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. INTRODUCERE

Una dintre directiile principale ale biotehnologiei o reprezinta caracterizarea si
optimizarea bioproceselor realizate Tn bioreactoare cu diverse configuratii ale straturilor de
biocatalizatori. In functie de particularititile si necesititile proceselor biotehnologice,
biocatalizatorii pot fi utilizati In forma liberda sau imobilizata, iar pentru realizarea
experimentelor din cadrul tezei de doctorat s-a ales varianta imobilizatd a acestora. In acest
context, pe baza rezultatelor experimentale referitoare la influenta factorilor de mediu (pH,
temperaturd, caracteristicile biomasei (concentratie celulard, viscozitate, diametrul de
imobilizare) si prezenta fenomenelor de inhibitie) si a parametrilor de operare ai
bioreactoarelor, au fost formulate modele matematice pentru caracterizarea si optimizarea
bioproceselor analizate.

Teza de doctorat cuprinde doud parti principale (A si B) si se extinde pe 153 de
pagini, care contin 72 figuri, 14 tabele, 96 ecuatii matematice si 171 indicatii bibliografice,
dintre care 9 indicatii proprii.

Prima parte a tezei face referire la stadiul actual al cercetarilor din domeniul
bioreactoarelor cu biocatalizatori imobilizati si este alcatuita din 6 subcapitole. Astfel, in
cele 6 subcapitole ale partii introductive, sunt sintetizate rezultatele anterioare referitoare la
diverse aspecte ale proceselor biotehnologice cu biocatalizatori imobilizati, precum:

v performantele comparative ale bioreactoarelor cu configuratii diferite ale straturilor
de biocatalizatori imobilizati (mobila, strat fix si strat fix tip “basket”);

v amestecarea din bioreactoarele cu agitare mecanica si pneumatica (sisteme de
amestecare mecanica si pneumatica, caracterizarea si imbunatatirea amestecarii etc.);

v transferul de masa din bioreactoarele cu biocatalizatori imobilizati (difuzia interna si
externd a substratului, cinetica enzimelor libere si imobilizate, caracterizarea si
optimizarea transferului de masa, studii de caz privind transferul de masa in granule
libere sau imobilizate de biocatalizatori etc.).

Cea de-a doua parte a tezei de doctorat reprezintd rezultatele cercetarilor proprii
efectuate Tn domeniul bioreactoarelor cu biocatalizatori imobilizati. Contributiile originale la
domeniul abordat sunt grupate in 4 capitole, respectiv 10 subcapitole. Primul capitol face
referire la tehnica experimentala utilizatd in procesele biotehnologice studiate
(bioreactoarele si echipamentele de laborator, metodele de analiza si de determinare etc.).

Urmatoarele 3 capitole din partea experimentala abordeaza separat tipuri distincte de
bioreactoare cu biocatalizatori imobilizati, In functie de configuratia stratului de
biocatalizatori (mobild, fixa si fixa de tip “basket”) si de sistemul de amestecare al mediului
(mecanica sau pneumatica). Astfel, capitolul IV cuprinde rezultatele experimentale
referitoare la bioreactoarele cu amestecare mecanicd si strat mobil de biocatalizatori
imobilizati (penicilinamidaza imobilizatd), prin determinarea prealabild a conditiilor optime
de operare si caracterizarea ulterioara a transferului de masa al penicilinei G in procesul de
scindare enzimatica la acidul 6-aminopenicilanic, In conditii de inhibitie de substrat si de
produs.

Ulterior, in capitolul V au fost realizate studii comparative privind influenta
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configuratiei stratului de biocatalizatori (mobild si fixa, de tip basket “stationar”) asupra
performantelor bioreactoarelor cu amestecare mecanica.

Astfel, in prima parte a fost analizatd performanta procesului de scindare enzimatica
a penicilinei G la acidul 6-aminopenicilanic, sub aspectul transferului de masa (intern si
extern) al substratului. Particulele imobilizate de penicilinamidaza au fost dispuse
comparativ sub forma configuratiilor considerate, iar determinarea variantei optime de
operare s-a realizat prin raportarea parametrilor caracteristici (coeficientilor de transfer de
masa ai substratului, fluxurilor masice externe, concentratiilor penicilinei G de la suprafata
particulelor de biocatalizatori si a factorilor de eficacitate). De asemenea, fermentatia
acidului succinic a fost conceputd intr-o maniera similard, iar rezultatele comparative
referitoare la operarea cu strat fix sau mobil de celule imobilizate de A. succinogenes sunt
prezentate in subcapitolul V.2 al tezei de doctorat.

Ultimul capitol din partea experimentald a tezei de doctorat prezintd rezultatele
proprii referitoare la performantele bioreactoarelor air-lift cu amestecare pneumatica, sub
aspectul caracterizarii hidrodinamicii mediului, dar si al stabilirii influentei barbotarii
aerului asupra vitezelor proceselor biochimice. In acest context, a fost analizati eficienta si
distributia intensitatii amestecarii lichidelor de fermentatie simulate (apa si solutii viscoase
de carboximetilceluloza sodicd) si reale (suspensii de drojdii Yarrowia lipolytica), prin
stabilirea influentei cumulate a parametrilor considerati (viscozitatea aparentd a mediului,
viteza superficiala a aerului, pozitia pe indlf{imea bioreactorului) asupra timpului de
amestecare, pentru fiecare din cele doua regiuni de circulatie a mediului (ascendentd si
descendenta).

De asemenea, in ultimul capitol din partea experimentald se regasesc rezultatele
proprii referitoare la caracterizarea procesului de epurare biologicd a apelor reziduale
provenite din industria uleiului de masline. In acest sens, a fost realizata analiza comparativa
a proceselor de biodegradare aeroba si anaerobd a lipidelor cu amestec microbian de
Bacillus sp., in scopul stabilirii influentei prezentei si concentratiei oxigenului dizolvat in
mediu asupra vitezei de consum a substratului. Astfel, a fost stabilit un nou model
matematic privind cinetica de consum a lipidelor in procesul de epurare biologica aeroba,
care a fost comparat cu modelul anterior privitor la performanta procesului anaerob.

Rezultatele cercetdrilor proprii s-au concretizat in elaborarea si publicarea a 9 lucrari
stiintifice, participarea la 7 sesiuni stiintifice nationale si internationale, precum si prin
participarea la derularea unui grant de cercetare.



B. CONTRIBUTII ORIGINALE
I11. ECHIPAMENTE SI TEHNICA EXPERIMENTALA

111.1. BIOREACTOARE SI ECHIPAMENTE DE LABORATOR

Experimentele cu biocatalizatori imobilizati au fost realizate in patru bioreactoare de
laborator de capacitati si configuratii diferite, prevazute cu amestecare mecanica sau
pneumaticd, in functie de particularitdtile si necesitatile proceselor biotehnogice. De
asemenea, straturile de biocatalizatori imobilizati au fost dispuse in configuratii diferite
(mobila, fixa si fixa de tip “basket”) si analizate comparativ, in scopul stabilirii configuratiei
optime pentru eficientizarea proceselor studiate.

Tn procesele cu amestecare mecanica au fost utilizate bioreactoare de tipul Biostat A
(B. Braun Biotech International) cu volumul util de 41 (figura III.1, tabelul III.1) si Fermac
320 (Electrolab) cu volume utile de 8l (figura III.2a, b; tabelul II1.3) si 11 (figura II1.3a, b;
tabelul I11.3), prevazute cu sisteme computerizate de control si monitorizare a parametrilor
de functionare.

Figura I11.1. Bioreactorul cu amestecare mecanica si strat mobil de biocatalizatori
(tip Biostat A, volum total 5 I/volum util 4 1)

Tabelul 111.1. Caracteristicile geometrice ale bioreactorului tip Biostat A (volum
total 5I/volum util 41) si ale sistemului de amestecare

d, mm d/D H/D w/d I/d h/d Nr. palete | Nr. sicane
64 0,36 2,15 0,12 0,28 1 4 3

in care: d = diametrul agitatorului, mm;
D = diametrul bioreactorului, mm,;
H = inaltimea bioreactorului, mm;
w = latimea paletei agitatorului, mm;
1 = lungimea paletei agitatorului, mm;
h = distanta de la ultimul agitator la baza bioreactorului, mm;
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b)
Figura I11.2. Bioreactorul tip ,,basket” (tip Fermac 310/60, volum total 10 I/volum util 8 I)
a) Reprezentarea schematica b) Modelul utilizat in studiile experimentale

Tabelul 111.2. Caracteristicile geometrice ale bioreactorului Fermac 310/60
(volum util 8l) si ale sistemului de amestecare

H/D w/d I/d h/d
1,95 0,20 0,33 0,64 6 4

d, mm d/D
82 0,41

Nr. palete | Nr. sicane

a)
Figura I11.3. Bioreactorul cu amestecare mecanica utilizat pentru epurarea biologica a
apelor reziduale rezultate din industria uleiului de masline
a) Reprezentarea schematica b) Modelul utilizat in studiile experimentale

Tabelul 111.3.Caracteristicile geometrice ale bioreactorului Fermac 310/60
(volum util 11) si ale sistemului de amestecare

d, mm

d/D

H/D

w/d

I/d

h/d

Nr. palete

Nr. sicane

55

0,46

1,46

0,27

0,31

0,64

6

3
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Studiile experimentale privind amestecarea pneumaticd au fost realizate intr-un
bioreactor gaz-lift cu circulatie interioara cu volumul de 6 1 (5 I volum util) FerMac 310/60
(Electrolab), echipat de asemenea cu sistem computerizat de monitorizare, control si
inregistrare a parametrilor de functionare (figura II1.4a, b). Bioreactorul constd dintr-un
cilindru de sticla cu inaltimea de 0,49 m si diametrul de 0,125 m, iar divizarea traseului de
curgere in cele doua regiuni de aceeasi arie transversala a fost realizata prin introducerea n
pozitie diametrala a unei sicane dreptunghiulare. Sicana cu dimensiunile de 0,285 m
lungime, 0,125 m latime si, respectiv, 2-10” m grosime a fost amplasati la o distantd de 0,04
m fatd de baza bioreactorului.

Aerl
Electrod

de pH

Figura I11.4. Bioreactorul air-lift cu circulatie interioara utilizat pentru studiul
hidrodinamicii mediilor simulate si reale

a) Reprezentarea schematica b) Modelul utilizat in studiile experimentale

Sistemele de amestecare utilizate in bioreactoarele cu amestecare mecanicd au
constat din 3/4 sicane si agitatoare duble tip elice cu 4 palete inclinate si diametrul de 64
mm, sau tip turbina cu 6 palete drepte (fig. I11.5). Agitatorul inferior a fost amplasat la o
distantd de 64 mm de baza bioreactorului, iar agitatorul superior a fost montat la o distanta
de 32 mm fatd de cel inferior. Viteza de rotatie a fost mentinuta la 250 rpm, evitandu-se
formarea unor “cavitati” la suprafata mediului, depunerea fazei solide la baza bioreactorului
si liza mecanica a biocatalizatorilor imobilizati. Conform rezultatelor anterioare [2], aceasta
combinatie a agitatoarelor si a vitezei lor de rotatie este optimd pentru sistemul de
fermentatic studiat. De asemenea, in timpul experimentelor a fost monitorizata liza
mecanicd a biocatalizatorilor datoritd fortelor de forfecare. Amestecarea pneumatica a fost
realizata prin intermediul aerului, iar sistemul de barbotare a constat dintr-un tub perforat cu
diametrul de 5-10° m si lungimea de 0,05 m, amplasat la o distantd de 0,08 m fatd de baza
bioreactorului. Debitul de aer barbotat a variat intre 20 si 100 I/h (corespunzator unor viteze
superficiale ale aerului barbotat de 0,45-2,25-10° m/s), domeniu ce permite evitarea
depunerii biomasei, precum si antrenarea mediului din bioreactor.
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Figura I11.5. Agitator tip turbina cu 6 palete

Pentru procesul anaerob de biodegradare, cantitatea de oxigen dizolvat din mediu nu
a fost controlatd in timpul procesului, variind libera de la valoarea initiald de 1,6 mg/l. Tn
cazul procesului aerob, sistemul de barbotare a constat dintr-un tub perforat cu diametrul de
7 mm, prevazut cu patru orificii cu diametrul de 1 mm, fiind amplasat la o distanta de 15
mm fatd de baza bioreactorului. Debitul volumetric de aer a variat intre 5 si 30 1/h, in scopul
mentinerii concentratiei oxigenului dizolvat la o valoare constanta, prestabilita in domeniul
1,6-5,9 mg/l. Turatia agitatorului a fost mentinuta la 150 rpm.

Operarea bioreactorului a fost realizatda cu 11 emulsie apa-ulei (cu o concentratie de
10 mg/1 a uleiului de masline). Conform studiilor anterioare privind biodegradarea uleiului
de masline cu celule de Bacillus sp.[83], pH-ul si temperatura au fost setate si mentinute la
valorile optime (valoarea 8 a pH-ului si de 40 °C a temperaturii). Tn experimente a fost
utilizat amestecul microbian de Bacillus sp. (Bacillus subtilis, Bacillus megaterium, Bacillus
licheniformis si Bacillus ortoliquefaciens in proportii diferite). Concentratia celulelor libere
a fost de 1 g s.u./100 ml mediu.

111.2. PROCESE ANALIZATE

Studiile preliminare au vizat optimizarea procesului de hidrolizi enzimatici a
Penicilinei G la acidul 6-aminopenicilanic, prin determinarea parametrilor optimi de
operare (valorile pH-ului si ale temperaturii, dimensiunea biocatalizatorilor si concentratia
substratului) intr-un bioreactor cu strat mobil de penicilinamidaza imobilizata (figura 111.1).

Ulterior, pe baza rezultatelor obtinute referitoare la conditiile optime de operare, a
fost investigat transferul de masa intern si extern al Penicilinei G in timpul conversiei
enzimatice la acidul 6-aminopenicilanic, in conditii de inhibitie de substrat si de produs.
Pe baza rezultatelor experimentale au fost stabilite modele matematice ce cuantifica
influenta difuziei interne asupra vitezei de hidrolizd enzimatica si asupra profilului
concentratiei Penicilinei G la exteriorul si in interiorul particulei de biocatalizator.De
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asemenea, 1n timpul experimentelor a fost monitorizata distrugerea mecanica a
biocatalizatorilor datorita fortelor de forfecare.

Penicilinamidaza din Escherichia coli (Fluka, de 180 UI) a fost imobilizata in
Eupergit C conform metodei de legare covalenta descrisd de Torres-Bacete si colab. [84].
Indiferent de diametrul biocatalizatorilor (1, 1,5 sau 2 mm), fractia volumica a particulelor
imobilizate a fost de 0,28. Substratul a fost constituit de o solutie penicilind G sare de
potasiu (Merck) cu concentratia de 80-300 mol/m?*. pH-ul solutiei analizate a variat intre 7 si
9, fiind mentinut la valorile prestabilite cu ajutorul unor solutii tampon, iar temperatura la
care s-a desfisurat procesul enzimatic a variat intre 20 si 40 °C.

Efectul configuratiei stratului de biocatalizatori imobilizati asupra eficientei
procesului de hidroliza enzimatica a penicilinei G la acidul 6-aminopenicilanic a fost
stabilit in urma analizei comparative a difuziei interne si externe a substratului (penicilina
G), in conditii de inhibitie competitiva §i necompetitiva, prin dispunerea alternativa, in strat
mobil, respectiv in strat fix, de tip ,,basket”, a stratului de penicilinamidaza imobilizata (in
Eupergit C) in bioreactorul cu amestecare mecanica descris anterior (figura I11.2a,b).

Experimentele comparative au fost realizate in sistem discontinuu, prin modificarea
configuratiei stratului de enzime imobilizate, de la cea libera (mobild) catre cea fixa
(stationara, de tip ,,basket”). Bioreactorul cu strat fix de biocatalizatori a fost prevazut cu un
strat cilindric de tip ,,basket” cu grosimea de 10 mm si inaltimea si diametrul interior de 100
mm. Stratul de tip ,,basket” a constat dintr-o plasd de plastic, amplasatd centrat in jurul
agitatorului, la o distanta de 100 mm fatd de baza bioreactorului. Cilindrul a fost umplut cu
penicilinamidaza imobilizatd in Eupergit C, conform metodelor descrise in literatura.
Combinatia optimd a agitatoarelor a fost de doud turbine Rushton, cea superioara fiind
amplasata in exteriorul stratului cilindric de tip ,,basket”, iar cealaltd in interiorul stratului, la
extremitatea inferioara a acestuia [2].

Fermentatia acidului succinic a fost conceputa intr-o maniera similard, prin analiza
comparativa a transferului de masa intern si extern al glucozei la acidul succinic in conditii
de inhibitie competitiva si necompetitivd, n bioreactorul cu amestecare mecanicd descris
anterior, prin dispunerea in strat mobil, respectiv in strat fix, de tip ,,basket”, a celulelor
imobilizate de A. Succinogenes (figura I11.2a, b).

Studiul procesului de epurare biologica aeroba a apelor reziduale rezultate din
industria uleiului de masline a fost realizat cu amestec microbian de Bacillus sp. si a permis
stabilirea cineticii de degradare aeroba a lipidelor, prin formularea unui model matematic
specific care fine cont si de influenta concentratiei oxigenului asupra vitezei de biodegradare
a acestora. Experimentele au fost realizate in bioreactorul cu amestecare mecanica tip
Fermac 310/60 cu capacitatea de 2| (figura I11.3a,b), iar fermentatia s-a considerat incheiata
in momentul consumului total al uleiului sau al mentinerii unei concentratii constante a
acestuia timp de 12 h. Evolutia procesului a fost monitorizata prin intermediul variatiei
concentratiei lipidelor totale, determinatd conform metodei spectrofotometrice cu trioleina
[85].

Caracterizarea procesului de amestecare a mediilor simulate si reale (suspensii

de celule) a fost realizata in bioreactorul gaz-lift cu circulatie interioara si volumul total de
12



6l (figura 1ll.4a, b), prin determinarea timpului de amestecare necesar omogenizarii
acestora.

Experimentele au fost realizate initial pentru lichide de fermentatie simulate de
viscozitate ridicata, in absenta biomasei, si, ulterior, pentru medii de cultura reale, in scopul
determinarii influentei prezentei masei celulare asupra eficientei amestecarii. Datele
experimentale obt{inute au fost incluse in corelatii matematice dintre timpul de amestecare si
parametrii considerati, pentru fiecare din cele doud regiuni principale de circulatie ale
bioreactorului gaz-lift.

Tn experimente au fost utilizate urmitoarele medii:

1) Lichide de fermentatie simulate, farda biomasa (apd si solutii de carboximetilceluloza
sodica, cu viscozitatea aparentd cuprinsa intre 5 si 26 cP);

2) Lichide de fermentatie reale (suspensii de drojdii Yarrowia lipolytica, cu o concentratie a
biomasei cuprinsa intre 10 si 50 g/l s.u., corespunzitoare unor viscozitati aparente de
2,7-9,5cP).

Datorita dificultatii determinarii in-Situ a viscozitatii in timpul experimentelor,
aceasta a fost masurata Tnainte si dupa fiecare experiment cu ajutorul unui viscozimetru de
tip Viscotester 6 Plus type (Haake). Experimentele si determinarea viscozitdtii au fost
realizate la temperatura de 30°C.

111.3. METODE DE ANALIZA

Analiza conversiei enzimatice a penicilinei G la acidul 6-aminopenicilanic (A6AP)
in bioreactorul cu strat mobil de penicilinamidaza imobilizata a fost cuantificatd prin
intermediul variatiei concentratiei Penicilinei G si a acidului 6-aminopenicilanic in timpul
conversiei enzimatice. Concentratia acestor componenti a fost determinatd cu ajutorul
cromatografiei de lichide de 1nalta performanta (HPLC), prin utilizarea unui sistem Ultimate
3000 Dionex echipat cu o coloana C18 Acclaim 120 (cu lungimea de 150 mm si diametrul
de 4,6 mm) si un detector UV care opereaza la lungimea de unda de 220 nm. Faza mobila a
fost reprezentatd de un amestec constituit din 28% acetonitril si 72% solutie de 0,64 g/l
KH,POy, cu o variatie a debitului de 0,7 ml/min, iar temperatura de lucru a fost de 30 °C
[83].

Sfarsitul procesului enzimatic a fost considerat In momentul in care gradul de
conversie enzimatici a penicilinei G a atins proportia minima de 90-95%. Fiecare
experiment a fost repetat de 2 ori in aceleasi conditii de operare, iar in calcule s-au utilizat
valorile medii ale valorilor considerate. Abaterea medie experimentala a fost de +6,08 %.

Valorile experimentale ale transferului masic extern au fost calculate si analizate prin
intermediul variagiei concentratiei Penicilinei G in volumul de lichid si la suprafata
particulelor de biocatalizatori in timpul conversiei enzimatice, iar determinarea concentratiei
Penicilinei G a fost realizata folosind tehnica HPLC mentionatd anterior [83]. Valorile
concentratiilor interne ale Penicilinei G sau ale transferului de masd au fost calculate
exclusiv pe baza modelelor matematice propuse.
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Sfarsitul hidrolizei enzimatice a fost considerat in momentul atingerii unei conversii
de 90-95% a Penicilinei G. Tn cazul ambelor sisteme de operare a bioreactorului, probele au
fost prelevate la intervale de 10, 20, 45 si 60 de minute de la debutul procesului.

Fiecare experiment a fost reluat de doua ori in aceleasi conditiile experimentale, iar
n calcule s-a utilizat valoarea medie a rezultatelor obtinute. Abaterea medie experimentala a
fost de £4,11% in cazul configuratiei cu strat mobil de penicilinamidaza imobilizata,
respectiv de £5,03% 1in cazul celei de tip ,,basket”.

Studiul privind influenta configuratiei stratului de biocatalizatori imobilizati asupra
performantei de hidrolizd enzimaticd a PG la A6AP a permis cuantificarea eficientei
transferului de masa si a impactului sdu asupra performantei globale a procesului enzimatic,
prin analizarea valorilor rapoartelor dintre coeficientii de transfer de masa ai PG, factorilor
de eficacitate, fluxurilor masice externe si concentratiilor Penicilinei G la suprafata
particulelor de biocatalizatori. In mod similar, valorile experimentale ale transferului de
masa al glucozei au fost calculate si analizate prin intermediul variatiei concentratiilor
substratului in volumul de lichid si la suprafata particulelor de biocatalizatori in timpul
fermentatiei succinice. Concentratia glucozei a fost determinata utilizdnd un sistem HPLC
prevazut cu o coloana de tip Phenomenex Rezex ROA (cu diametrul de 7,8 mm si lungimea
de 300 mm) si detector cu indice de refractie RID-10A. Faza mobila a fost reprezentata de o
solutie 0,005 N acid sulfuric, alimentata la o valoare a debitului de 0,6 ml/min, iar analizele
au fost realizate la temperatura de 65°C. Sfarsitul procesului a fost considerat in momentul
consumului total al glucozei sau al mentinerii timp de 12 h a unei concentratii constante a

acesteia.

I11.4. METODE DE DETERMINARE (TIMPUL DE AMESTECARE)

Intensitatea amestecarii a fost evaluatd prin intermediul valorilor timpului de
amestecare, determinate prin metoda trasorilor (fig. 111.6). Tn acest scop, s-a utilizat ca
trasor o solutie de KOH 2 N, masurandu-se timpul necesar atingerii pH-ului corespunzitor
unei intensitati dorite a amestecarii. In acest context, a fost adoptat nivelul de omogenitate

calculat cu relatia urmatoare:

_ PH,, +0,5-ApH
~ pHy

1100 = 99% (11.1)

n care | = nivelul admis de omogenitate

pH., = valoarea pH-ului corespunzatoare amestecarii perfecte
ApH =0,02.

timp

Figura I11.6. Determinarea experimentala a timpului de amestecare
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Volumul trasorului a fost de 0,5 ml si a fost introdus 1n regiunea ascendenta, la o
adancime de 10 mm sub nivelul lichidului si la o distantd de 60 mm fata de axul agitatorului.
Datorita densitatii apropiate a solutiei de KOH de cea a mediului, curgerea solutiei-trasor a
urmarit traseul descris de lichidul de fermentatie.

Variatiile valorilor de pH ale mediului, inregistrate de sistemul computerizat al
bioreactorului, au fost utilizate pentru calcularea timpului de amestecare corespunzator.

Electrodul de pH (HA 405 Mettler Toledo) a fost introdus initial In regiunea
ascendenta si, ulterior, in regiunea descendenti a bioreactorului. In ambele situatii, valoarea
pH-ului a fost determinatd pentru patru pozitii diferite ale senzorului, localizate la diferite
distante fata de baza bioreactorului (figura I11.7):

e pozitia 1: la 0,06 m; pozitia 2: la 0,16 m; pozitia 3: la 0,26 m ; pozitia 4: la 0,36 m.

I

N

®

2
7

®
®
e

A

Aer

Figura I11.7. Reprezentarea schematica a studiului hidrodinamicii din bioreactorul

air-lift cu circulatie interioara

V. BIOREACTOARE Cu STRAT MOBIL DE
BIOCATALIZATORI IMOBILIZATI

IV.1. STUDIUL EFICIENTEI HIDROLIZEI ENZIMATICE A PENICILINEI G LA
ACID 6-AMINOPENICILANIC

Influenta pH-ului mediului asupra vitezei de conversie enzimaticd a penicilinei G a
fost analizatd pentru fiecare dintre cele 3 wvalori ale diametrului granulelor de
penicilinamidaza imobilizata (dp), sub influenta si in absenta proceselor limitative de
inhibitie de substrat. In toate cazurile, datele experimentale prezentate in figurile IV.1 si IV.2
indica o valoare optima a pH-ului de 8, cantitatea minima de acid 6-aminopenicilanic fiind

obtinutd in domeniul neutru sau acid.
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Figura IV.1. Influenta valorii pH-ului si a marimii biocatalizatorilor asupra vitezei
de formare a acidului 6-aminopenicilanic (Cpg = 80 moli/m?, t = 30°C)
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Figura IV.2. Influenta valorii pH-ului si a marimii biocatalizatorilor asupra vitezei
de formare a acidului 6-aminopenicilanic (Cpg = 200 moli/m?, t = 30°C)

Acest rezultat este sustinut si de reprezentarea grafica din figura V.3, prin
intermediul corelatiei dintre randamentul hidrolizei enzimatice si valoarea pH-ului. Mai
mult decét atat, rezultatele grafice prezentate in figura 1V.3 sugereaza faptul ca, in ceea ce
priveste randamentul transformarii enzimatice, efectul negativ al cresterii pH-ului peste 8
este mai atenuat decat cel asociat descresterii pH-ului sub valoarea optima.

%

g A
° L7 el T
e P -2
'L B S “
2 . . el C,, = 80 mol/m’
o . ’ TA -
£ 604 . A -a-d,=10mm
g ; -7 T, -a- d,=15mm
a L / -A- d =20mm
@ 50 . \v ’
— C, , = 200 molim’
404 d,=1,0mm
—v—dp=1,5mm
d,=2,0mm
30 T T T T T
7,0 75 8,0 8,5 9,0

pH
Figura IV.3. Influenta valorii pH-ului si a marimii biocatalizatorilor asupra
randamentului hidrolizei, pentru o durata de 5h a procesului enzimatic (t = 30°C)

Efectele cumulate ale concentratiei penicilinei G si ale dimensiunii biocatalizatorilor
imobilizati asupra productivitatii hidrolizei sunt redate in figura IV.7 si pot fi cuantificate
prin urmatorul model matematic, stabilit pe baza datelor experimentale:
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C 0.37 3
P :1,17.d§§T, mol/m°h (IV.1)

p
unde P reprezinta productivitatea procesului, Cpg reprezintad concentratia antibioticului
[moli/m®], iar dp este diametrul particulelor de biocatalizatori [m].

Cu ajutorul corelatiei matematice propuse IV.1, valorile calculate ale productivitatii
hidrolizei enzimatice a penicilinei G la acid 6-aminopenicilanic sunt in concordanta cu cele
experimentale, abaterea maxima fiind de +9,15% si cea medie de + 4,53% (Figura 1V.8).

15,0 T T T T T T T

135 *

. mol/m*h
=
n
o

=
o
3]

calculated
*
* % N\

P
*
*

*

751 x
6,0 F *

45} *

3)0 T T T T T T T
30 45 60 75 90 105 120 135 150

P molim’h

experimental’

Figura 1V.8. Comparatie intre valorile calculate si cele experimentale ale
productivititii (pH = 8, t = 30°C)

IV.2. STUDIUL TRANSFERULUI DE MASA AL PENICILINEI G

Tn figura IV.9 este reprezentata influenta diametrului particulei de biocatalizator
asupra coeficientului de transfer de masa al penicilinei G in filmul de lichid de la suprafata
particulei. Din reprezentarea schematicd se poate observa descresterea valorii k| pe masura
cresterii diametrului particulei de biocatalizator, ca urmare a cresterii grosimii stratului
limita.

14 -

. 10° m/s

124

kL

104

| \

4 T T T
1,0

15 2,0
Diametrul particulei, mm

Figura IV.9. Influenta dimensiunii particulei de biocatalizator asupra k.

Prin combinarea legii lui Fick cu ecuatia IV.5 pentru Csp, a fost obtinuta urmatoarea
expresie pentru caracterizarea procesului de conversie enzimaticd a penicilinei G la acid
6-aminopenicilanic in conditiile celor trei efecte de inhibifie manifestate (competitiva si

necompetitiva):
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In aceste circumstante, in functie de concentratia superficiald a penicilinei G,
concentratia acesteia in centrul particulei ar putea atinge o valoare foarte micd, comparativ
cu cea din faza lichida, cu efecte negative asupra evolutiei normale a procesului de
hidroliza. Datoritd cresterii magnitudinii rezistentei la difuzie pentru particulele mai mari,
concentratia penicilinei G din centrul particulei cu diametrul de 1 mm este de circa 1,4 ori
mai mare decat cea asociata particulelor cu diametru intermediar si de circa 1,9 ori mai mare

decat cea corespunzatoare particulelor cu diametrul de 2 mm.
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Figura 1V.12. Variatia raportului Csp/Cs;j pe directie radiala

Valorile fluxului masic intern al penicilinei G au fost calculate cu ajutorul ecuatiei
IV.12, iar dependenta dintre aceste valori si dimensiunea particulelor de biocatalizatori este
reprezentatd grafic in figura IV.13.
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Figura 1V.13. Variatia fluxurilor masice interne ale penicilinei G cu distanta de la
centrul particulei

In scopul cuantificarii cu precizie a influentei difuziei interne asupra vitezei de
conversie a penicilinei G in timpul procesului enzimatic poate fi utilizat factorul de
eficacitate A, definit ca raportul dintre viteza procesului enzimatic in sistemul eterogen si
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viteza sa in sistemul omogen [79]. Prin combinarea ecuatiilor IV.5 si IV.13, se obtine

urmatoarea relatie de calcul a factorului A:

3 2 o
(Csi—CsL)-Rp’-Kig -Cg > ~Bi-ky -[o-(Kp +Cg )~ Km -Rp|-18-Dg,
18Dg,
2
B;-Cq_ -V.Sinh[Dsez],eRP‘KiP'KiF'CSL
Rp -Kip - Kijg - Co
Dse Dse(Kir-Kip+2-Csp)

_ 86Dse
{9-Dge —Bi-ky -[p-(Ky +Cgp )+ RP]}.eRP‘KiP‘KiF'CSL

(IV.14)
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Variatia factorului A cu raza particulei este redata grafic in figura IV.16. Cu exceptia
celor mai mici particule, analiza acestor dependente indica o variatie lenta a factorului A Tn
apropierea centrului sau a suprafetei particulei. Pentru toate dimensiunile considerate ale
biocatalizatorilor, in regiunea adiacenta suprafetei acestora, cresterea concentratiei
penicilinei G la valori cat mai apropiate de valoarea concentratiei superficiale conduce la
valori apropiate de 1 ale factorului A.

Tn cazul biocatalizatorilor cu diametrul de 1,5 si 2 mm, variatia lentd a factorului A Tn
regiunea centrald este datoratd nivelului constant redus al concentratiilor penicilinei G in
vecindtatea centrului particulei (figura IV.16). Astfel, in corelatie directa cu variatia
concentratiei substratului din interiorul particulei, grosimea regiunii intermediare
corespunzatoare reducerii semnificative a factorului A de la valoarea superficiala la cea

centrald se mareste pe masura cresterii dimensiunii particulelor.
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Figura IV.16. Variatia factorului de eficacitate A pe directie radiala

Aceste rezultate sugereaza o reducere de 1/A a vitezei de obtinere pe cale enzimatica
a ABAP prin dispunerea in strat mobil a penicilinamidazei imobilizate, comparativ cu
valoarea sa obtinutd in cazul enzimelor libere. Magnitudinea acestui efect trebuie corelata cu
dimensiunea particulelor de biocatalizatori. Astfel, valoarea raportului 1/A asociata centrului
particulelor creste de 1,4 ori pentru cele mai mici particule, de 12 ori pentru particulele
intermediare, respectiv de 34 ori in cazul celor mai mari particule, comparativ cu valorile
superficiale. Astfel se reconfirma influenta minima a difuziei interne a penicilinei G asupra
performantei globale a procesului enzimatic in cazul celor mai mici particule.
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V. BIOREACTOARE CU STRAT TIP ,,BASKET” DE
BIOCATALIZATORI IMOBILIZATI

V.1. OBTINEREA ACIDULUI 6-AMINOPENICILANIC PRIN SCINDAREA
ENZIMATICA A PENICILINEI G

Acest studiu abordeaza o analiza comparativa a transferului masic intern si extern al
penicilinei G in procesul de hidroliza enzimatica la acid 6-aminopenicilanic, in conditii de
inhibitie competitiva si necompetitiva, intr-un bioreactor cu strat fix, de tip ,,basket”, cu
penicilinamidaza imobilizata in Eupergit C. Vitezele transferului de masa al penicilinei G si
ale reactiei enzimatice au fost analizate prin intermediul valorilor rapoartelor dintre
coeficientii de transfer de masa ai substratului, fluxurilor masice externe, concentratiilor
penicilinei G de la suprafata particulelor de biocatalizatori si a factorilor de eficacitate [100].

In cazul ambelor configuratii analizate ale bioreactoarelor, variatia fluxurilor masice
externe prin filmul limitd de lichid de la suprafata particulei este contrard variatiei
coeficientilor de transfer de masa, datoritd mai ales amplificarii gradientului de concentratie
al substratului dintre faza lichida si suprafata particulei pe masura cresterii dimensiunii

biocatalizatorilor imobilizati [90, 86].
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Figura V.3. Variatia raportului dintre fluxurile masice externe pentru straturile mobil si
,basket” cu diametrul particulei de biocatalizator

Acest rezultat indica efectul pozitiv al dispunerii in strat fix a particulelor de
penicilinamidazd imobilizata asupra fluxului masic extern al penicilinei G. Tn acest caz,
cresterea grosimii stratului de tip ,,basket” determina cresterea vitezei de hidrolizd a
substratului, care favorizeaza amplificarea gradientului de concentratie al penicilinei G, si,
implicit, intensificarea fluxului masic extern.

Conform figurii V.4, extinderea regiunii inactive creste odatd cu dimensiunea
particulei de biocatalizator. Astfel, o pondere mai redusa a acesteia a fost inregistrata in
cazul bioreactorului cu strat mobil de penicilinamidaza imobilizata, proportia sa fiind mai
mici de 9,8% din volumul total al fiecarei particule de biocatalizator. In cazul bioreactorului
cu strat de tip ,,basket”, extinderea regiunii inactive variaza intre 4,4 si 17,4%, datorita
valorilor mai reduse ale fluxurilor masice ale penicilinei G din particula de biocatalizator.
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Figura V.4. Extinderea regiunii inactive a biocatalizatorilor in functie de raza
acestora

In cazul ambelor tipuri de bioreactoare considerate, factorul A variaza lent in
vecinitatea centrului sau a suprafatei particulei. In regiunea adiacentd suprafetei
biocatalizatorului, cresterea concentratiei antibioticului pana la o valoare apropiata de cea de
la suprafata particulei determind valori apropiate de 1 ale factorului de eficacitate A. Variatia
lentd a factorului de eficacitate A in regiunea centrald apare ca rezultat al concentratiei
constant reduse a penicilinei G in apropierea centrului particulei [90, 87].

Efectul difuziei interne asupra vitezei de hidroliza enzimatica este mai pronuntat in
cazul bioreactorului de tip ,,basket”. Prin urmare, variatia raportului factorilor de eficacitate
A / Ag cu raza particulei de biocatalizator, ilustrata in figura V.6, sugereaza ca descresterea
vitezei de conversie a penicilinei G este mai pronuntata in cazul sistemului cu strat fix de tip
,basket” comparativ cu sistemul continand penicilinamidazg liberd, ca urmare a
concentratiei reduse a substratului Tn interiorul particulei de biocatalizator.
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Figura V.6. Variatia raportului dintre factorii de eficacitate pentru straturile mobil si
,,basket” cu diametrul particulei de biocatalizator

Dispunerea penicilinamidazei imobilizate sub forma configuratiilor considerate
determind diminuarea considerabila a vitezei de producere pe cale enzimatica a acidului
6-aminopenicilanic comparativ cu utilizarea sistemului cu enzimele libere, aceasta reducere

fiind de pana la 1,5-8,3 ori mai mare in cazul bioreactorului de tip ,,basket” [100].

V.2. BIOSINTEZA ACIDULUI SUCCINIC CU CELULE DE Actinobacillus
succinogenes IMOBILIZATE
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Acest studiu prezintd analiza comparativd a influentei configuratiei stratului de
biocatalizatori asupra performantei fermentatiei acidului succinic cu celule imobilizate de
A. Succinogenes. Studiul vizeaza cuantificarea influentei difuziei interne si externe a
substratului asupra vitezelor de transfer si conversie enzimatica a glucozei, in conditii de
inhibitie de substrat si de produs, in doua tipuri diferite de bioreactoare, cu straturi de tip
mobil si ,,basket” de biocatalizatori imobilizati.

Tn scopul cuantificarii influentei configuratiei stratului de biocatalizatori si a
fenomenelor de difuzie asociate asupra transferului de masa al glucozei in stratul limita de
lichid de la suprafata particulei, in figura V.7 a fost reprezentata variatia raportului dintre
coeficientii de transfer de masa ai substratului k w/k g cu raza particulei imobilizate.
Indiferent de configuratia stratului de biocatalizatori, rezultatele au indicat diminuarea k; pe
masura cresterii dimensiunii particulelor, ca rezultat al cresterii grosimii stratului limita de la
suprafata acestora [5, 79]. Pe de alta parte, raportul ki wm/K g creste pe masura cresterii
dimensiunii particulelor de biocatalizatori, datoritd turbulentei mai intense din bioreactorul
cu strat mobil de celule imobilizate.Variatia raportului dintre coeficientii de transfer de masa
ai glucozei (k_m/k_g) trebuie corelata cu pozitia in stratul fix de tip “basket”. Astfel, in cazul
biocatalizatorilor cu dimensiunea minima, valorile acestui raport sunt subunitare, indiferent

de pozitia din interiorul stratului cilindric.
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Figura V.7. Variatia raportului dintre coeficientii de transfer de masa ai glucozei pentru
straturile mobil si ,,basket” in functie de diametrul particulei de biocatalizator

Valorile rapoartelor ki / ki g raméan subunitare si in cazul particulelor cu dimensiune
intermediara, insa doar la suprafata interioara a ,basket”-ului, filnd mai mari decat 1 in
celelalte cazuri studiate. Aceste variatii reprezinta consecinta influentelor cumulate ale
grosimii filmului de lichid de la suprafata particulei si a vitezei fazei lichide asupra vitezei
de difuzie a substratului catre centrul particulei.

Pe baza rezultatelor obtinute, In figura V.9 este prezentatd influenta diametrului
particulei de biocatalizator asupra raportului dintre fluxurile masice externe ale glucozei
corespunzatoare bioreactorului cu strat mobil (nyy) si celui de tip ,,basket” (n.g), la diferite
pozitii din interiorul stratului de biocatalizatori.
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Figura V.9. Variatia raportului fluxurilor masice externe ale glucozei pentru straturile mobil

si ,,basket” cu diametrul particulei de biocatalizator

Pe baza celor observate, figura V.11 sugereaza evolutii similare ale rapoartelor
concentratiilor interne ale substratului si a fluxurilor masice interne corespunzatoare
(nem/npg). Astfel, raportul fluxurilor masice interne (npm/Npg) creste de la valoarea 1,02
obtinutd la suprafata biocatalizatorului, la valori cuprinse intre 2,2-3,8 asociate centrului
biocatalitic. Conform celor discutate anterior, reducerea fluxului masic intern al substratului
catre centrul biocatalizatorilor imobilizati este mai pronuntata in cazul configuratiei fixe, de
tip ,,basket”, a stratului de biocatalizatori.
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Figura V.11. Variatia raportului fluxurilor masice interne ale glucozei pentru straturile mobil
si ,,basket” cu raza particulei de biocatalizator

In acelasi timp, valorile raportului dintre proportiile regiunilor inactive
corespunzatoare configuratiilor ,,basket” si fix tip coloana (packed bed) (Eg / Ep) de celule
imobilizate sunt subunitare, indiferent de localizarea in interiorul ,,basket”-ului (raportul a
fost calculat pentru particulele de biocatalizatori cu diametrul de 3 mm (figura V.12) [99]).
Prin urmare, analiza comparativa a bioreactoarelor cu strat mobil, tip ,,basket” sau fix tip
coloana (packed bed) subliniaza eficienta superioara a primelor doud tipuri de bioreactoare
[113].
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VI. BIOREACTOARE GAZ-LIFT CU BIOCATALIZATORI
IMOBILIZATI

VI.1. STUDIUL EFICIENTEI SI DISTRIBUTIEI AMESTECARII

Tn acest capitol a fost analizatd eficienta amestecarii si distributia acesteia intr-un
bioreactor gaz-lift cu circulatie interioara, pentru diferite medii, simulate si reale, cu
microorganisme libere sau imobilizate.. Astfel, s-a urmarit stabilirea distributiei eficientei
amestecdrii intr-un bioreactor gaz-lift cu amestecare interioara, prin intermediul valorilor
timpilor de amestecare inregistrate la diferite pozitii ale electrodului de pH, precum si al
influentelor caracteristicilor mediului si al parametrilor de operare ai bioreactorului asupra

alternantei localizarii regiunilor active si stagnante.

VI.1.1. Lichide de fermentatie simulate

Experimentele au fost realizate cu apa si medii de culturd simulate de viscozitate
ridicatd, respectiv solutii de carboximetilceluloza sodicd cu viscozitatea aparentd cuprinsa
intre 5 s1 26 cP.

Regiunea ascendentd este asociatd celei mai mari viteze de circulatie a fazei lichide
si celei mai intense amestecari, ceea ce permite atingerea unor viteze ridicate ale
transferurilor de masa si de caldura, insd si generarea celor mai intense forte de forfecare.
Dupa cum se poate observa din figura VI.1, cresterea debitului de aer barbotat determina
reducerea timpului de amestecare, indiferent de viscozitatea mediului §i pozitia in regiunea
ascendentd. In general, efectul pozitiv asupra intensititii amestecarii este mai pronuntat
pentru viteze superficiale ale aerului barbotat cuprinse intre 1,05-1,95-10° m/s. Tn afara
domeniului mentionat, cresterea viscozitatii aparente a mediului determina diminuarea
influentei pozitive a vitezei de aeratie asupra intensitafii amestecarii.
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Figura VI.1. Influenta vitezei superficiale a aerului asupra timpului de amestecare,
pentru apa si lichide de fermentatie simulate,
la diferite pozitii ale senzorului de pH in regiunea ascendenta

Hidrodinamica mediului este mai complexa in regiunea descendentd, fiind controlata
de numarul si comportarea bulelor din fluxul de fluid corespunzator acestei regiuni. Viteza
de circulatie a fluidului din regiunea ascendentd este superioard celei corespunzatoare
regiunii descendente, indiferent de pozitia electrodului de pH (figura V1.4). in plus, contrar
variatiilor redate in figura VI.1, cresterea vitezei superficale a aerului barbotat determina
descresterea pana la o valoare minimad a timpului de amestecare corespunzdtor regiunii
descendente, urmata de cresterea acestuia. Bulele descendente ar putea atinge baza
bioreactorului, fiind recirculate in fluxul ascendent, ceea ce contribuie la amplificarea
turbulentei din aceastd regiune. Acest efect a fost observat pentru pozifia 1 a regiunii
descendente pentru mediile de cultura simulate cu viscozitatea aparentd de pand la 12 cP

(figura V1.4).
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Figura VI1.4. Influenta vitezei superficiale a aerului asupra timpului de amestecare, pentru
apa si lichide de fermentatie simulate, la diferite pozitii ale senzorului de pH in regiunea
descendenta

Datorita dificultatii asigurarii unei circulatii uniforme a mediilor viscoase 1n regiunea
descendentd, efectul cumulat al acumularii bulelor si al cresterii viscozitatii aparente in
domeniul considerat reduce turbulenta creata in regiunile 2 si 3 (figura V1.6).

Prin intermediul datelor experimentale obtinute pentru lichide de fermentatie
simulate, au fost propuse corelatii matematice care descriu influentele cumulate ale ale
factorilor analizati asupra timpului de amestecare. Astfel au fost stabilite relatii pentru cele
doud regiuni ale bioreactorului, iar modelele propuse sunt in concordanta cu rezultatele
experimentale, oferind o abatere medie de +6,6% pentru regiunea ascendenta si, respectiv,
de £3,3% pentru cea descendenta [133].
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Figura V1.6. Influenta viscozitatii aparente asupra timpului de amestecare pentru diferite
viteze superficiale ale aerului barbotat si pozitii ale senzorului de pH Tn regiunea
descendentd, pentru apa si lichide de fermentatie simulate

V1.1.2. Suspensii de celule libere Yarrowia lipolytica

Studiile privind intensitatea si distributia amestecdrii intr-un bioreactor gaz-lift cu
circulatie interioard au fost realizate si cu lichide de fermentatie reale, reprezentate de
suspensii de drojdii Yarrowia lipolytica, cu o concentratie a biomasei cuprinsa intre 10 si 50
g/l s.u., corespunzatoare unor viscozitati aparente de 2,7 - 9,5 cP [134].

Spre deosebire de variatia timpului de amestecare pentru medii simulate,
figura VL7 indica o intensificare permanentd a amestecdrii pe masura cresterii vitezei de
aeratie numai pentru pozitiile 2, 3, si 4 ale amplasarii electrodului de pH.
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Figura V1.7. Influenta vitezei superficiale a aerului asupra timpului de amestecare
pentru suspensii de celule de Y. lipolytica, la diferite pozitii ale senzorului de pH n
regiunea ascendenta

Variatia particulard a intensitatii amestecarii in regiunea 1 reprezinta rezultatul a
doua fenomene contrare induse de acumularea biomasei. Pe de o parte, datorita tendintei de
depunere a acesteia la partea inferioara, interactiile de tip frecare dintre celule sunt mai
intense comparativ cu cele existente in pozitiile superioare, iar aceasta conduce la
diminuarea vitezei circulatiei ascendente a suspensiei. De asemenea, tendinta de plutire a
bulelor din fluxul descendent contribuie suplimentar la reducerea vitezei de circulatic a
suspensiei in aceasta regiune [132, 133].
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Variatia timpului de amestecare de-a lungul inaltimii regiunii ascendente pentru
suspensiile de Y. lipolytica este diferita de cea obtinuta in cazul mediilor simulate in absenta
biomasei [133]. Conform celor observate anterior, vitezele de circulatie ale mediului in
regiunile superioara de degazare si cea inferioard, respectiv in pozitiille 1 si 4, sunt
influentate in principal de concentratia celulelor din aceste regiuni, si mai putin de suprafata
sectiunii de curgere, precum in cazul mediilor simulate [123, 21, 133].

Aceste fenomene sunt ilustrate prin dependenta dintre timpul de amestecare si
concentratia celulelor, evidentiata in figura V1.9.
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Figura V1.9. Influenta concentratiei celulelor de Y. lipolytica asupra timpului de amestecare
pentru diferite viteze superficiale ale aerului si pozitii ale senzorului de pH in regiunea

Concentratia biomasei, g/L s.u.

ascendenta

Hidrodinamica mediului din regiunea descendentd este mai complexa si este
dependentd de numarul si comportarea bulelor incluse in fluxul de fluid. Pentru toate
pozitiile considerate, variatiile din figura VI.10 sugereazad valori inferioare ale vitezelor de
circulatie ale suspensiei de celule comparativ cu cele Tnregistrate pentru regiunea
ascendentd. Mai mult, contrar variatiilor ilustrate in figura V1.7 pentru pozitiile 2-4,
cresterea vitezei de aeratie determind scaderea pana la o valoare minima a valorilor timpului
de amestecare, urmata de cresterea acestora.
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Figura V1.10. Influenta vitezei superficiale a aerului asupra timpului de amestecare pentru
suspensii de celule de Y. lipolytica si diferite pozitii ale senzorului de pH in regiunea
descendenta

Acumularea bulelor 1n regiunea descendentd si cresterea concentratiei biomasei in
domeniul experimental determind reducerea turbulentei pe toatd lungimea regiunii
descendente (figura V1.12). Dupa cum a fost mentionat anterior, efectul negativ al inglobarii
bulelor in fluxul descendent este mai pronuntat in cazul pozitiilor extreme la concentratii ale
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biomasei de pana la 30 g/l s.u. si devine semnificativ pentru pozitiile intermediare la
concentratii mai mari ale suspensiei de drojdii.
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Figura V1.12. Influenta concentratiei celulelor de Y. lipolytica asupra timpului de
amestecare pentru diferite viteze superficiale ale aerului si diferite pozitii ale senzorului de

pH 1n regiunea descendenta

In mod similar experimentelor realizate cu lichide de fermentatie simulate, au fost
propuse corelatii matematice care redau influentele cumulate ale concentratiei biomasei, a
vitezei superficiale a aerului barbotat, precum si a pozitiei pe inaltimea bioreactorului asupra
timpului de amestecare, pentru fiecare dintre regiunile studiate (ecuatia VI1.4). Modelele
propuse sunt in concordanta cu rezultatele experimentale, oferind o abatere medie de £5,1%

pentru regiunea ascendenta si de £5,6% pentru cea descendenta [134].

t =a-CB.vl.h® (V1.4)

VI.2. DEGRADAREA LIPIDELOR CU CELULE DE Bacillus sp.
IMOBILIZATE

Scopul acestui studiu constd in analiza performantelor proceselor de epurare
biologica aeroba si anaeroba a apelor reziduale din industria uleiului de masline, folosind un
amestec microbian de Bacillus sp. Prin intermediul rezultatelor experimentale, a fost propus
un model cinetic mai complex pentru bioconversia bacteriand aeroba a lipidelor, acesta fiind

comparat cu cel existent in literatura.
V1.2.1. Cinetica degriadarii aerobe a lipidelor cu celule de Bacillus sp.

Variatia concentratiei lipidelor totale din apele reziduale in timpul procesului aerob si
anaerob de biodegradare cu celule libere de Bacillus sp. este prezentata in figura VI.13.
Conform figurii V1.3, concentratia lipidelor este diminuata mai rapid in cazul procesului
aerob, viteza de consum a lipidelor fiind amplificatd pe masura cresterii concentratiei
oxigenului dizolvat in mediu. Prin urmare, pentru procesul anaerob de biodegradare,
concentratia lipidelor totale este redusa la 1,3 g/l dupa 60 h, pe cand in cazul procesului
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aerob, aceasta poate ajunge la valoarea de 0 g/l dupa 40 h, in functie de concentratia
oxigenului.
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Concentratia oxigenului, mg/|
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Figura V1.13. Variatia concentratiei lipidelor totale Tn timpul biodegradarii
bacteriene aerobe si anaerobe

Viteza medie de biodegradare a lipidelor este definitd de urmatoarea relatie:

Ty :M (V1.8)

Tn cazul consumului aerob al lipidelor, modelul propus de Pavlostathis si Giraldo-
Gomez a fost adaptat prin includerea unei viteze specifice modificate, ky’, care reda

influenta concentratiei oxigenului:

_dCqn

k4 -C VI.11
"Iy -Cn ER

Intrucat concentratia oxigenului in mediu este controlatd si mentinutad la un nivel
constant in timpul procesului aerob de biodegradare, valoarea Ky ar putea fi calculata la
diferite concentratii ale oxigenului conform algoritmului prezentat anterior, prin
reprezentarea grafica a dreptelor corespunzatoare (figura VI.15). Valorile vitezei specifice si
ale celei modificate la diferite concentratii ale oxigenului in mediu sunt redate in tabelul
VI.1[171]
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Figura V1.15. Calculul grafic al vitezei specifice de biodegradare (pentru procesul
anaerob) si al vitezei aparente specifice de biodegradare (pentru procesul acrob)[171]
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In aceste conditii, degradarea aeroba a lipidelor din uleiul de masline cu Bacillus
sp.poate fi descrisa de urmatorul model cinetic:

—dC 0,62
TTL =kg-Cg,"-CrL (VI.14)
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Figura V1.16. Influenta concentratiei oxigenului asupra raportului kq’/kg

Comparatia dintre valorile experimentale ale vitezei de biodegradare a lipidelor si
cele calculate conform modelului propus de Pavlostathis si Giraldo-Gomez sau ecuatiei
VI1.14 este reprezentatd in figura VI.17. Figura VI.17 sugereaza faptul ca modelul propus de
Pavlostathis si Giraldo-Gomez este adecvat sistemului anaerob, caracterizat de o viteza lenta
a procesului de biodegradare. Pentru biodegradarea aeroba, care se desfasoard cu viteze
superioare, utilizarea acestui model cinetic implica abateri semnificative de la valorile
experimentale, valorile calculate fiind cu mult mai mici comparativ cu cele reale.

Modelul cinetic care tine cont si de influenta concentratiei oxigenului dizolvat
descrie ntr-un mod adecvat biodegradarea aeroba a lipidelor. Astfel, din figura VI1.17 poate
fi observatd corelatia stransa intre valorile experimentale ale vitezei procesului aerob si cele
calculate prin intermediul ecuatiei VI.14, abaterea medie fiind de + 6.84% [171].

1,0 T T T T
| @ Pavlostathis and Giraldo-Gomez model
= Proposed model

0,0 T T T T
0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 10

(-dC_/dt)

calc

Figura V1.17. Comparatie intre valorile experimentale si cele calculate ale vitezei de
biodegradare a lipidelor cu Bacillus sp.
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VII. CONCLUZII GENERALE

Studiile experimentale realizate in cadrul tezei de doctorat au vizat caracterizarea
performantelor bioreactoarelor cu biocatalizatori imobilizati (dispusi comparativ sub forma
configuratiilor fixa si mobild), prin stabilirea parametrilor optimi de operare, caracterizarea
eficientei si distributiei intensitdtii amestecarii, cuantificarea influentei difuziei interne
asupra eficientei proceselor de transfer de masa.

Rezultatele obtinute 1n cadrul tezei de doctorat pot fi sintetizate conform
urmatoarelor concluzii generale:

1. Partea introductivd identificd principalele studii de literatura referitoare la
performantele bioreactoarelor cu biocatalizatori imobilizati, respectiv: rezultatele
comparative privind modificarea configuratiei stratului de biocatalizatori (mobila si fixa, de
tip “basket”), amestecarea din bioreactoarele cu agitare mecanica si pneumatica, eficienta
proceselor de transfer de masa etc.

2. Studiile experimentale au fost realizate n echipamente adecvate ce au permis
obtinerea de rezultate precise, modelate ulterior prin intermediul unor programe specifice, Tn
scopul stabilirii influentei parametrilor considerati asupra performantelor proceselor
analizate. In acest sens, au fost utilizate 3 bioreactoare cu amestecare mecanica (Biostat cu
volumul util de 41, Electrolab cu volume utile de 1 si 81) si un bioreactor cu amestecare
pneumatica (Electrolab cu volumul util de 5I), echipate cu sisteme computerizate de
monitorizare, control si inregistrare a parametrilor de functionare (figurile IIL.1, 2, 3, 4 si
tabelele 111.1, 2, 3, 4).

3. Amestecarea mediilor din bioreactoare a fost realizata cu ajutorul sicanelor si
agitatoarelor (individuale sau multiple) sau prin intermediul barbotarii aerului printr-un tub
perforat, la debite ce asigurd evitarea antrenarii mediului din bioreactoar sau depunereca
biomasei la partea inferioard a acestuia. Concentratiile initiale si finale ale componentilor
analizati au fost determinate pe baza tehnologiei HPLC, iar in calcule a fost utilizata
valoarea medie a rezultatelor obtinute (prin repetarea de 2 ori a experimentelor realizate).
Caracterizarea eficientei si a distributiei intensitatii amestecarii a fost evaluatd prin
intermediul valorilor timpilor de amestecare (necesari atingerii unui nivel predefinit acceptat
de omogenitate), determinate prin metoda trasorilor.

4. Analiza influentei parametrilor de mediu asupra performantei hidrolizei
enzimatice a penicilinei G la acidul 6-aminopenicilanic intr-un bioreactor cu strat mobil de
penicilinamidaza imobilizatd (cu diametre de 1, 1,5 si 2 mm) confirma eficienta maxima a
procesului la valorile de 8 a pH-ului si de 30°C a temperaturii de operare, precum in cazul
hidrolizei omogene cu enzime libere. De asemenea, utilizarea granulelor cu diametru
intermediar favorizeaza performanta maxima a hidrolizei enzimatice, prin evitarea efectelor
negative (inhibitia de substrat si cresterea rezistentei la difuzia internd) asociate
biocatalizatorilor cu diametre extreme (1 si 2 mm). Efectele cumulate ale concentratiei
penicilinei G si a dimensiunii biocatalizatorilor asupra performantei procesului au fost
incluse intr-un model matematic valabil in conditiile optime de operare, pentru concentratii
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ale substratului cuprinse intre 80 si 300 moli/m®:

0.37
CPG

3,21107% '
d,

P=117- moli/m®h (IV.1)

5. Studiul transferului de masa al penicilinei G in procesul de scindare enzimatica la
acidul 6-aminopenicilanic a fost realizat pe baza rezultatelor anterioare referitoare la
conditiile optime de operare, iar descrierea profilelor concentratiilor interne si superficiale
ale antibioticului a fost realizatd pe baza bilantului de masa al substratului pentru o singura
particuld de biocatalizator (ecuatia Bird; ecuatia V.3 ) si a modelului cinetic adaptat pentru
inhibitia competitiva si necompetitiva (modelul Warburton; ecuatia 1V.2):

dCs _ i.i[rZ.d&]_
dt |2 drl dr Va3
Cs, —C Cs, —C Cs, —C
Ky -1+ So S|y S0 S +Cg- 1+M+$
Kir Kip Kip Kis
v — v-Cs , mol/m*h
P Cs,—C Cs,—C Cg, —C
Ky -1+ -0 8|14 S0 78| oo fgy S0 Cs (IV.2)
KiF Kip Kip Kis

6. Fluxurile masice interne si externe ale Penicilinei G (ecuatia IV.12) au fost
calculate prin intermediul concentratiilor interne si superficiale ale antibioticului, iar
rezultatele obtinute confirma performanta maxima a procesului cu diametru intermediar de
imobilizare, datorata echilibrului stabilit intre efectele opuse ale difuziei interne si al
inhibitiei de substrat. De asemenea, influenta difuziei interne a fost cuantificatd pe baza
factorului de eficacitate x, determinat ca raport intre viteza procesului enzimatic in sistemul

eterogen si viteza sa in sistemul omogen cu enzime libere (ecuatia 1V.14).
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7. Imobilizarea enzimelor determina reducerea de 1/A ori a performantei procesului
comparativ cu sistemul liber de biocatalizatori, iar magnitudinea efectului de imobilizare
trebuie corelatd cu dimensiunea biocatalizatorilor, dar si cu localizarea pe directie radiala.
Astfel, utilizarea enzimelor imobilizate cu diametrul minim de imobilizare (1 mm) ofera
performante comparative cu ale procesului cu enzime libere, concentratia internd a
penicilinei G fiind similara concentratiei sale din faza lichidd de la suprafata particulei
(1/A=1,4), insa cresterea diametrului de imobilizare afecteaza semnificativ performanta
procesului de scindare enzimatica (valorile centrale ale factorului de eficacitate 1 descresc
de 12 ori in cazul granulelor intermediare si de 34 ori in cazul biocatalizatorilor imobilizati
cu diametrul de 2 mm). De asemenea, rezultatele indica obtinerea unor valori minime ale
fluxului masic central al Penicilinei G, care sunt asociate unui transfer masic nesemnificativ.
Acesta corespunde unei regiuni “inactive din punct de vedere enzimatic”, a cérei extindere
creste odatd cu diametrul de imobilizare, de la 0 la 9,2% din volumul total al particulei de
biocatalizator.

8. Stabilirea configuratiei optime a stratului de biocatalizatori imobilizati pentru
maximizarea performantei transferului de masda in procesul de scindare enzimatica a
penicilinei G la acidul 6-aminopenicilanic a fost realizatd prin compararea concentratiilor
superficiale si a coeficientilor de transfer de masa ai substratului, precum si a factorilor de
eficacitate asociati configuratiei fixe (de tip,,basket”) si mobile de biocatalizatori, in conditii
de inhibitie de substrat (penicilina G) si de produs (asociatd formarii acizilor
6-aminopenicilanic si fenilacetic). Astfel, cresterea (de la 4 la 5,5 a) raportului ki m/K g
pe masura cresterii diametrului de imobilizare (de la 1 la 2 mm) este justificatd prin
cresterea stratului limitd la dimensiuni mai mari ale biocatalizatorilor, dar si a turbiditatii din
sistemul cu strat mobil de penicilinamidaza imobilizata. De asemenea, cresterea dimensiunii
biocatalizatorilor imobilizati determind descresterea raportului dintre concentratiile
superficiale ale substratului (Csim/Csig), favorizand performanta superioard a configuratiei
de tip ,,basket” in cazul particulelor mari, datoritd celei mai mari fractii de goluri, si,
implicit, celei mai mici rezistente intampinate la difuzia prin stratul fix de biocatalizatori.

9. Descresterea raportului Biw/Big si a factorilor de eficacitate Am/As pe masura
cresterii diametrului de imobilizare sugereaza efectul mai pronuntat al difuziei interne
asupra performantei procesului biochimic cu strat fix tip ,,basket” de biocatalizatori, ca
urmare a concentratiei mai reduse a substratului din interiorul stratului cilindric. Pe de alta
parte, efectul configuratiei stratului de biocatalizatori devine neglijabil in cazul particulelor

mai mari (2 mm), iar performantele configuratiilor mobila si fixa de tip,,basket” devin
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comparabile.

10. De asemenea, a fost studiata influenta geometriei bioreactorului si a conditiilor
de operare asupra eficientei procesului de fermentatie succinica cu celule imobilizate de
A. Succinogenes, dispuse comparativ sub forma configuratiilor mobild si fixa de tip
,basket”, sub influenta proceselor de inhibitie (de substrat si de produs) asociate. Cinetica de
transfer si de consum a glucozei poate fi descrisd de modelul Corona-Gonzales adaptat
pentru celulele imobilizate de A. succinogenes (ecuatia V.1), iar determinarea concentratiilor
internd (ecuatia V.2) si superficiala (ecuatia V.3) ale substratului s-a realizat prin
considerarea conditiilor de limitd din centrul (R = 0) si de la suprafata particulelor de
biocatalizatori (R = Rp).

Lsp _pg, .| L. 42 Co )| _yo [ Kis ). Kip V1)
dt r2 ar dr Kis+Csp ) | Kip +Yp/s-Cgp
Bi-(CSL—Cs')-COS 3(pR 3 sin 3(Pr
Csp = 5 (o:R) R_(P_Rp'tg(&P'Rp) '—(r ) (V.2)
Rp p

Bi-Csy. -cos(30- Rp)-[3(p—Rp2-tg(3(p- Rp)]-sin(scp)—cSL-Rp“
Bi-COS(S(p-Rp)-[&p—sz -tg(&p-Rp)}

11. Indiferent de configuratia stratului de biocatalizatori, cresterea diametrului de

Csi = (V.3)

imobilizare manifesta efect negativ asupra coeficientului de transfer de masa al substratului
ki, ca rezultat al cresterii grosimii stratului limitd de la suprafata acestora. Pe de alta,
raportul coeficientilor de transfer de masda kwkes creste odatd cu dimensiunea
biocatalizatorilor, ca urmare a amplificarii turbulentei din stratul mobil de biocatalizatori.

12. Evolutia similara a rapoartelor concentratiilor interne si a fluxurilor masice
interne corespunzatoare este justificata prin dependenta concentratiei interne de valoarea sa
superficiala. Astfel, ambii parametri sunt redusi catre centrul particulei, efectul fiind mai
pronuntat in cazul configuratiei fixe tip ,,basket” de biocatalizatori si odata cu cresterea
diametrului de imobilizare. Fluxurile masice interne asociate configuratiilor mobila si fixa
de biocatalizatori au fost determinate conform relatiei V.7, iar raportul acestora (npm/Neg)
creste de la valoarea 1,02 obtinutd la suprafata biocatalizatorului, la valori cuprinse intre
2,2-3,8 asociate centrului biocatalitic.

Bi-(CsL —Csi)-cos(3¢-Rp)

2
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13. Indiferent de configuratia biocatalizatorilor, factorul de eficacitate A (ecuatia V.8)
variaza lent in regiunea adiacentd centrului sau suprafetei biocatalizatorilor, datorita
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concentratiei reduse a substratului in centrul particulelor. De asemenea, mentinerea la valori
cat mai apropiate de valoarea superficiald a concentratiei substratului in vecinatatea
suprafetei biocatalizatorilor favorizeaza diminuarea efectului imobilizarii (acestora) asupra
performantei procesului biocatalitic (caz In care A tinde catre 1). Pe de alta parte, variatia
dintre dimensiunea biocatalizatorilor si raportul factorilor de eficacite Am/Ag Sugereaza o
descrestere mai pronuntata a vitezei de conversie a glucozei din bioreactorul cu ,,basket”
stationar, datoritd concentratiei mai reduse a substratului in interiorul particulelor de
biocatalizatori localizate in stratul cilindric, efectul find diminuat la valori mici ale
diametrului de imobilizare.
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14. De asemenea, a fost studiatd distributia eficientei amestecarii intr-un bioreactor

gaz-lift cu amestecare interioard, prin intermediul valorilor timpilor de amestecare
inregistrate la diferite pozitii ale electrodului de pH, precum si al stabilirii influentelor
concentratiei biomasei si al parametrilor de operare ai bioreactorului asupra alternantei
localizarii regiunilor active si stagnante. Tn acest sens, experimentele au fost realizate initial
in absenta biomasei pentru lichide de fermentatie simulate de viscozitate ridicata (apa si
solutii de carboximetilceluloza sodica, cu viscozitatea aparentd cuprinsa intre 5 si 26 cP) si
ulterior pentru medii de cultura reale (suspensii de drojdii Yarrowia lipolytica, cu o
concentratie a biomasei cuprinsd intre 10 si 50 g/l s.u., corespunzatoare unor Viscozitati
aparente de 2,7 - 9,5 cP), in scopul determindrii influentei prezentei masei celulare asupra
eficientei amestecarii.

15. Rezultatele studiilor realizate pe lichide de fermentatie simulate confirma o
circulatie mai intensd in regiunea ascendentd, care favorizeazd viteze ridicate ale
transferurilor de masa si de caldurd, precum si generarea celor mai intense forte de
forfecare. Indiferent de viscozitatea mediului §i pozitia din regiunea ascendenta,
intensificarea aeratiei manifesta efect pozitiv asupra circulatiei mediului, efectul fiind mai
pronuntat la valori cuprinse intre 1,05-1,95-10° m/s ale vitezei superficiale a aerului
barbotat. De asemenea, cea mai intensa circulatie a mediului este obtinutd in pozitiile
intermediare 2 si 3, care sunt localizate deasupra barbotorului si corespund zonelor cu cea
mai intensa turbulenta (in regiunea inferioard, circulatia mediului este Ingreunatd ca urmare
a efectului de “fund”, iar viteza de circulatie a mediului este redusa in regiunea superioard
de degazare, ca urmare a cresterii suprafetei transversale de circulatie).

16. Hidrodinamica mediului din regiunea descendentd este mai complexd si este
justificatd de “cantitatea” si comportarea bulelor din fluxul de fluid corespunzitor, iar

factorii considerati manifestd influente diferite asupra timpului de amestecare. Astfel,
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cresterea vitezei superficiale a aerului barbotat manifesta efect pozitiv partial asupra
circulatiei mediului (urmatd de o zona de platou si de crestere ulterioara a timpului de
amestecare), iar zonele 1 si 4 sunt cel mai intens amestecate, datorita efectului de recirculare
a mediului asociat prezentei placii despartitoare in regiunile extreme de circulatie
(turbulenta din regiunile intermediare este redusa ca urmare a acumuldrii bulelor si a
cresterii viscozitatii mediului).

17. Pe baza rezultatelor obtinute au fost propuse corelatii matematice care descriu
influenta cumulatd a factorilor considerati (viscozitatea aparentd a mediului, viteza
superficiala a aerului, pozitia pe inaltimea bioreactorului) asupra timpului de amestecare,
pentru regiunile ascendenta (ecuatia V1.2) si descendenta ale bioreactorului (ecuatia VI.3).
Modelele propuse sunt in concordanta cu rezultatele experimentale, oferind o abatere medie
de +£6,6% pentru regiunea ascendenta si, respectiv, de +3,3% pentru cea descendenta.
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18. De asemenea, regiunea ascendentd corespunde celei mai mari intensitdti a
amestecdrii si in cazul lichidelor de fermentatie reale, insa prezenta biomasei determina
modificari ale distributiei acesteia de-a lungul regiunii ascendente, mai ales datorita
tendintei de favorizare a coalescentei bulelor si de depunere a biomasei la baza
bioreactorului. Astfel, cresterea vitezei de aeratie manifesta efect pozitiv constant doar
asupra circulatiei mediului din regiunile 2,3 si 4 de amplasare ale electrodului de pH, iar
circulatia mediului din regiunea 1 este ingreunatd datoritd plutirii bulelor din fluxul
descendent si frecarilor dintre celulele acumulate/depuse la baza bioreactorului.

19. Vitezele de circulatie ale mediului din pozitiile extreme (1 si 4) ale regiunii
ascendente din bioreactorul cu Y. lipolytica sunt influentate in principal de concentratia
celulelor din aceste regiuni, $i mai pufin de suprafata sectiunii de curgere, precum in cazul
mediilor simulate. Cresterea concentratiei biomasei manifestd efect negativ asupra
circulatiei mediului din regiunea ascendenta, cu exceptia pozitiei superioare 4 si la valori
mai mari de 1,35-10° m/s ale vitezei de aeratie. Aceastd comportare diferitd este atribuiti
efectului intensificarii aeratiei peste limita de 1,35-10° m/s, care determind dispersarea
biomasei la partea superioara a bioreactorului, cu diminuarea turbulentei din aceasta
regiune. Insa magnitudinea relativa a efectului pozitiv indus de cresterea vitezei ascendente
a bulelor mari formate prin coalescentd o depaseste pe cea a efectului negativ indus de
intensificarea frecarilor dintre celulele acumulate in partea superioara, ceea ce favorizeaza
intensificarea amestecarii si diminuarea timpului necesar omogenizarii mediului din aceasta
regiune.
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20. Intensitatea amestecarii din regiunea descendentd este influentatd de concentratia
biomasei si valoarea vitezei de aeratie. Astfel, la concentratii mai reduse de 30 g/ s.u. ale
biomasei, zonele intermediare corespund celei mai intense amestecari, dar cresterea
suplimentard a concentratiei biomasei peste pragul de 30 g/l s.u si a vitezei superficiale a
aerului peste 1,5-10° m/s determina reducerea turbulentei din regiunile intermediare si
cresterea timpului de amestecare comparativ cu cel asociat pozitiilor extreme.

21. Influenta cumulatd a factorilor considerati (concentratia biomasei, Viteza
superficiala a aerului barbotat, pozitia pe indltimea bioreactorului) asupra timpului de
amestecare necesar omogenizarii mediilor reale de Y. lipolytica a fost stabilita pentru fiecare
dintre regiunile de circulatie a mediului (ascendentd pozitiile 2-4 (ecuatia VI.6) si
descendentd pozitiile 2-4 (ecuatia V1.7)), dar si pentru evolutia particulara de la baza
bioreactorului (pozitia 1 din ambele regiuni de circulatie, ecuatia VI.5). Aceste modele sunt
in concordantd cu rezultatele experimentale, oferind o abatere medie de £5,1% pentru

regiunea ascendentd si de £5,6% pentru cea descendenta.
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22. Ultimul studiu a fost destinat analizei performantei proceselor de epurare
biologicd aeroba si anaeroba a apelor reziduale provenite din industria uleiului de masline,
folosind un amestec microbian de Bacillus sp. Tn acest sens, modelul Pavlostathis si
Giraldo-Gomez propus pentru cinetica de biodegradare anaeroba a lipidelor din mediu a fost
adaptat prin introducerea unui termen suplimentar, respectiv a vitezei specifice modificate
(Kg’), care tine cont de concentratia oxigenului dizolvat in mediu. Valorile ky* au fost
determinate prin mentinerea la valori prestabilite a concentratiei oxigenului din mediu si
reprezentarea graficd a dreptelor corespunzitoare. Performanta procesului aerob de
biodegradare a lipidelor a fost analizatd prin stabilirea influentei concentratiei oxigenului
dizolvat asupra raportului kq’/kq dintre viteza medie si specificd de consum a substratului
(tabelul V1.1):

Tabelul V1.1. Valorile vitezei specifice Kq si ale vitezei modificate, Ky, a
biodegradarii lipidelor cu celule de Bacillus sp.

Co, Mg/l | Anaerobic | 1,6 | 2,1 3,3 4,2 5,1 5,9

kg, kg’ - 10%, ™t 2,61 3,53 3,7 4,76 6,4 7,55 8,12
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23. Rezultatele obtinute confirma eficienta superioara a procesului aerob cu celule
libere de Bacillus sp., pentru care viteza de conversie a substratului este de aproape doua ori
mai ridicatd decat in cazul procesului anaerob. Pe baza acestor rezultate a fost propus un
model cinetic care tine cont de efectul pozitiv al concentratiei oxigenului dizolvat din mediu
(ecuatia VI.14) si care ofera o bund concordanta cu valorile experimentale, abaterea medie
fiind de + 6.84%.
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24. Rezultatele cercetarilor proprii s-au concretizat in elaborarea si publicarea a 9
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VIII. ACTIVITATEA STIINTIFICA DIN CADRUL TEZEI DE
DOCTORAT

VIII1.1. ARTICOLE PUBLICATE
VII1.1.1. Articole publicate in reviste cotate ISI:

1. D. Cascaval, R.M. Matran, A.l. Galaction, A. Tucaliuc, Production of succinic
acid in basket and mobile bed bioreactors - ,, green” alternative to the chemical technology,
Chinese Journal of Chemical Engineering 2016, 24(4), 513-520.

2. D. Cagcaval, R.M. Matran, M. Turnea, A.C. Blaga, A.l. Galaction, Distribution
of mixing efficiency in a split cylinder gas-lift bioreactor for Yarrowia lipolytica
suspensions, Canadian Journal of Chemical Engineering 2015, 93(1), 18-28.

3. R.M. Matran, A.C. Blaga, D. Cascaval, A. Tucaliuc, A.l. Galaction, Comparative
studies on kinetics of anaerobic and aerobic biodegradation of lipids from olive oil mill
wastewaters with mixture of Bacillus spp.cells, Environmental Engineering and
Management Journal 2015, 14 (3), 575 — 579.

4. A.l. Galaction, A.C. Blaga, R.M. Matran, D. Cascaval, Effect of bed
configuration of immobilized biocatalysts on Penicillin G hydrolysis efficiency, Korean
Journal of Chemical Engineering 2015, 32(2), 216-221.

5. A.l. Galaction, R.M. Matran, A.C. Blaga, M. Turnea, D. Cascaval, Applications
of pneumatic bioreactors in wastewaters treatment 1. Mixing efficiency and distribution in
split-cylinder gas-lift bioreactor for viscous media, Environmental Engineering and
Management Journal 2014, 13 (10), 2653-2664.

6. A.l. Galaction, R.M. Matran, M. Turnea, A. C. Blaga, D. Cascaval, Engineering
aspects of Penicillin G transfer and conversion to 6-Aminopenicillanic acid in bioreactor

38



with mobile bed of immobilized penicillin amidase, Chemical Engineering Communications
2014, 201(12),1568 -1581.

7. R.M. Matran, A.l. Galaction, A.C. Blaga, M. Turnea, D. Cascaval, Green
technology for 6-aminopenicillanic acid production - study of Penicillin G hydrolysis in a
bioreactor with mobile bed of immobilized penicillin amidase under substrate inhibition,
Environmental Engineering and Management Journal 2013, 12 (11), 2261 -2266.

VI11.1.2. Articole publicate in reviste incluse BDI:

8. D. Cascaval, A.L. Galaction, R.M. Matran, New configurations of immobilized
biocatalysts beds - Bioethanol production in basket bioreactors, Buletinul Institutului
Politehnic Iasi 2013, 59(4), 95-112.

9. R.M. Matran, A. Galaction, D. Cascaval, Pneumatic bioreactors with
immobilized biocatalysts: An overview, Bulletin IP1 2013, 59(4), 39 — 47.

VI111.2. COMUNICARI STIINTIFICE

1. Ramona Mihaela Matran, Alexandra Cristina Blaga, Marius Turnea, Anca Irina
Galaction, Dan Cascaval, Studies on mixing efficiency and its distribution in Yarrowia
lipolytica suspensions for a split-cylinder gas-lift bioreactor, 2nd International Conference
on Chemical Engineering — ICCE 2014, Iasi, Romania, 5 - 7 November 2014.

2. Alexandra Cristina Blaga, Ramona Mihaela Matran, Anca Irina Galaction,
Marius Turnea, Lenuta Kloetzer, Dan Cascaval, Analysis of mixing intensity and distribution
in a split-cylinder gas-lift bioreactor for Yarrowia lipolytica cells suspensions, European
Symposium on Biochemical Engineering Sciences, Bioenergy and Biomolecules - ESBES
2014, Lille, France, 07 - 10 September 2014.

3. Anca Irina Galaction, Alexandra Cristina Blaga, Marius Turnea, Dan Cascaval,
Ramona Mihaela Matran, Succinic acid production in a bioreactor with mobile bed of
immobilized A.succininogenes, International Conference on Chemical and Food Engineering
- ICCFE 2014, Paris, France, 21-22 July 2014.

4. Anca Irina Galaction, Alexandra Cristina Blaga, Ramona Mihaela Matran,
Marius Turnea, Dan Cascaval, Influence of external and internal diffusion on lipids
biodegradation in a bioreactor with mobile bed of immobilized Bacillus spp. cells, 7th
International Conference Environmental Engineering and Management — ICEEM/07,
Vienna, Austria, 18 — 21 September 2013.

5. Ramona Mihaela Matran, Maria Filibiu, Alexandra Cristina Blaga, Anca Irina
Galaction, Dan Cascaval, Improvement of oxygen transfer in bacterial and yeasts cultures
using oxygen-vectors, 18th Romanian International Conference on Chemistry and Chemical
Engineering — RICCCE XVIII, Sinaia, Romania, 4 - 7 September 2013.

39



6. Anca Irina Galaction, Dan Cascaval, Alexandra Cristina Blaga, Ramona Mihaela

Matran, Maria Filibiu, Bioreactors of basket type for immobilized biocatalysts, Salonul de
Inventica CHIM-INVENT, Iasi, Romania, 3-5 July 2013.

7. Ramona Mihaela Matran, Anca — Marcela Lupasteanu, Marius Turnea, Anca

Irina Galaction, Dan Cascaval, Kinetics of lipids biodegradation with free and immobilized
Bacillus spp. cells, 1st International Conference on Chemical Engineering — CECE 2012,
Iasi, Romania, 28 - 30 November 2012.

VIII1.3. ALTE ACTIVITATI

Membru in colectiv (asistent de cercetare stiintificd): Proiect PCE-IDEI, cod PN-1I-1D-
PCE-2011-3-0088, nr. 207/2011 (1.02.2013 — 31.12.2013).

10.

IX. BIBLIOGRAFIE (SELECTIVA)

D.S.J Rathod, A to Z of enzyme technology, M. F. Chaplin, C. Bucke, Enzyme
technology, Cambridge University Press, Cambridge, 1990.

Al Galaction, A.M. Lupasteanu, D.Cascaval, Bioreactors with stirred bed of
immobilized cells. 1.Studies on mixing efficiency, Environmental Engineering and
Management Journal 2007, 6(2), 101-110.

A.L. Galaction, R. Baltaru, L. Kloetzer, A. Vlysidis, C.Webb, M. Turnea, D. Cascaval,
External and internal glucose mass transfers in succinic acid fermentation with stirred
bed of immobilized Actinobacillus succinogenes under substrate and product inhibitions,
Journal of Microbiology and Biotechnology 2011, 21(12), 1257-1263.

D. Cascaval, A.l. Galaction, R.M. Matran, New configurations of immobilized
biocatalysts beds - Bioethanol production in basket bioreactors, Buletinul Institutului
Politehnic lasi 2013, 59(4), 95-112.

Y. Chisti, M. Moo-Young, Hydrodynamics and oxygen transfer in pneumatic bioreactor
devices, Biotechnology and Bioengineering 1988, 31, 487-494.

R.M. Matran, A.l. Galaction, D. Cascaval, Pneumatic bioreactors with immobilized
biocatalysts: An overview, Bulletin IP1 2013, 59(4), 39 — 47.

M.Y .Chisti, (1989), Airlift bioreactors, London-New York: Elsevier Applied Science.

R. Davarnejad, E. Bagheripoor, A. Sahraei, CFD Simulation of scale influence on the
hydrodynamics of an internal loop airlift reactor, Engineering 2012, 4, 668-674.

W. Zhang, Y. Yong, G. Zhang, C. Yang, Z.S. Mao, Mixing characteristics and bubble
behavior in an airlift internal loop reactor with low aspect ratio, Chinese Journal of
Chemical Engineering 2014, 22(6), 611—621.

D. Cascaval, A.l. Galaction, M. Turnea, Comparative analysis of mixing distribution in
aerobic stirred bioreactor for simulated yeasts and fungus broths, Journal of Industrial
Microbiology & Biotechnology 2007, 34(1), 35-47.

40



11

12.

13.

14.

15.

16.

17.

18.

19.

20.

21.

22.

23.

24.

. D. Cascaval, A.l. Galaction, R. Rotaru, M.Turnea, Study on the mixing efficiency in a
basket bioreactor with immobilized yeasts cells, Environmental Engineering and
Management Journal 2011, 10(5), 711-716.

SpinChem® (2017a), SpinChem® Products, available at
http://www.spinchem.com/technology/.
SpinChem® (2017D), SpinChem® Technology, available at
http://www.spinchem.com/technology/.
SpinChem® (2017c), SpinChem® Applications, available at

http://www.spinchem.com/applications/.

A. Hussain, M. Kangwa, M. Fernandez-Lahore, Comparative analysis of stirred
catalytic basket bio-reactor for the production of bio-ethanol using free and immobilized
Saccharomyces cerevisiae cells, AMB Express 2017, 7, 158-167.

Y. Chisti, M. Moo - Young, Reaction Engineering. Improve the performance of air-lift
reactors, Chemical Engineering Progress 1993, 89(6), 38-45.

M. del C. Chavez, L.V. Gonzalez, M. Ruiz, M. de la Luz, X. Negrete, O. Martin
Hernandez, E.M. Escamilla, Mass transfer in bioreactors, 2011, Mass Transfer in
Multiphase Systems and its Applications, Prof. Mohamed EI-Amin (Ed.), ISBN: 978-
953-307-215-9, InTech, Available from http://www.intechopen.com/books/mass-
transfer-in-multiphase-systems-and-its-applications/mass-transfer-in-bioreactors.

W. Zhang, Y. Yong, G. Zhang, C. Yang, Z.S. Mao, Micro-mixing characteristics and
bubble behaviors in an airlift internal loop reactor with low height-to-diameter ratio
2012, 14th European Conference on Mixing, Warszawa, 10-13 September 2012.

J.N. Ntihuga, T. Senn, P. Gschwind, R. Kohlus, An evaluation of different bioreactor
configurations for continuous bio-ethanol production, Applied Energy 2013, 108,
194-201.

D. Cascaval, A.l. Galaction, Bioprocese alimentare si farmaceutice, Editura “Gr.T.
Popa”, lasi, 2014.

M.R. Detofol, E. Aguiar-Oliveira, C.E. Bustamante-Vargas, A.B. de Jesus Soares, M.B.
Alvarado Soares, F. Maugeri, Modeling and simulation of fructooligosaccharides
synthesis in a batch basket reactor, Journal of Biotechnology 2015, 210, 44-51.

A. Hussain, M. Kangwa, A.G. Abo-Elwafa, M. Fernandez-Lahore, Influence of
operational parameters on the fluid-side mass transfer resistance observed in a packed
bed bioreactor, AMB Express 2015, 5(1), 25.

A.L. Galaction, R. Baltaru, L. Kloetzer, A. Vlysidis, C. Webb, M. Turnea, D. Cascaval,
Succinic acid fermentation in a stationary-basket bioreactor with a packed bed of
immobilized Actinobacillus succinogenes: 1. Influence of internal diffusion on substrate
mass transfer and consumption rate, Journal of Industrial Microbiology &
Biotechnology 2012, 39(6), 877-888.

D.Cascaval, A.l. Galaction, M. Turnea, A.M. Lupasteanu, Biodegradation of lipids from
olive oil mill wastewaters in a stationary basket bioreactor with immobilized Bacillus
spp. cells — Influence of internal diffusion, Water Science and Technology 2012, 65(5),

41


http://www.spinchem.com/technology/
http://www.spinchem.com/technology/
http://www.spinchem.com/applications/
http://www.intechopen.com/books/mass-transfer-in-multiphase-systems-and-its-applications/mass-transfer-in-bioreactors
http://www.intechopen.com/books/mass-transfer-in-multiphase-systems-and-its-applications/mass-transfer-in-bioreactors

25.

26.

217.

28.

29.
30.

31

32.

33.

34.

35.

36.

37.

920-926.

A.L. Levy, Measurement of triglycerides using nonane extraction and colorimetry,
Annals of Clinical & Laboratory Science 1972, 2(6), 474-479.

R.M. Matran, A.l. Galaction, A.C. Blaga, M. Turnea, D. Cascaval, Green technology
for 6-aminopenicillanic acid production - study of Penicillin G hydrolysis in a
bioreactor with mobile bed of immobilized penicillin amidase under substrate inhibition,
Environmental  Engineering and Management Journal 2013, 12 (11),
2261-2266.

A.l. Galaction, R.M. Matran, M. Turnea, A. C. Blaga, D. Cascaval, Engineering
aspects of Penicillin G transfer and conversion to 6-Aminopenicillanic acid in
bioreactor with mobile bed of immobilized penicillin amidase, Chemical Engineering
Communications 2014, 201(12),1568 -1581.

D. Cascaval, M. Turnea, A.l. Galaction, A.C. Blaga, 6-Aminopenicillanic acid
production in stationary basket bioreactor with packed bed of immobilized penicillin
amidase—Penicillin G mass transfer and consumption rate under internal diffusion
limitation, Biochemical Engineering Journal 2012, 69, 113— 122.

R.B. Bird, W.E. Stewart, N.E. Lightfoot, Transport phenomena, Wiley, New York, 1960.
A.l. Galaction, A.C. Blaga, R.M. Matran, D. Cascaval, Effect of bed configuration of
immobilized biocatalysts on Penicillin G hydrolysis efficiency, Korean Journal of
Chemical Engineering 2015, 32(2), 216-221.

D. Cascaval, R.M. Matran, A.l. Galaction, A. Tucaliuc, Production of succinic acid in
basket and mobile bed bioreactors - ,,green” alternative to the chemical technology,
Chinese Journal of Chemical Engineering 2016, 24(4), 513-520.

M.K. Moraveji, M.E. Fakhari, E. Mohsenzadeh, R. Davarnejad, Hydrodynamics and
oxygen mass transfer in a packed bed split-cylinder airlift reactor containing dilute
alcoholic solutions, Heat and Mass Transfer 2013, 49(1), 11-19.

A.l. Galaction, R.M. Matran, A.C. Blaga, M. Turnea, D. Cascaval, Applications of
pneumatic bioreactors in wastewaters treatment 1. Mixing efficiency and distribution in
split-cylinder gas-lift bioreactor for viscous media, Environmental Engineering and
Management Journal 2014, 13(10), 2653-2664.

D. Cascaval, R.M. Matran, M. Turnea, A.C. Blaga, A.l. Galaction, Distribution of
mixing efficiency in a split cylinder gas-lift bioreactor for Yarrowia lipolytica
suspensions, Canadian Journal of Chemical Engineering 2014, 93(1), 18-28.

F. D. Harzevili, Biotechnological applications of the yeast Yarrowia lipolytica,
SpringerBriefs in Microbiology, Springer Science & Business Media, New York, 2014.
GIA, \Vegetable Oils Cooking and Salad Market Report, San Jose 2016,
http://www.strategyr.com.

R.M. Matran, A.C. Blaga, D. Cascaval, A. Tucaliuc, A.l. Galaction, Comparative
studies on kinetics of anaerobic and aerobic biodegradation of lipids from olive oil mill
wastewaters with mixture of Bacillus spp. cells, Environmental Engineering and
Management Journal 2015, 14(3), 575-579.

42


http://www.strategyr.com/

