 3)
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Un alt parametru direct corelat cu intensitatea amestecarii il reprezinta fortele
de forfecare generate In mediu de amestecarea mecanicd, presupunandu-se
contributia decisiva a acestora la circulatia mediului din bioreactor. Modificarea
marimii acestor forte prin trecerea la o alta scara de operare poate fi redatd prin
raportul dintre produsele N.d corespunzatoare celor doud nivele [58].

in cazul abordat in aceste experimente, raportul fortelor de forfecare s-a
estimat folosindu-se valorile turatiilor pentru cele doud bioreactoare care au condus
la obtinerea timpilor de amestecare corespunzatori regiunii hasurate din figura 113
pentru o anumita viscozitate aparenta, folosindu-se expresia urmétoare:

F, N,
L c(,78-—2 (158)
F N

1 1

Variatia raportului fortelor de forfecare Fy/F; cu turatiile N, si N;
corespunzatoare timpilor de amestecare similari ale celor doua bioreactoare, pentru
cele patru pozitii din lichidul de fermentatie si viscozitatea aparentd de 60 cP este
prezentata in figura 115.

in ambele situatii, valoarea raportului Fy/F, este subunitar, ceea ce indica
cresterea magnitudinii fortelor de forfecare prin mentinerea valorii timpului de
amestecare la transpunerea la o scard superioara a bioreactorului. Astfel, pentru
mediile cu viscozitatea aparenta de 60 cP, pentru pozitiile 1 §i 2, valoarea medie a
raportului este 0,78, iar pentru pozitiile intermediare 2 si 3 este 0,81, ceea ce indicd a
amplificare a fortelor de forfecare in medie de 1,23 - 1,28 ori prin marirea scarii de
operare. Valoarea subunitard a raportului fortelor de forfecare este valabila pentru
intreg domeniul de viscozitati aparente experimentat, insd aceasta se reduce de la
circa 0,88 pentru apa, la 0,74 pentru lichidele cele mai viscoase, ceea ce indica rolul
important al cresterii viscozitatii in inducerea unor forte de forfecare ridicate, efect
mai pronuntat bioreactorul cu capacitate superioara.

in acelasi timp, se poate constata din figura 115 ci in intervalul de turatii
permis de respectarea criteriului timpului de amestecare, variatia raportului Fy/F; cu
cresterea turatiei este diferitd functie de pozitia consideratd. Pentru pozitiile extreme
1 si 4, mentinerea timpului de amestecare la o valoare constanta determina reducerea
acestui raport cu cresterea turatiilor, ceea ce sugereaza accentuarea fortelor de
forfecare in bioreactorul cu volum mai mare. In schimb, in cazul pozitiilor 2 si 3,
accelerarea turatiilor cu respectarea criteriului timpului de amestecare determina
initial o crestere mai putin importantd a fortelor de forfecare in bioreactorul de
capacitate superioara comparativ cu bioreactorul mai mic, urmatd de un efect mai
puternic in bioreactorul mai mare. Aceste diferente sunt datorate contributiei relativ
diferite a agitarii mecanice la amestecarea mediului din regiunile in care sunt plasate
agitatoarele si, respectiv, din regiunile situate intre agitatoare. Barbotarea aerului,
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acumularea acestuia in regiunea agitatoarelor, interferenta curentilor in regiunile

intermediare concura la obtinerea variatiilor analizate.

(a)
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Figura 115. Influenta turatiilor corespunzatoare celor doud bioreactoare
asupra raportului fortelor de forfecare generate in acestea
((a) - pozitiile 1 si 4, (b) - pozitiile 2 si 3)
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CONCLUZII GENERALE

Studiile experimentale efectuate in cadrul tezei de doctorat au abordat
eficientizarea amestecarii i a transferului de masa al oxigenului din bioreactoarele
cu agitare mecanicd, precum s§i transpunerea la scard superioara a acestor
bioreactoare.

Rezultatele cercetarii proprii incluse in teza de doctorat au permis conturarea
urmatoarelor concluzii generale:

1. Tema tezei de doctorat se inscrie intr-una dintre directiile actuale prioritare
ale ingineriei biochimice si biotehnologiei, si anume: eficientizarea amestecarii $i a
transferului de masa al oxigenului din bioreactoarele cu agitare mecanica, precum si
transpunerea la scara superioard a proceselor biotehnologice.

2. In studii s-au utilizat lichide de fermentatie simulate si reale, aerate.
Lichidele de fermentatie simulate au constat din solutii de carboximetilceluloza
sodica cu viscozitatea aparentd cuprinsa intre 1 cP (apd) si 96 cP si comportare
pseudoplasticd. Aceasta viscozitate a fost modificatd pe parcursul experimentelor
similar cu modificarea viscozitatii lichidelor de fermentatie reale pe parcursul unui
proces de biosinteza. Lichidele de fermentatie reale au constat din culturi de
Saccharomyces cerevisie (drojdii) cu o concentratie a biomasei cuprinsa intre 40
kg/m® s.u. si 150 kg/m® s.u. suspensii de Propionibacterium shermanii (bacterii
producatoare de vitamina B,,) cu concentratia biomasei cuprinsa intre 30,5 g/l s.u. si
120,5 g/l s.u.; suspensii de fungi (Penicillium chrysogenum - producator de
peniciline G si V) sub forma de asociatii micelare, avand diametrul mediu al peletilor
de 1,6 - 1,8.10° m si sub forma de miceliu filamentos, cu concentratia biomasei
cuprinsi intre 4 si 36 kg/m’ s.u.

3. Studiile experimentale au fost efectuate utilizind aparatura moderna si
adecvata, oferind posibilitatea obtinerii de date exacte si precise, date care au fost
ulterior prelucrate cu ajutorul programelor specifice si care au stat la baza
transpunerii la scard superioara a bioreactoarelor.

4. Studiul distributiei intensitatii amestecdrii intr-un bioreactor cu agitare
mecanicd pentru lichide de fermentatie simulate si reale, aerate a indicat faptul ca
alura dependentei dintre timpul de amestecare si factorii considerati (viscozitatea
aparentd a mediului, turatia, debitul de aer) este diferitd in regiunile din vecinatatea
agitatoarelor comparativ cu regiunea situata intre agitatoare.

5. Studiul distributiei vitezei transferului de masd al oxigenului intr-un
bioreactor cu agitare mecanica pentru lichide de fermentatie simulate si reale a
indicat faptul cd magnitudinea si sensul influentelor factorilor luati in calcul sunt
diferite pentru cele patru pozitii considerate din lichidul de fermentatie.
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6. Studiul transpunerii la o scard superioard a unui bioreactor cu amestecare
mecanicd care prelucreaza lichide de fermentatie simulate cu viscozitdti aparente de
pand la 96 cP a evidentiat faptul cd se poate realiza marirea nivelului de operare cu
respectarea valorii si a distributiei timpului de amestecare. In conditiile similitudinii
geometrice intre aceste bioreactoare, utilizarea acestui criteriu determind mentinerea
relativ constanta si a consumului energetic specific necesar amestecarii mediului.

7. Raportul fortelor de forfecare s-a estimat folosindu-se valorile turatiilor
pentru cele doud bioreactoare.

a N,
— 0,78 - —
K N,

Marirea scérii de operare induce amplificarea fortelor de forfecare generate in
mediu de aproximativ 1,23 - 1,35, efectul fiind mai pronuntat odatd cu cresterea
viscozitatii aparente a mediilor.

8. Pe baza datelor experimentale au fost stabilite corelatii matematice pentru

tm §1 kpa, care tin cont de influentele cumulate din fiecare pozitie considerata ale
concentratiei biomasei, a turatiei agitatorului si a vitezei de aeratie.

Corelatiile matematice ale coeficientului volumic de transfer de masa al
oxigenului pentru:
- suspensii de Saccharomyces cerevisiae
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- suspensii de Penicillium chrysogenum miceliu filamentos
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9. Rezultatele cercetarilor proprii din cadrul tezei de doctorat s-au concretizat
in elaborarea a 11 lucrari publicate in reviste de specialitate, din care 5 publicate in
reviste stiintifice cotate ISI, 6 lucriri publicate in reviste cotate BDI, numeroase
participari la sesiuni stiintifice nationale si internationale. De asemenea, rezultatele
cercetdrilor din cadrul tezei de doctorat au fost incluse intr-un grant de cercetare tip
Td, in calitate de director de grant si un grant PNCDI 2 - Parteneriate in calitate de
membru in colectiv.
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