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I. INTRODUCERE 

Una dintre direcțiile principale ale biotehnologiei o reprezintă caracterizarea și 

optimizarea bioproceselor realizate în bioreactoare cu diverse configurații ale straturilor de 

biocatalizatori. În funcție de particularitățile și necesitățile proceselor biotehnologice, 

biocatalizatorii pot fi utilizați în formă liberă sau imobilizată, iar pentru realizarea 

experimentelor din cadrul tezei de doctorat s-a ales varianta imobilizată a acestora. În acest 

context, pe baza rezultatelor experimentale referitoare la influența factorilor de mediu (pH, 

temperatură, caracteristicile biomasei (concentrație celulară, viscozitate, diametrul de 

imobilizare) și prezența fenomenelor de inhibiție) și a parametrilor de operare ai 

bioreactoarelor, au fost formulate modele matematice pentru caracterizarea și optimizarea 

bioproceselor analizate. 

Teza de doctorat cuprinde două părți principale (A și B) și se extinde pe 153 de 

pagini, care conțin 72 figuri, 14 tabele, 96 ecuații matematice și 171 indicații bibliografice, 

dintre care 9 indicații proprii. 

Prima parte a tezei face referire la stadiul actual al cercetărilor din domeniul 

bioreactoarelor cu biocatalizatori imobilizaţi și este alcatuită din 6 subcapitole. Astfel, în 

cele 6 subcapitole ale părții introductive, sunt sintetizate rezultatele anterioare referitoare la 

diverse aspecte ale proceselor biotehnologice cu biocatalizatori imobilizați, precum: 

 performanțele comparative ale bioreactoarelor cu configurații diferite ale straturilor 

de biocatalizatori imobilizați (mobilă, strat fix si strat fix tip ―basket‖); 

 amestecarea din bioreactoarele cu agitare mecanică și pneumatică (sisteme de 

amestecare mecanică și pneumatică, caracterizarea și îmbunătățirea amestecării etc.); 

 transferul de masă din bioreactoarele cu biocatalizatori imobilizați (difuzia internă și 

externă a substratului, cinetica enzimelor libere și imobilizate, caracterizarea și 

optimizarea transferului de masă, studii de caz privind transferul de masă în granule 

libere sau imobilizate de biocatalizatori etc.). 

Cea de-a doua parte a tezei de doctorat reprezintă rezultatele cercetărilor proprii 

efectuate în domeniul bioreactoarelor cu biocatalizatori imobilizați. Contribuțiile originale la 

domeniul abordat sunt grupate în 4 capitole, respectiv 10 subcapitole. Primul capitol face 

referire la tehnica experimentală utilizată în procesele biotehnologice studiate 

(bioreactoarele și echipamentele de laborator, metodele de analiză și de determinare etc.). 

Următoarele 3 capitole din partea experimentală abordează separat tipuri distincte de 

bioreactoare cu biocatalizatori imobilizați, în funcție de configurația stratului de 

biocatalizatori (mobilă, fixă și fixă de tip ―basket‖) și de sistemul de amestecare al mediului 

(mecanică sau pneumatică). Astfel, capitolul IV cuprinde rezultatele experimentale 

referitoare la bioreactoarele cu amestecare mecanică și strat mobil de biocatalizatori 

imobilizați (penicilinamidază imobilizată), prin determinarea prealabilă a condițiilor optime 

de operare și caracterizarea ulterioară a transferului de masă al penicilinei G în procesul de 

scindare enzimatică la acidul 6-aminopenicilanic, în condiții de inhibiție de substrat și de 

produs. 

Ulterior, în capitolul V au fost realizate studii comparative privind influența 
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configurației stratului de biocatalizatori (mobilă și fixă, de tip basket ―staționar‖) asupra 

performanțelor bioreactoarelor cu amestecare mecanică.  

Astfel, în prima parte a fost analizată performanța procesului de scindare enzimatică 

a penicilinei G la acidul 6-aminopenicilanic, sub aspectul transferului de masă (intern și 

extern) al substratului. Particulele imobilizate de penicilinamidază au fost dispuse 

comparativ sub forma configurațiilor considerate, iar determinarea variantei optime de 

operare s-a realizat prin raportarea parametrilor caracteristici (coeficienţilor de transfer de 

masă ai substratului, fluxurilor masice externe, concentraţiilor penicilinei G de la suprafaţa 

particulelor de biocatalizatori şi a factorilor de eficacitate). De asemenea, fermentația 

acidului succinic a fost concepută intr-o manieră similară, iar rezultatele comparative 

referitoare la operarea cu strat fix sau mobil de celule imobilizate de A. succinogenes sunt 

prezentate în subcapitolul V.2 al tezei de doctorat.  

Ultimul capitol din partea experimentală a tezei de doctorat prezintă rezultatele 

proprii referitoare la performanțele bioreactoarelor air-lift cu amestecare pneumatică, sub 

aspectul caracterizării hidrodinamicii mediului, dar și al stabilirii influenței barbotării 

aerului asupra vitezelor proceselor biochimice. În acest context, a fost analizată eficiența și 

distribuția intensității amestecării lichidelor de fermentație simulate (apă şi soluţii vîscoase 

de carboximetilceluloză sodică) și reale (suspensii de drojdii Yarrowia lipolytica), prin 

stabilirea influenței cumulate a parametrilor considerați (viscozitatea aparentă a mediului, 

viteza superficială a aerului, poziţia pe înălţimea bioreactorului) asupra timpului de 

amestecare, pentru fiecare din cele două regiuni de circulație a mediului (ascendentă și 

descendentă). 

De asemenea, în ultimul capitol din partea experimentală se regasesc rezultatele 

proprii referitoare la caracterizarea procesului de epurare biologică a apelor reziduale 

provenite din industria uleiului de măsline. În acest sens, a fost realizată analiza comparativă 

a proceselor de biodegradare aerobă și anaerobă a lipidelor cu amestec microbian de 

Bacillus sp., în scopul stabilirii influenței prezenței și concentrației oxigenului dizolvat în 

mediu asupra vitezei de consum a substratului. Astfel, a fost stabilit un nou model 

matematic privind cinetica de consum a lipidelor în procesul de epurare biologică aerobă, 

care a fost comparat cu modelul anterior privitor la performanța procesului anaerob. 

Rezultatele cercetărilor proprii s-au concretizat în elaborarea și publicarea a 9 lucrări 

științifice, participarea la 7 sesiuni științifice naționale și internaționale, precum și prin 

participarea la derularea unui grant de cercetare. 
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B. CONTRIBUȚII ORIGINALE 

III. ECHIPAMENTE ȘI TEHNICA EXPERIMENTALĂ 

 

III.1. BIOREACTOARE ȘI ECHIPAMENTE DE LABORATOR 

 

Experimentele cu biocatalizatori imobilizaţi au fost realizate în patru bioreactoare de 

laborator de capacități și configurații diferite, prevăzute cu amestecare mecanică sau 

pneumatică, în funcție de particularitățile și necesitățile proceselor biotehnogice. De 

asemenea, straturile de biocatalizatori imobilizaţi au fost dispuse în configuraţii diferite 

(mobilă, fixă și fixă de tip ―basket‖) şi analizate comparativ, în scopul stabilirii configuraţiei 

optime pentru eficientizarea proceselor studiate. 

În procesele cu amestecare mecanică au fost utilizate bioreactoare de tipul Biostat A 

(B. Braun Biotech International) cu volumul util de 4l (figura III.1, tabelul III.1) și Fermac 

320 (Electrolab) cu volume utile de 8l (figura III.2a, b; tabelul III.3) și 1l (figura III.3a, b; 

tabelul III.3), prevăzute cu sisteme computerizate de control şi monitorizare a parametrilor 

de funcţionare.  

 

Figura III.1. Bioreactorul cu amestecare mecanică și strat mobil de biocatalizatori 

(tip Biostat A, volum total 5 l/volum util 4 l) 

 

Tabelul III.1. Caracteristicile geometrice ale bioreactorului tip Biostat A (volum 

total 5l/volum util 4l) şi ale sistemului de amestecare 

 

d, mm d/D H/D w/d l/d h/d Nr. palete Nr. şicane 

64 0,36 2,15 0,12 0,28 1 4 3 

 

în care: d = diametrul agitatorului, mm; 

     D = diametrul bioreactorului, mm; 

     H = înălţimea bioreactorului, mm; 

     w = lăţimea paletei agitatorului, mm; 

      l = lungimea paletei agitatorului, mm; 

     h = distanţa de la ultimul agitator la baza bioreactorului, mm; 
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         a)                                         b) 

Figura III.2. Bioreactorul tip „basket‖ (tip Fermac 310/60, volum total 10 l/volum util 8 l) 

a) Reprezentarea schematică b) Modelul utilizat în studiile experimentale 

 

Tabelul III.2. Caracteristicile geometrice ale bioreactorului Fermac 310/60  

(volum util 8l) şi ale sistemului de amestecare 

d, mm d/D H/D w/d l/d h/d Nr. palete Nr. şicane 

82 0,41 1,95 0,20 0,33 0,64 6 4 

 

 

 

 

               a)                                                 b) 

Figura III.3. Bioreactorul cu amestecare mecanică utilizat pentru epurarea biologică a 

apelor reziduale rezultate din industria uleiului de măsline 

a) Reprezentarea schematică b) Modelul utilizat în studiile experimentale 

 

Tabelul III.3.Caracteristicile geometrice ale bioreactorului Fermac 310/60  

(volum util 1l) şi ale sistemului de amestecare 

d, mm d/D H/D w/d l/d h/d Nr. palete Nr. şicane 

55 0,46 1,46 0,27 0,31 0,64 6 3 
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 Studiile experimentale privind amestecarea pneumatică au fost realizate într-un 

bioreactor gaz-lift cu circulaţie interioară cu volumul de 6 l (5 l volum util) FerMac 310/60 

(Electrolab), echipat de asemenea cu sistem computerizat de monitorizare, control şi 

înregistrare a parametrilor de funcţionare (figura III.4a, b). Bioreactorul constă dintr-un 

cilindru de sticlă cu înălţimea de 0,49 m şi diametrul de 0,125 m, iar divizarea traseului de 

curgere în cele două regiuni de aceeaşi arie transversală a fost realizată prin introducerea în 

poziţie diametrală a unei şicane dreptunghiulare. Şicana cu dimensiunile de 0,285 m 

lungime, 0,125 m lăţime şi, respectiv, 2·10
-3

 m grosime a fost amplasată la o distanţă de 0,04 

m faţă de baza bioreactorului. 

        

a)                                        b) 

Figura III.4. Bioreactorul air-lift cu circulaţie interioară utilizat pentru studiul 

hidrodinamicii mediilor simulate și reale 

a) Reprezentarea schematică b) Modelul utilizat în studiile experimentale 

 

Sistemele de amestecare utilizate în bioreactoarele cu amestecare mecanică au 

constat din 3/4 șicane și agitatoare duble tip elice cu 4 palete înclinate și diametrul de 64 

mm, sau tip turbină cu 6 palete drepte (fig. III.5). Agitatorul inferior a fost amplasat la o 

distanţă de 64 mm de baza bioreactorului, iar agitatorul superior a fost montat la o distanţă 

de 32 mm față de cel inferior. Viteza de rotaţie a fost menţinută la 250 rpm, evitându-se 

formarea unor ―cavităţi‖ la suprafaţa mediului, depunerea fazei solide la baza bioreactorului 

şi liza mecanică a biocatalizatorilor imobilizaţi. Conform rezultatelor anterioare [2], această 

combinaţie a agitatoarelor şi a vitezei lor de rotaţie este optimă pentru sistemul de 

fermentaţie studiat. De asemenea, în timpul experimentelor a fost monitorizată liza 

mecanică a biocatalizatorilor datorită forţelor de forfecare. Amestecarea pneumatică a fost 

realizată prin intermediul aerului, iar sistemul de barbotare a constat dintr-un tub perforat cu 

diametrul de 5·10
-3

 m şi lungimea de 0,05 m, amplasat la o distanţă de 0,08 m faţă de baza 

bioreactorului. Debitul de aer barbotat a variat între 20 şi 100 l/h (corespunzător unor viteze 

superficiale ale aerului barbotat de 0,45–2,25·10
-3

 m/s), domeniu ce permite evitarea 

depunerii biomasei, precum şi antrenarea mediului din bioreactor.  
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Figura III.5. Agitator tip turbină cu 6 palete 

 

Pentru procesul anaerob de biodegradare, cantitatea de oxigen dizolvat din mediu nu 

a fost controlată în timpul procesului, variind liberă de la valoarea iniţială de 1,6 mg/l. În 

cazul procesului aerob, sistemul de barbotare a constat dintr-un tub perforat cu diametrul de 

7 mm, prevăzut cu patru orificii cu diametrul de 1 mm, fiind amplasat la o distanţă de 15 

mm faţă de baza bioreactorului. Debitul volumetric de aer a variat între 5 şi 30 l/h, în scopul 

menţinerii concentraţiei oxigenului dizolvat la o valoare constantă, prestabilită în domeniul 

1,6-5,9 mg/l. Turaţia agitatorului a fost menţinută la 150 rpm. 

Operarea bioreactorului a fost realizată cu 1l emulsie apă-ulei (cu o concentraţie de  

10 mg/l a uleiului de măsline). Conform studiilor anterioare privind biodegradarea uleiului 

de măsline cu celule de Bacillus sp.[83], pH-ul şi temperatura au fost setate şi menţinute la 

valorile optime (valoarea 8 a pH-ului şi de 40 ºC a temperaturii). În experimente a fost 

utilizat amestecul microbian de Bacillus sp. (Bacillus subtilis, Bacillus megaterium, Bacillus 

licheniformis şi Bacillus ortoliquefaciens în proporţii diferite). Concentraţia celulelor libere 

a fost de 1 g s.u./100 ml mediu. 

 

 

III.2. PROCESE ANALIZATE 

 

 Studiile preliminare au vizat optimizarea procesului de hidroliză enzimatică a 

Penicilinei G la acidul 6-aminopenicilanic, prin determinarea parametrilor optimi de 

operare (valorile pH-ului și ale temperaturii, dimensiunea biocatalizatorilor şi concentraţia 

substratului) într-un bioreactor cu strat mobil de penicilinamidază imobilizată (figura III.1). 

Ulterior, pe baza rezultatelor obţinute referitoare la condiţiile optime de operare, a 

fost investigat transferul de masă intern şi extern al Penicilinei G în timpul conversiei 

enzimatice la acidul 6-aminopenicilanic, în condiţii de inhibiţie de substrat şi de produs. 

Pe baza rezultatelor experimentale au fost stabilite modele matematice ce cuantifică 

influenţa difuziei interne asupra vitezei de hidroliză enzimatică şi asupra profilului 

concentraţiei Penicilinei G la exteriorul şi în interiorul particulei de biocatalizator.De 
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asemenea, în timpul experimentelor a fost monitorizată distrugerea mecanică a 

biocatalizatorilor datorită forţelor de forfecare. 

Penicilinamidaza din Escherichia coli (Fluka, de 180 UI) a fost imobilizată în 

Eupergit C conform metodei de legare covalentă descrisă de Torres-Bacete şi colab. [84]. 

Indiferent de diametrul biocatalizatorilor (1, 1,5 sau 2 mm), fracţia volumică a particulelor 

imobilizate a fost de 0,28. Substratul a fost constituit de o soluţie penicilină G sare de 

potasiu (Merck) cu concentraţia de 80-300 mol/m
3
. pH-ul soluţiei analizate a variat între 7 şi 

9, fiind menţinut la valorile prestabilite cu ajutorul unor soluţii tampon, iar temperatura la 

care s-a desfăşurat procesul enzimatic a variat între 20 şi 40
 o
C. 

Efectul configuraţiei stratului de biocatalizatori imobilizaţi asupra eficienţei 

procesului de hidroliză enzimatică a penicilinei G la acidul 6-aminopenicilanic a fost 

stabilit în urma analizei comparative a difuziei interne şi externe a substratului (penicilină 

G), în condiţii de inhibiţie competitivă şi necompetitivă, prin dispunerea alternativă, în strat 

mobil, respectiv în strat fix, de tip „basket”, a stratului de penicilinamidază imobilizată (în 

Eupergit C) în bioreactorul cu amestecare mecanică descris anterior (figura III.2a,b).  

Experimentele comparative au fost realizate în sistem discontinuu, prin modificarea 

configuraţiei stratului de enzime imobilizate, de la cea liberă (mobilă) către cea fixă 

(staţionară, de tip „basket”). Bioreactorul cu strat fix de biocatalizatori a fost prevăzut cu un 

strat cilindric de tip „basket” cu grosimea de 10 mm și înălţimea şi diametrul interior de 100 

mm. Stratul de tip „basket” a constat dintr-o plasă de plastic, amplasată centrat în jurul 

agitatorului, la o distanţă de 100 mm faţă de baza bioreactorului. Cilindrul a fost umplut cu 

penicilinamidază imobilizată în Eupergit C, conform metodelor descrise în literatură. 

Combinaţia optimă a agitatoarelor a fost de două turbine Rushton, cea superioară fiind 

amplasată în exteriorul stratului cilindric de tip „basket”, iar cealaltă în interiorul stratului, la 

extremitatea inferioară a acestuia [2].  

Fermentaţia acidului succinic a fost concepută într-o manieră similară, prin analiza 

comparativă a transferului de masă intern şi extern al glucozei la acidul succinic în condiţii 

de inhibiţie competitivă şi necompetitivă, în bioreactorul cu amestecare mecanică descris 

anterior, prin dispunerea în strat mobil, respectiv în strat fix, de tip „basket”, a celulelor 

imobilizate de A. Succinogenes (figura III.2a, b). 

 Studiul procesului de epurare biologică aerobă a apelor reziduale rezultate din 

industria uleiului de măsline a fost realizat cu amestec microbian de Bacillus sp. şi a permis 

stabilirea cineticii de degradare aerobă a lipidelor, prin formularea unui model matematic 

specific care ţine cont şi de influenţa concentraţiei oxigenului asupra vitezei de biodegradare 

a acestora. Experimentele au fost realizate în bioreactorul cu amestecare mecanică tip 

Fermac 310/60 cu capacitatea de 2l (figura III.3a,b), iar fermentaţia s-a considerat încheiată 

în momentul consumului total al uleiului sau al menţinerii unei concentraţii constante a 

acestuia timp de 12 h. Evoluţia procesului a fost monitorizată prin intermediul variaţiei 

concentraţiei lipidelor totale, determinată conform metodei spectrofotometrice cu trioleină 

[85]. 

Caracterizarea procesului de amestecare a mediilor simulate şi reale (suspensii 

de celule) a fost realizată în bioreactorul gaz-lift cu circulație interioară și volumul total de 
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6l (figura III.4a, b), prin determinarea timpului de amestecare necesar omogenizării 

acestora. 

Experimentele au fost realizate iniţial pentru lichide de fermentaţie simulate de 

viscozitate ridicată, în absenţa biomasei, şi, ulterior, pentru medii de cultură reale, în scopul 

determinării influenţei prezenţei masei celulare asupra eficienţei amestecării. Datele 

experimentale obţinute au fost incluse în corelaţii matematice dintre timpul de amestecare şi 

parametrii considerați, pentru fiecare din cele două regiuni principale de circulaţie ale 

bioreactorului gaz-lift. 

 În experimente au fost utilizate următoarele medii: 

1) Lichide de fermentaţie simulate, fără biomasă (apă şi soluţii de carboximetilceluloză 

sodică, cu viscozitatea aparentă cuprinsă între 5 și 26 cP); 

2) Lichide de fermentaţie reale (suspensii de drojdii Yarrowia lipolytica, cu o concentraţie a 

biomasei cuprinsă între 10 şi 50 g/l s.u., corespunzătoare unor viscozităţi aparente de  

2,7 - 9,5 cP). 

 Datorită dificultăţii determinării in-situ a viscozităţii în timpul experimentelor, 

aceasta a fost măsurată înainte şi după fiecare experiment cu ajutorul unui viscozimetru de 

tip Viscotester 6 Plus type (Haake). Experimentele şi determinarea viscozității au fost 

realizate la temperatura de 30ºC. 

  

III.3. METODE DE ANALIZĂ 

 

Analiza conversiei enzimatice a penicilinei G la acidul 6-aminopenicilanic (A6AP) 

în bioreactorul cu strat mobil de penicilinamidază imobilizată a fost cuantificată prin 

intermediul variaţiei concentraţiei Penicilinei G şi a acidului 6-aminopenicilanic în timpul 

conversiei enzimatice. Concentraţia acestor componenţi a fost determinată cu ajutorul 

cromatografiei de lichide de înaltă performanţă (HPLC), prin utilizarea unui sistem Ultimate 

3000 Dionex echipat cu o coloană C18 Acclaim 120 (cu lungimea de 150 mm şi diametrul 

de 4,6 mm) şi un detector UV care operează la lungimea de undă de 220 nm. Faza mobilă a 

fost reprezentată de un amestec constituit din 28% acetonitril şi 72% soluţie de 0,64 g/l 

KH2PO4, cu o variație a debitului de 0,7 ml/min, iar temperatura de lucru a fost de 30
 o

C 

[83].  

Sfârşitul procesului enzimatic a fost considerat în momentul în care gradul de 

conversie enzimatică a penicilinei G a atins proporţia minimă de 90-95%. Fiecare 

experiment a fost repetat de 2 ori în aceleaşi condiţii de operare, iar în calcule s-au utilizat 

valorile medii ale valorilor considerate. Abaterea medie experimentală a fost de 6,08 %. 

 Valorile experimentale ale transferului masic extern au fost calculate şi analizate prin 

intermediul variaţiei concentraţiei Penicilinei G în volumul de lichid şi la suprafaţa 

particulelor de biocatalizatori în timpul conversiei enzimatice, iar determinarea concentraţiei 

Penicilinei G a fost realizată folosind tehnica HPLC menționată anterior [83]. Valorile 

concentraţiilor interne ale Penicilinei G sau ale transferului de masă au fost calculate 

exclusiv pe baza modelelor matematice propuse.  
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 Sfârşitul hidrolizei enzimatice a fost considerat în momentul atingerii unei conversii 

de 90-95% a Penicilinei G. În cazul ambelor sisteme de operare a bioreactorului, probele au 

fost prelevate la intervale de 10, 20, 45 şi 60 de minute de la debutul procesului. 

 Fiecare experiment a fost reluat de două ori în aceleaşi condiţiile experimentale, iar 

în calcule s-a utilizat valoarea medie a rezultatelor obţinute. Abaterea medie experimentală a 

fost de ±4,11% în cazul configurației cu strat mobil de penicilinamidază imobilizată, 

respectiv de ±5,03% în cazul celei de tip „basket‖. 

Studiul privind influența configurației stratului de biocatalizatori imobilizaţi asupra 

performanței de hidroliză enzimatică a PG la A6AP a permis cuantificarea eficienței 

transferului de masă și a impactului său asupra performanței globale a procesului enzimatic, 

prin analizarea valorilor rapoartelor dintre coeficienţii de transfer de masă ai PG, factorilor 

de eficacitate, fluxurilor masice externe şi concentraţiilor Penicilinei G la suprafaţa 

particulelor de biocatalizatori. În mod similar, valorile experimentale ale transferului de 

masă al glucozei au fost calculate şi analizate prin intermediul variaţiei concentraţiilor 

substratului în volumul de lichid şi la suprafaţa particulelor de biocatalizatori în timpul 

fermentaţiei succinice. Concentraţia glucozei a fost determinată utilizând un sistem HPLC 

prevăzut cu o coloană de tip Phenomenex Rezex ROA (cu diametrul de 7,8 mm şi lungimea 

de 300 mm) şi detector cu indice de refracţie RID-10A. Faza mobilă a fost reprezentată de o 

soluţie 0,005 N acid sulfuric, alimentată la o valoare a debitului de 0,6 ml/min, iar analizele 

au fost realizate la temperatura de 65
o
C. Sfârşitul procesului a fost considerat în momentul 

consumului total al glucozei sau al menţinerii timp de 12 h a unei concentraţii constante a 

acesteia. 

 

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

 Intensitatea amestecării a fost evaluată prin intermediul valorilor timpului de 

amestecare, determinate prin metoda trasorilor (fig.  III.6). În acest scop, s-a utilizat ca 

trasor o soluţie de KOH 2 N, măsurându-se timpul necesar atingerii pH-ului corespunzător 

unei intensităţi dorite a amestecării. În acest context, a fost adoptat nivelul de omogenitate 

calculat cu relaţia următoare: 

 

 

(III.1) 

 

în care I = nivelul admis de omogenitate 

      pH∞ = valoarea pH-ului corespunzătoare amestecării perfecte 

     ΔpH = 0,02. 

 

 

 

 

 

 

Figura III.6. Determinarea experimentală a timpului de amestecare 

pH 0,5 pH
I 100 99%

pH
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Volumul trasorului a fost de 0,5 ml și a fost introdus în regiunea ascendentă, la o 

adâncime de 10 mm sub nivelul lichidului și la o distanță de 60 mm față de axul agitatorului. 

Datorită densităţii apropiate a soluţiei de KOH de cea a mediului, curgerea soluţiei-trasor a 

urmărit traseul descris de lichidul de fermentaţie.  

Variaţiile valorilor de pH ale mediului, înregistrate de sistemul computerizat al 

bioreactorului, au fost utilizate pentru calcularea timpului de amestecare corespunzător. 

 Electrodul de pH (HA 405 Mettler Toledo) a fost introdus iniţial în regiunea 

ascendentă şi, ulterior, în regiunea descendentă a bioreactorului. În ambele situaţii, valoarea 

pH-ului a fost determinată pentru patru poziţii diferite ale senzorului, localizate la diferite 

distanţe faţă de baza bioreactorului (figura III.7): 

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

 

 

Figura III.7. Reprezentarea schematică a studiului hidrodinamicii din bioreactorul  

air-lift cu circulaţie interioară 

 

 IV. BIOREACTOARE CU STRAT MOBIL DE 

BIOCATALIZATORI IMOBILIZAȚI 

 

  

IV.1. STUDIUL EFICIENȚEI HIDROLIZEI ENZIMATICE A PENICILINEI G LA 

ACID 6-AMINOPENICILANIC 

 

Influenţa pH-ului mediului asupra vitezei de conversie enzimatică a penicilinei G a 

fost analizată pentru fiecare dintre cele 3 valori ale diametrului granulelor de  

penicilinamidază imobilizată (dP), sub influenţa şi în absenţa proceselor limitative de 

inhibiţie de substrat. În toate cazurile, datele experimentale prezentate în figurile IV.1 şi IV.2 

indică o valoare optimă a pH-ului de 8, cantitatea minimă de acid 6-aminopenicilanic fiind 

obţinută în domeniul neutru sau acid. 

1 2 

3 

1 

3 

4 

2 

1 

Aer 
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Figura IV.1. Influenţa valorii pH-ului şi a mărimii biocatalizatorilor asupra vitezei 

de formare a acidului 6-aminopenicilanic (CPG = 80 moli/m
3
, t = 30

o
C) 
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Figura IV.2. Influenţa valorii pH-ului şi a mărimii biocatalizatorilor asupra vitezei 

de formare a acidului 6-aminopenicilanic (CPG = 200 moli/m
3
, t = 30

o
C) 

 

Acest rezultat este susţinut şi de reprezentarea grafică din figura IV.3, prin 

intermediul corelaţiei dintre randamentul hidrolizei enzimatice şi valoarea pH-ului. Mai 

mult decât atât, rezultatele grafice prezentate în figura IV.3 sugerează faptul că, în ceea ce 

privește randamentul transformării enzimatice, efectul negativ al creșterii pH-ului peste 8 

este mai atenuat decât cel asociat descreşterii pH-ului sub valoarea optimă. 
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Figura IV.3. Influenţa valorii pH-ului şi a mărimii biocatalizatorilor asupra 

 randamentului hidrolizei, pentru o durată de 5h a procesului enzimatic (t = 30
o
C) 

 

Efectele cumulate ale concentraţiei penicilinei G şi ale dimensiunii biocatalizatorilor 

imobilizaţi asupra productivităţii hidrolizei sunt redate în figura IV.7 şi pot fi cuantificate 

prin următorul model matematic, stabilit pe baza datelor experimentale: 
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, mol/m
3
h 

 

(IV.1) 

 

unde P reprezintă productivitatea procesului, CPG reprezintă concentrația antibioticului 

[moli/m
3
], iar dP este diametrul particulelor de biocatalizatori [m].  

Cu ajutorul corelaţiei matematice propuse IV.1, valorile calculate ale productivităţii 

hidrolizei enzimatice a penicilinei G la acid 6-aminopenicilanic sunt în concordanţă cu cele 

experimentale, abaterea maximă fiind de +9,15% şi cea medie de  4,53% (Figura IV.8). 
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Figura IV.8. Comparaţie între valorile calculate şi cele experimentale ale 

productivităţii (pH = 8, t = 30
o
C) 

 

IV.2. STUDIUL TRANSFERULUI DE MASĂ AL PENICILINEI G 

 

 În figura IV.9 este reprezentată influența diametrului particulei de biocatalizator 

asupra coeficientului de transfer de masă al penicilinei G în filmul de lichid de la suprafaţa 

particulei. Din reprezentarea schematică se poate observa descreşterea valorii kL pe măsura 

creşterii diametrului particulei de biocatalizator, ca urmare a creşterii grosimii stratului 

limită. 
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Figura IV.9. Influenţa dimensiunii particulei de biocatalizator asupra kL 

 
 

Prin combinarea legii lui Fick cu ecuaţia IV.5 pentru CSP, a fost obţinută următoarea 

expresie pentru caracterizarea procesului de conversie enzimatică a penicilinei G la acid  

6-aminopenicilanic în condiţiile celor trei efecte de inhibiţie manifestate (competitivă şi 

necompetitivă):
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(IV.12) 

 

 În aceste circumstanţe, în funcţie de concentraţia superficială a penicilinei G, 

concentraţia acesteia în centrul particulei ar putea atinge o valoare foarte mică, comparativ 

cu cea din faza lichidă, cu efecte negative asupra evoluţiei normale a procesului de 

hidroliză. Datorită creşterii magnitudinii rezistenţei la difuzie pentru particulele mai mari, 

concentraţia penicilinei G din centrul particulei cu diametrul de 1 mm este de circa 1,4 ori 

mai mare decât cea asociată particulelor cu diametru intermediar şi de circa 1,9 ori mai mare 

decât cea corespunzătoare particulelor cu diametrul de 2 mm.  
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Figura IV.12. Variaţia raportului CSP/CSi pe direcţie radială 

 

 Valorile fluxului masic intern al penicilinei G au fost calculate cu ajutorul ecuaţiei 

IV.12, iar dependenţa dintre aceste valori şi dimensiunea particulelor de biocatalizatori este 

reprezentată grafic în figura IV.13.  
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Figura IV.13. Variaţia fluxurilor masice interne ale penicilinei G cu distanţa de la  

centrul particulei 

  

 În scopul cuantificării cu precizie a influenţei difuziei interne asupra vitezei de 

conversie a penicilinei G în timpul procesului enzimatic poate fi utilizat factorul de 

eficacitate , definit ca raportul dintre viteza procesului enzimatic în sistemul eterogen şi 
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viteza sa în sistemul omogen [79]. Prin combinarea ecuaţiilor IV.5 şi IV.13, se obţine 

următoarea relaţie de calcul a factorului : 
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(IV.14) 

 

 Variaţia factorului  cu raza particulei este redată grafic în figura IV.16. Cu excepţia 

celor mai mici particule, analiza acestor dependenţe indică o variaţie lentă a factorului  în 

apropierea centrului sau a suprafeţei particulei. Pentru toate dimensiunile considerate ale 

biocatalizatorilor, în regiunea adiacentă suprafeţei acestora, creşterea concentraţiei 

penicilinei G la valori cât mai apropiate de valoarea concentraţiei superficiale conduce la 

valori apropiate de 1 ale factorului . 

 În cazul biocatalizatorilor cu diametrul de 1,5 şi 2 mm, variaţia lentă a factorului  în 

regiunea centrală este datorată nivelului constant redus al concentraţiilor penicilinei G în 

vecinătatea centrului particulei (figura IV.16). Astfel, în corelaţie directă cu variaţia 

concentraţiei substratului din interiorul particulei, grosimea regiunii intermediare 

corespunzătoare reducerii semnificative a factorului  de la valoarea superficială la cea 

centrală se măreşte pe măsura creşterii dimensiunii particulelor. 

0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1,0 1,1
0,0

0,2

0,4

0,6

0,8

1,0

Raza particulei, mm

  d
P
= 1,0 mm

  d
P
= 1,5 mm

  d
P
= 2,0 mm



 

Figura IV.16. Variaţia factorului de eficacitate  pe direcţie radială 

 

 Aceste rezultate sugerează o reducere de 1/ a vitezei de obținere pe cale enzimatică 

a A6AP prin dispunerea în strat mobil a penicilinamidazei imobilizate, comparativ cu 

valoarea sa obţinută în cazul enzimelor libere. Magnitudinea acestui efect trebuie corelată cu 

dimensiunea particulelor de biocatalizatori. Astfel, valoarea raportului 1/ asociată centrului 

particulelor creşte de 1,4 ori pentru cele mai mici particule, de 12 ori pentru particulele 

intermediare, respectiv de 34 ori în cazul celor mai mari particule, comparativ cu valorile 

superficiale. Astfel se reconfirmă influența minimă a difuziei interne a penicilinei G asupra 

performanței globale a procesului enzimatic în cazul celor mai mici particule. 
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V. BIOREACTOARE CU STRAT TIP „BASKET” DE 

BIOCATALIZATORI IMOBILIZAŢI 

 

V.1. OBȚINEREA ACIDULUI 6-AMINOPENICILANIC PRIN SCINDAREA 

ENZIMATICĂ A PENICILINEI G 

 

Acest studiu abordează o analiză comparativă a transferului masic intern şi extern al 

penicilinei G în procesul de hidroliză enzimatică la acid 6-aminopenicilanic, în condiţii de 

inhibiţie competitivă şi necompetitivă, într-un bioreactor cu strat fix, de tip „basket‖, cu 

penicilinamidază imobilizată în Eupergit C. Vitezele transferului de masă al penicilinei G şi 

ale reacţiei enzimatice au fost analizate prin intermediul valorilor rapoartelor dintre 

coeficienţii de transfer de masă ai substratului, fluxurilor masice externe, concentraţiilor 

penicilinei G de la suprafaţa particulelor de biocatalizatori şi a factorilor de eficacitate [100]. 

 În cazul ambelor configurații analizate ale bioreactoarelor, variaţia fluxurilor masice 

externe prin filmul limită de lichid de la suprafaţa particulei este contrară variaţiei 

coeficienţilor de transfer de masă, datorită mai ales amplificării gradientului de concentraţie 

al substratului dintre faza lichidă şi suprafaţa particulei pe măsura creşterii dimensiunii 

biocatalizatorilor imobilizaţi [90, 86].  
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Figura V.3. Variaţia raportului dintre fluxurile masice externe pentru straturile mobil şi 

„basket‖ cu diametrul particulei de biocatalizator 

 

 Acest rezultat indică efectul pozitiv al dispunerii în strat fix a particulelor de 

penicilinamidază imobilizată asupra fluxului masic extern al penicilinei G. În acest caz, 

creşterea grosimii stratului de tip „basket‖ determină creşterea vitezei de hidroliză a 

substratului, care favorizează amplificarea gradientului de concentraţie al penicilinei G, şi, 

implicit, intensificarea fluxului masic extern. 

 Conform figurii V.4, extinderea regiunii inactive creşte odată cu dimensiunea 

particulei de biocatalizator. Astfel, o pondere mai redusă a acesteia a fost înregistrată în 

cazul bioreactorului cu strat mobil de penicilinamidază imobilizată, proporţia sa fiind mai 

mică de 9,8% din volumul total al fiecărei particule de biocatalizator. În cazul bioreactorului 

cu strat de tip „basket‖, extinderea regiunii inactive variază între 4,4 şi 17,4%, datorită 

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 în funcţie de raza 

acestora 

 În cazul ambelor tipuri de bioreactoare considerate, factorul λ variază lent în 

vecinătatea centrului sau a suprafaţei particulei. În regiunea adiacentă suprafeţei 

biocatalizatorului, creşterea concentraţiei antibioticului până la o valoare apropiată de cea de 

la suprafaţa particulei determină valori apropiate de 1 ale factorului de eficacitate . Variaţia 

lentă a factorului de eficacitate  în regiunea centrală apare ca rezultat al concentraţiei 

constant reduse a penicilinei G în apropierea centrului particulei [90, 87]. 

 Efectul difuziei interne asupra vitezei de hidroliză enzimatică este mai pronunţat în 

cazul bioreactorului de tip „basket‖. Prin urmare, variaţia raportului factorilor de eficacitate 

λM / λB cu raza particulei de biocatalizator, ilustrată în figura V.6, sugerează că descreşterea 

vitezei de conversie a penicilinei G este mai pronunţată în cazul sistemului cu strat fix de tip 

„basket‖ comparativ cu sistemul conţinând penicilinamidază liberă, ca urmare a 

concentraţiei reduse a substratului în interiorul particulei de biocatalizator. 
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Figura V.6. Variaţia raportului dintre factorii de eficacitate pentru straturile mobil şi 

„basket‖ cu diametrul particulei de biocatalizator 

 

 Dispunerea penicilinamidazei imobilizate sub forma configuraţiilor considerate 

determină diminuarea considerabilă a vitezei de producere pe cale enzimatică a acidului  

6-aminopenicilanic comparativ cu utilizarea sistemului cu enzimele libere, această reducere 

fiind de până la 1,5–8,3 ori mai mare în cazul bioreactorului de tip „basket‖ [100]. 

 

V.2. BIOSINTEZA ACIDULUI SUCCINIC CU CELULE DE Actinobacillus 

succinogenes IMOBILIZATE 
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 Acest studiu prezintă analiza comparativă a influenței configurației stratului de 

biocatalizatori asupra performanței fermentației acidului succinic cu celule imobilizate de  

A. Succinogenes. Studiul vizează cuantificarea influenței difuziei interne și externe a 

substratului asupra vitezelor de transfer și conversie enzimatică a glucozei, în condiţii de 

inhibiţie de substrat şi de produs, în două tipuri diferite de bioreactoare, cu straturi de tip 

mobil şi „basket‖ de biocatalizatori imobilizați. 

 În scopul cuantificării influenţei configuraţiei stratului de biocatalizatori şi a 

fenomenelor de difuzie asociate asupra transferului de masă al glucozei în stratul limită de 

lichid de la suprafaţa particulei, în figura V.7 a fost reprezentată variaţia raportului dintre 

coeficienţii de transfer de masă ai substratului kLM/kLB cu raza particulei imobilizate. 

Indiferent de configurația stratului de biocatalizatori, rezultatele au indicat diminuarea kL  pe 

măsura creşterii dimensiunii particulelor, ca rezultat al creşterii grosimii stratului limită de la 

suprafaţa acestora [5, 79]. Pe de altă parte, raportul kLM/kLB crește pe măsura creșterii 

dimensiunii particulelor de biocatalizatori, datorită turbulenței mai intense din bioreactorul 

cu strat mobil de celule imobilizate.Variația raportului dintre coeficienții de transfer de masă 

ai glucozei (kLM/kLB) trebuie corelată cu poziția în stratul fix de tip ―basket‖. Astfel, în cazul 

biocatalizatorilor cu dimensiunea minimă, valorile acestui raport sunt subunitare, indiferent 

de poziția din interiorul stratului cilindric. 
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Figura V.7. Variația raportului dintre coeficienții de transfer de masă ai glucozei pentru 

straturile mobil și „basket‖ în funcție de diametrul particulei de biocatalizator 

 

 Valorile rapoartelor kLM / kLB ramân subunitare şi în cazul particulelor cu dimensiune 

intermediară, însă doar la suprafața interioară a „basket‖-ului, fiind mai mari decât 1 în 

celelalte cazuri studiate. Aceste variații reprezintă consecința influențelor cumulate ale 

grosimii filmului de lichid de la suprafața particulei și a vitezei fazei lichide asupra vitezei 

de difuzie a substratului către centrul particulei.  

 Pe baza rezultatelor obţinute, în figura V.9 este prezentată influența diametrului 

particulei de biocatalizator asupra raportului dintre fluxurile masice externe ale glucozei 

corespunzătoare bioreactorului cu strat mobil (nLM) și celui de tip „basket‖ (nLB), la diferite 

poziții din interiorul stratului de biocatalizatori.  
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Figura V.9. Variația raportului fluxurilor masice externe ale glucozei pentru straturile mobil 

și „basket‖ cu diametrul particulei de biocatalizator 

  

 Pe baza celor observate, figura V.11 sugerează evoluţii similare ale rapoartelor 

concentraţiilor interne ale substratului şi a fluxurilor masice interne corespunzătoare 

(nPM/nPB). Astfel, raportul fluxurilor masice interne (nPM/nPB) creşte de la valoarea 1,02 

obținută la suprafața biocatalizatorului, la valori cuprinse între 2,2–3,8 asociate centrului 

biocatalitic. Conform celor discutate anterior, reducerea fluxului masic intern al substratului 

către centrul biocatalizatorilor imobilizaţi este mai pronunțată în cazul configuraţiei fixe, de 

tip „basket‖, a stratului de biocatalizatori.  
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Figura V.11. Variația raportului fluxurilor masice interne ale glucozei pentru straturile mobil 

și „basket‖ cu raza particulei de biocatalizator 

  

 În acelaşi timp, valorile raportului dintre proporţiile regiunilor inactive 

corespunzătoare configuraţiilor „basket‖ și fix tip coloană (packed bed) (EB / EP) de celule 

imobilizate sunt subunitare, indiferent de localizarea în interiorul „basket‖-ului (raportul a 

fost calculat pentru particulele de biocatalizatori cu diametrul de 3 mm (figura V.12) [99]). 

Prin urmare, analiza comparativă a bioreactoarelor cu strat mobil, tip „basket‖ sau fix tip 

coloană (packed bed) subliniază eficienţa superioară a primelor două tipuri de bioreactoare 

[113]. 
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Figura V.12. Variația raportului dintre extinderea regiunilor inactive cu raza 

biocatalizatorului   

 

 

VI. BIOREACTOARE GAZ-LIFT CU BIOCATALIZATORI 

IMOBILIZAŢI 

 

VI.1. STUDIUL EFICIENȚEI ȘI DISTRIBUȚIEI AMESTECĂRII 

 

 În acest capitol a fost analizată eficienţa amestecării şi distribuţia acesteia într-un 

bioreactor gaz-lift cu circulaţie interioară, pentru diferite medii, simulate și reale, cu 

microorganisme libere sau imobilizate.. Astfel, s-a urmărit stabilirea distribuţiei eficienţei 

amestecării într-un bioreactor gaz-lift cu amestecare interioară, prin intermediul valorilor 

timpilor de amestecare înregistrate la diferite poziţii ale electrodului de pH, precum şi al 

influenţelor caracteristicilor mediului şi al parametrilor de operare ai bioreactorului asupra 

alternanţei localizării regiunilor active și stagnante.  

 

VI.1.1. Lichide de fermentație simulate 

 

 Experimentele au fost realizate cu apă şi medii de cultură simulate de vîscozitate 

ridicată, respectiv soluţii de carboximetilceluloză sodică cu vîscozitatea aparentă cuprinsă 

între 5 și 26 cP. 

 Regiunea ascendentă este asociată celei mai mari viteze de circulație a fazei lichide 

şi celei mai intense amestecări, ceea ce permite atingerea unor viteze ridicate ale 

transferurilor de masă şi de căldură, însă şi generarea celor mai intense forţe de forfecare. 

După cum se poate observa din figura VI.1, creşterea debitului de aer barbotat determină 

reducerea timpului de amestecare, indiferent de viscozitatea mediului şi poziţia în regiunea 

ascendentă. În general, efectul pozitiv asupra intensităţii amestecării este mai pronunţat 

pentru viteze superficiale ale aerului barbotat cuprinse între 1,05–1,95·10
-3

 m/s. În afara 

domeniului menţionat, creşterea viscozităţii aparente a mediului determină diminuarea 

influenţei pozitive a vitezei de aeraţie asupra intensităţii amestecării. 
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Figura VI.1. Influența vitezei superficiale a aerului asupra timpului de amestecare,  

pentru apă și lichide de fermentaţie simulate,  

la diferite poziții ale senzorului de pH în regiunea ascendentă 

 

 Hidrodinamica mediului este mai complexă în regiunea descendentă, fiind controlată 

de numărul şi comportarea bulelor din fluxul de fluid corespunzător acestei regiuni. Viteza 

de circulaţie a fluidului din regiunea ascendentă este superioară celei corespunzătoare 

regiunii descendente, indiferent de poziţia electrodului de pH (figura VI.4). În plus, contrar 

variaţiilor redate în figura VI.1, creşterea vitezei superficale a aerului barbotat determină 

descreşterea până la o valoare minimă a timpului de amestecare corespunzător regiunii 

descendente, urmată de creşterea acestuia. Bulele descendente ar putea atinge baza 

bioreactorului, fiind recirculate în fluxul ascendent, ceea ce contribuie la amplificarea 

turbulenţei din această regiune. Acest efect a fost observat pentru poziţia 1 a regiunii 

descendente pentru mediile de cultură simulate cu viscozitatea aparentă de până la 12 cP 

(figura VI.4). 
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Figura VI.4. Influența vitezei superficiale a aerului asupra timpului de amestecare, pentru 

apă și lichide de fermentaţie simulate, la diferite poziții ale senzorului de pH în regiunea 

descendentă 

Datorită dificultăţii asigurării unei circulaţii uniforme a mediilor viscoase în regiunea 

descendentă, efectul cumulat al acumulării bulelor şi al creşterii viscozităţii aparente în 

domeniul considerat reduce turbulenţa creată în regiunile 2 şi 3 (figura VI.6).  

Prin intermediul datelor experimentale obţinute pentru lichide de fermentaţie 

simulate, au fost propuse corelaţii matematice care descriu influenţele cumulate ale ale 

factorilor analizați asupra timpului de amestecare. Astfel au fost stabilite relaţii pentru cele 

două regiuni ale bioreactorului, iar modelele propuse sunt în concordanţă cu rezultatele 

experimentale, oferind o abatere medie de 6,6% pentru regiunea ascendentă şi, respectiv, 

de 3,3% pentru cea descendentă [133]. 
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Figura VI.6. Influența viscozității aparente asupra timpului de amestecare pentru diferite 

viteze superficiale ale aerului barbotat și poziții ale senzorului de pH în regiunea 

descendentă, pentru apă și lichide de fermentaţie simulate 

 

 

VI.1.2. Suspensii de celule libere Yarrowia lipolytica 

 

 Studiile privind intensitatea și distribuția amestecării într-un bioreactor gaz-lift cu 

circulaţie interioară au fost realizate și cu lichide de fermentaţie reale, reprezentate de 

suspensii de drojdii Yarrowia lipolytica, cu o concentraţie a biomasei cuprinsă între 10 şi 50 

g/l s.u., corespunzătoare unor viscozităţi aparente de 2,7 - 9,5 cP [134]. 

 Spre deosebire de variaţia timpului de amestecare pentru medii simulate,  

figura VI.7 indică o intensificare permanentă a amestecării pe măsura creşterii vitezei de 

aeraţie numai pentru poziţiile 2, 3, şi 4 ale amplasării electrodului de pH.  
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Figura VI.7. Influenţa vitezei superficiale a aerului asupra timpului de amestecare 

 pentru suspensii de celule de Y. lipolytica, la diferite poziţii ale senzorului de pH în 

regiunea ascendentă 

 

Variaţia particulară a intensităţii amestecării în regiunea 1 reprezintă rezultatul a 

două fenomene contrare induse de acumularea biomasei. Pe de o parte, datorită tendinţei de 

depunere a acesteia la partea inferioară, interacţiile de tip frecare dintre celule sunt mai 

intense comparativ cu cele existente în poziţiile superioare, iar aceasta conduce la 

diminuarea vitezei circulaţiei ascendente a suspensiei. De asemenea, tendinţa de plutire a 

bulelor din fluxul descendent contribuie suplimentar la reducerea vitezei de circulaţie a 

suspensiei în această regiune [132, 133].  
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 Variaţia timpului de amestecare de-a lungul înălţimii regiunii ascendente pentru 

suspensiile de Y. lipolytica este diferită de cea obţinută în cazul mediilor simulate în absența 

biomasei [133]. Conform celor observate anterior, vitezele de circulaţie ale mediului în 

regiunile superioară de degazare şi cea inferioară, respectiv în poziţiile 1 şi 4, sunt 

influenţate în principal de concentraţia celulelor din aceste regiuni, şi mai puţin de suprafaţa 

secţiunii de curgere, precum în cazul mediilor simulate [123, 21, 133]. 

 Aceste fenomene sunt ilustrate prin dependenţa dintre timpul de amestecare şi 

concentraţia celulelor, evidențiată în figura VI.9.  
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Figura VI.9. Influenţa concentraţiei celulelor de Y. lipolytica asupra timpului de amestecare 

pentru diferite viteze superficiale ale aerului şi poziţii ale senzorului de pH în regiunea 

ascendentă 

  

 Hidrodinamica mediului din regiunea descendentă este mai complexă şi este 

dependentă de numărul şi comportarea bulelor incluse în fluxul de fluid. Pentru toate 

poziţiile considerate, variațiile din figura VI.10 sugerează valori inferioare ale vitezelor de 

circulaţie ale suspensiei de celule comparativ cu cele înregistrate pentru regiunea 

ascendentă. Mai mult, contrar variaţiilor ilustrate în figura VI.7 pentru poziţiile 2-4, 

creşterea vitezei de aeraţie determină scăderea până la o valoare minimă a valorilor timpului 

de amestecare, urmată de creşterea acestora. 
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Figura VI.10. Influenţa vitezei superficiale a aerului asupra timpului de amestecare pentru 

suspensii de celule de Y. lipolytica şi diferite poziţii ale senzorului de pH în regiunea 

descendentă 

 

Acumularea bulelor în regiunea descendentă şi creşterea concentraţiei biomasei în 

domeniul experimental determină reducerea turbulenţei pe toată lungimea regiunii 

descendente (figura VI.12). După cum a fost menţionat anterior, efectul negativ al înglobării 

bulelor în fluxul descendent este mai pronunţat în cazul poziţiilor extreme la concentraţii ale 
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biomasei de până la 30 g/l s.u. şi devine semnificativ pentru poziţiile intermediare la 

concentraţii mai mari ale suspensiei de drojdii. 
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Figura VI.12. Influenţa concentraţiei celulelor de Y. lipolytica asupra timpului de 

amestecare pentru diferite viteze superficiale ale aerului şi diferite poziţii ale senzorului de 

pH în regiunea descendentă 

 

 În mod similar experimentelor realizate cu lichide de fermentaţie simulate, au fost 

propuse corelaţii matematice care redau influenţele cumulate ale concentraţiei biomasei, a 

vitezei superficiale a aerului barbotat, precum şi a poziţiei pe înălţimea bioreactorului asupra 

timpului de amestecare, pentru fiecare dintre regiunile studiate (ecuaţia VI.4). Modelele 

propuse sunt în concordanţă cu rezultatele experimentale, oferind o abatere medie de 5,1% 

pentru regiunea ascendentă şi de 5,6% pentru cea descendentă [134]. 

 

 

(VI.4) 

 

  

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

IMOBILIZATE  

 

Scopul acestui studiu constă în analiza performanţelor proceselor de epurare 

biologică aerobă şi anaerobă a apelor reziduale din industria uleiului de măsline, folosind un 

amestec microbian de Bacillus sp. Prin intermediul rezultatelor experimentale, a fost propus 

un model cinetic mai complex pentru bioconversia bacteriană aerobă a lipidelor, acesta fiind 

comparat cu cel existent în literatură. 

 

VI.2.1. Cinetica degrădarii aerobe a lipidelor cu celule de Bacillus sp. 

 

Variaţia concentraţiei lipidelor totale din apele reziduale în timpul procesului aerob şi 

anaerob de biodegradare cu celule libere de Bacillus sp. este prezentată în figura VI.13. 

Conform figurii VI.3, concentraţia lipidelor este diminuată mai rapid în cazul procesului 

aerob, viteza de consum a lipidelor fiind amplificată pe măsura creşterii concentraţiei 

oxigenului dizolvat în mediu. Prin urmare, pentru procesul anaerob de biodegradare, 

concentraţia lipidelor totale este redusă la 1,3 g/l după 60 h, pe când în cazul procesului 

m x st C v h     
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aerob, aceasta poate ajunge la valoarea de 0 g/l după 40 h, în funcţie de concentraţia 

oxigenului. 
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Figura VI.13. Variaţia concentraţiei lipidelor totale în timpul biodegradării 

bacteriene aerobe şi anaerobe 

 

Viteza medie de biodegradare a lipidelor este definită de următoarea relaţie: 

t
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(VI.8) 

 

În cazul consumului aerob al lipidelor, modelul propus de Pavlostathis şi Giraldo-

Gomez  a fost adaptat prin includerea unei viteze specifice modificate, kd’, care redă 

influenţa concentraţiei oxigenului: 

TLd
TL Ck

dt

dC



  

 

(VI.11) 

 

Întrucât concentraţia oxigenului în mediu este controlată şi menţinută la un nivel 

constant în timpul procesului aerob de biodegradare, valoarea kd’ ar putea fi calculată la 

diferite concentraţii ale oxigenului conform algoritmului prezentat anterior, prin 

reprezentarea grafică a dreptelor corespunzătoare (figura VI.15). Valorile vitezei specifice şi 

ale celei modificate la diferite concentraţii ale oxigenului în mediu sunt redate în tabelul 

VI.1 [171] 
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Figura VI.15. Calculul grafic al vitezei specifice de biodegradare (pentru procesul 

 anaerob) şi al vitezei aparente specifice de biodegradare (pentru procesul aerob)[171] 
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În aceste condiții, degradarea aerobă a lipidelor din uleiul de măsline cu Bacillus 

sp.poate fi descrisă de următorul model cinetic: 

 

 

(VI.14) 
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Figura VI.16. Influenţa concentraţiei oxigenului asupra raportului kd’/kd 

 

Comparaţia dintre valorile experimentale ale vitezei de biodegradare a lipidelor şi 

cele calculate conform modelului propus de Pavlostathis şi Giraldo-Gomez sau ecuaţiei 

VI.14 este reprezentată în figura VI.17. Figura VI.17 sugerează faptul că modelul propus de 

Pavlostathis şi Giraldo-Gomez este adecvat sistemului anaerob, caracterizat de o viteză lentă 

a procesului de biodegradare. Pentru biodegradarea aerobă, care se desfășoară cu viteze 

superioare, utilizarea acestui model cinetic implică abateri semnificative de la valorile 

experimentale, valorile calculate fiind cu mult mai mici comparativ cu cele reale.  

Modelul cinetic care ţine cont şi de influenţa concentraţiei oxigenului dizolvat 

descrie într-un mod adecvat biodegradarea aerobă a lipidelor. Astfel, din figura VI.17 poate 

fi observată corelaţia strânsă între valorile experimentale ale vitezei procesului aerob şi cele 

calculate prin intermediul ecuaţiei VI.14, abaterea medie fiind de  6.84% [171]. 
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Figura VI.17. Comparaţie între valorile experimentale şi cele calculate ale vitezei de 

biodegradare a lipidelor cu Bacillus sp. 
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VII. CONCLUZII GENERALE 

 

 Studiile experimentale realizate în cadrul tezei de doctorat au vizat caracterizarea 

performanțelor bioreactoarelor cu biocatalizatori imobilizați (dispuși comparativ sub forma 

configurațiilor fixă și mobilă), prin stabilirea parametrilor optimi de operare, caracterizarea 

eficienței și distribuției intensității amestecării, cuantificarea influenței difuziei interne 

asupra eficienței proceselor de transfer de masă. 

 Rezultatele obținute în cadrul tezei de doctorat pot fi sintetizate conform 

următoarelor concluzii generale: 

 1. Partea introductivă identifică principalele studii de literatură referitoare la 

performanțele bioreactoarelor cu biocatalizatori imobilizați, respectiv: rezultatele 

comparative privind modificarea configurației stratului de biocatalizatori (mobilă și fixă, de 

tip ―basket‖), amestecarea din bioreactoarele cu agitare mecanică și pneumatică, eficiența 

proceselor de transfer de masă etc. 

 2. Studiile experimentale au fost realizate în echipamente adecvate ce au permis 

obținerea de rezultate precise, modelate ulterior prin intermediul unor programe specifice, în 

scopul stabilirii influenței parametrilor considerați asupra performanțelor proceselor 

analizate. În acest sens, au fost utilizate 3 bioreactoare cu amestecare mecanică (Biostat cu 

volumul util de 4l, Electrolab cu volume utile de 1 și 8l) și un bioreactor cu amestecare 

pneumatică (Electrolab cu volumul util de 5l), echipate cu sisteme computerizate de 

monitorizare, control şi înregistrare a parametrilor de funcţionare (figurile III.1, 2, 3, 4 și 

tabelele III.1, 2, 3, 4).  

 3. Amestecarea mediilor din bioreactoare a fost realizată cu ajutorul șicanelor și 

agitatoarelor (individuale sau multiple) sau prin intermediul barbotării aerului printr-un tub 

perforat, la debite ce asigură evitarea antrenării mediului din bioreactoar sau depunerea 

biomasei la partea inferioară a acestuia. Concentrațiile inițiale și finale ale componenților 

analizați au fost determinate pe baza tehnologiei HPLC, iar în calcule a fost utilizată 

valoarea medie a rezultatelor obținute (prin repetarea de 2 ori a experimentelor realizate). 

Caracterizarea eficienței și a distribuției intensității amestecării a fost evaluată prin 

intermediul valorilor timpilor de amestecare (necesari atingerii unui nivel predefinit acceptat 

de omogenitate), determinate prin metoda trasorilor.   

 4. Analiza influenței parametrilor de mediu asupra performanței hidrolizei 

enzimatice a penicilinei G la acidul 6-aminopenicilanic într-un bioreactor cu strat mobil de 

penicilinamidază imobilizată (cu diametre de 1, 1,5 și 2 mm) confirmă eficiența maximă a 

procesului la valorile de 8 a pH-ului și de 30ºC a temperaturii de operare, precum în cazul 

hidrolizei omogene cu enzime libere. De asemenea, utilizarea granulelor cu diametru 

intermediar favorizează performanța maximă a hidrolizei enzimatice, prin evitarea efectelor 

negative (inhibiția de substrat și creșterea rezistenței la difuzia internă) asociate 

biocatalizatorilor cu diametre extreme (1 și 2 mm). Efectele cumulate ale concentraţiei 

penicilinei G şi a dimensiunii biocatalizatorilor asupra performanței procesului au fost 

incluse într-un model matematic valabil în condițiile optime de operare, pentru concentrații 
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ale substratului cuprinse între 80 şi 300 moli/m
3
: 

3

0.37

PG

3,2110

P

C
P 1,17

d


  , moli/m
3
h 

 

(IV.1) 

 

 5. Studiul transferului de masă al penicilinei G în procesul de scindare enzimatică la 

acidul 6-aminopenicilanic a fost realizat pe baza rezultatelor anterioare referitoare la 

condițiile optime de operare, iar descrierea profilelor concentrațiilor interne și superficiale 

ale antibioticului a fost realizată pe baza bilanţului de masă al substratului pentru o singură 

particulă de biocatalizator (ecuația Bird; ecuația IV.3 ) şi a modelului cinetic adaptat pentru 

inhibiţia competitivă şi necompetitivă (modelul Warburton; ecuația IV.2): 

 

 (IV.3) 

 

 

, mol/m
3
h  

(IV.2) 

 

 

 6. Fluxurile masice interne și externe ale Penicilinei G (ecuația IV.12) au fost 

calculate prin intermediul concentrațiilor interne și superficiale ale antibioticului, iar 

rezultatele obținute confirmă performanța maximă a procesului cu diametru intermediar de 

imobilizare, datorată echilibrului stabilit între efectele opuse ale difuziei interne şi al 

inhibiţiei de substrat. De asemenea, influența difuziei interne a fost cuantificată pe baza 

factorului de eficacitate , determinat ca raport între viteza procesului enzimatic în sistemul 

eterogen şi viteza sa în sistemul omogen cu enzime libere (ecuația IV.14).  
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(IV.14) 

 

 7. Imobilizarea enzimelor determină reducerea de 1/ ori a performanței procesului 

comparativ cu sistemul liber de biocatalizatori, iar magnitudinea efectului de imobilizare 

trebuie corelată cu dimensiunea biocatalizatorilor, dar și cu localizarea pe direcție radială. 

Astfel, utilizarea enzimelor imobilizate cu diametrul minim de imobilizare (1 mm) oferă 

performanțe comparative cu ale procesului cu enzime libere, concentraţia internă a 

penicilinei G fiind similară concentraţiei sale din faza lichidă de la suprafaţa particulei 

(1/=1,4), însă creșterea diametrului de imobilizare afectează semnificativ performanța 

procesului de scindare enzimatică (valorile centrale ale factorului de eficacitate  descresc 

de 12 ori în cazul granulelor intermediare și de 34 ori în cazul biocatalizatorilor imobilizați 

cu diametrul de 2 mm). De asemenea, rezultatele indică obținerea 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 cărei extindere 

crește odată cu diametrul de imobilizare, de la 0 la 9,2% din volumul total al particulei de 

biocatalizator. 

 8. Stabilirea configurației optime a stratului de biocatalizatori imobilizați pentru 

maximizarea performanței transferului de masă în procesul de scindare enzimatică a 

penicilinei G la acidul 6-aminopenicilanic a fost realizată prin compararea concentrațiilor 

superficiale și a coeficienţilor de transfer de masă ai substratului, precum și a factorilor de 

eficacitate asociați configurației fixe (de tip„basket‖) și mobile de biocatalizatori, în condiții 

de inhibiție de substrat (penicilina G) şi de produs (asociată formării acizilor  

6-aminopenicilanic şi fenilacetic). Astfel, creșterea (de la 4 la 5,5 a) raportului kLM/kLB  

pe măsura creșterii diametrului de imobilizare (de la 1 la 2 mm) este justificată prin 

creșterea stratului limită la dimensiuni mai mari ale biocatalizatorilor, dar și a turbidității din 

sistemul cu strat mobil de penicilinamidază imobilizată. De asemenea, creșterea dimensiunii 

biocatalizatorilor imobilizați determină descreșterea raportului dintre concentraţiile 

superficiale ale substratului (CSiM/CSiB), favorizând performanța superioară a configurației 

de tip „basket‖ în cazul particulelor mari, datorită celei mai mari fracții de goluri, și, 

implicit, celei mai mici rezistențe întâmpinate la difuzia prin stratul fix de biocatalizatori.  

 9. Descreșterea raportului BiM/BiB și a factorilor de eficacitate λM/λB pe măsura 

creșterii diametrului de imobilizare sugerează efectul mai pronunțat al difuziei interne 

asupra performanței procesului biochimic cu strat fix tip „basket‖ de biocatalizatori, ca 

urmare a concentraţiei mai reduse a substratului din interiorul stratului cilindric. Pe de altă 

parte, efectul configurației stratului de biocatalizatori devine neglijabil în cazul particulelor 

mai mari (2 mm), iar performanțele configurațiilor mobilă și fixă de tip„basket‖ devin 
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comparabile.  

 10. De asemenea, a fost studiată influența geometriei bioreactorului și a condiţiilor 

de operare asupra eficienţei procesului de fermentație succinică cu celule imobilizate de  

A. Succinogenes, dispuse comparativ sub forma configuraţiilor mobilă şi fixă de tip 

„basket‖, sub influența proceselor de inhibiţie (de substrat şi de produs) asociate. Cinetica de 

transfer și de consum a glucozei poate fi descrisă de modelul Corona-Gonzales adaptat 

pentru celulele imobilizate de A. succinogenes (ecuația V.1), iar determinarea concentrațiilor 

internă (ecuația V.2) și superficială (ecuația V.3) ale substratului s-a realizat prin 

considerarea condițiilor de limită din centrul (R = 0) și de la suprafața particulelor de 

biocatalizatori (R = RP). 
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 11. Indiferent de configurația stratului de biocatalizatori, creșterea diametrului de 

imobilizare manifestă efect negativ asupra coeficientului de transfer de masă al substratului 

kL, ca rezultat al creşterii grosimii stratului limită de la suprafaţa acestora. Pe de altă, 

raportul coeficienților de transfer de masă kLM/kLB  crește odată cu dimensiunea 

biocatalizatorilor, ca urmare a amplificării turbulenței din stratul mobil de biocatalizatori.  

 12. Evoluția similară a rapoartelor concentrațiilor interne și a fluxurilor masice 

interne corespunzătoare este justificată prin dependența concentrației interne de valoarea sa 

superficială. Astfel, ambii parametri sunt reduși către centrul particulei, efectul fiind mai 

pronunțat în cazul configurației fixe tip „basket‖ de biocatalizatori și odată cu creșterea 

diametrului de imobilizare. Fluxurile masice interne asociate configurațiilor mobilă și fixă 

de biocatalizatori au fost determinate conform relației V.7, iar raportul acestora (nPM/nPB) 

creşte de la valoarea 1,02 obținută la suprafața biocatalizatorului, la valori cuprinse între 

2,2–3,8 asociate centrului biocatalitic. 

  

(V.7) 

 

13. Indiferent de configurația biocatalizatorilor, factorul de eficacitate  (ecuația V.8) 

variază lent în regiunea adiacentă centrului sau suprafeţei biocatalizatorilor, datorită 
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concentrației reduse a substratului în centrul particulelor. De asemenea, menținerea la valori 

cât mai apropiate de valoarea superficială a concentrației substratului în vecinătatea 

suprafeței biocatalizatorilor favorizează diminuarea efectului imobilizării (acestora) asupra 

performanței procesului biocatalitic (caz în care  tinde către 1). Pe de altă parte, variația 

dintre dimensiunea biocatalizatorilor și raportul factorilor de eficacite M/B sugerează o 

descreştere mai pronunţată a vitezei de conversie a glucozei din bioreactorul cu „basket‖ 

staţionar, datorită concentraţiei mai reduse a substratului în interiorul particulelor de 

biocatalizatori localizate în stratul cilindric, efectul find diminuat la valori mici ale 

diametrului de imobilizare. 

  

(V.8) 

 

   

  14. De asemenea, a fost studiată distribuţia eficienţei amestecării într-un bioreactor 

gaz-lift cu amestecare interioară, prin intermediul valorilor timpilor de amestecare 

înregistrate la diferite poziţii ale electrodului de pH, precum şi al stabilirii influenţelor 

concentraţiei biomasei şi al parametrilor de operare ai bioreactorului asupra alternanţei 

localizării regiunilor active și stagnante. În acest sens, experimentele au fost realizate iniţial 

în absenţa biomasei pentru lichide de fermentație simulate de viscozitate ridicată (apă şi 

soluţii de carboximetilceluloză sodică, cu viscozitatea aparentă cuprinsă între 5 și 26 cP) şi 

ulterior pentru medii de cultură reale (suspensii de drojdii Yarrowia lipolytica, cu o 

concentraţie a biomasei cuprinsă între 10 şi 50 g/l s.u., corespunzătoare unor viscozităţi 

aparente de 2,7 - 9,5 cP), în scopul determinării influenţei prezenţei masei celulare asupra 

eficienţei amestecării. 

  15. Rezultatele studiilor realizate pe lichide de fermentație simulate confirmă o 

circulație mai intensă în regiunea ascendentă, care favorizează viteze ridicate ale 

transferurilor de masă şi de căldură, precum şi generarea celor mai intense forţe de 

forfecare. Indiferent de viscozitatea mediului şi poziţia din regiunea ascendentă, 

intensificarea aerației manifestă efect pozitiv asupra circulației mediului, efectul fiind mai 

pronunțat la valori cuprinse între 1,05–1,95·10
-3

 m/s ale vitezei superficiale a aerului 

barbotat. De asemenea, cea mai intensă circulație a mediului este obținută în pozițiile 

intermediare 2 și 3, care sunt localizate deasupra barbotorului și corespund zonelor cu cea 

mai intensă turbulență (în regiunea inferioară, circulația mediului este îngreunată ca urmare 

a efectului de ―fund‖, iar viteza de circulație a mediului este redusă în regiunea superioară 

de degazare, ca urmare a creșterii suprafeței transversale de circulație). 

  16. Hidrodinamica mediului din regiunea descendentă este mai complexă și este 

justificată de ―cantitatea‖ şi comportarea bulelor din fluxul de fluid corespunzător, iar 

factorii considerați manifestă influențe diferite asupra timpului de amestecare. Astfel, 
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creșterea vitezei superficiale a aerului barbotat manifestă efect pozitiv parțial asupra 

circulației mediului (urmată de o zonă de platou și de creștere ulterioară a timpului de 

amestecare), iar zonele 1 și 4 sunt cel mai intens amestecate, datorită efectului de recirculare 

a mediului asociat prezenței plăcii despărțitoare în regiunile extreme de circulație 

(turbulența din regiunile intermediare este redusă ca urmare a acumulării bulelor și a 

creșterii viscozității mediului). 

  17. Pe baza rezultatelor obținute au fost propuse corelații matematice care descriu 

influența cumulată a factorilor considerați (viscozitatea aparentă a mediului, viteza 

superficială a aerului, poziţia pe înălţimea bioreactorului) asupra timpului de amestecare, 

pentru regiunile ascendentă (ecuația VI.2) și descendentă ale bioreactorului (ecuația VI.3). 

Modelele propuse sunt în concordanţă cu rezultatele experimentale, oferind o abatere medie 

de 6,6% pentru regiunea ascendentă şi, respectiv, de 3,3% pentru cea descendentă. 

 

 

(VI.2) 
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 18. De asemenea, regiunea ascendentă corespunde celei mai mari intensități a 

amestecării și în cazul lichidelor de fermentație reale, însă prezența biomasei determină 

modificări ale distribuţiei acesteia de-a lungul regiunii ascendente, mai ales datorită 

tendinţei de favorizare a coalescenţei bulelor și de depunere a biomasei la baza 

bioreactorului. Astfel, creșterea vitezei de aerație manifestă efect pozitiv constant doar 

asupra circulației mediului din regiunile 2,3 și 4 de amplasare ale electrodului de pH, iar 

circulația mediului din regiunea 1 este îngreunată datorită plutirii bulelor din fluxul 

descendent și frecărilor dintre celulele acumulate/depuse la baza bioreactorului.  

 19. Vitezele de circulaţie ale mediului din pozițiile extreme (1 și 4) ale regiunii 

ascendente din bioreactorul cu Y. lipolytica sunt influenţate în principal de concentraţia 

celulelor din aceste regiuni, şi mai puţin de suprafaţa secţiunii de curgere, precum în cazul 

mediilor simulate. Creșterea concentrației biomasei manifestă efect negativ asupra 

circulației mediului din regiunea ascendentă, cu excepția poziției superioare 4 și la valori 

mai mari de 1,35·10
-3

 m/s ale vitezei de aerație. Această comportare diferită este atribuită 

efectului intensificării aerației peste limita de 1,35·10
-3

 m/s, care determină dispersarea 

biomasei la partea superioară a bioreactorului, cu diminuarea turbulenţei din această 

regiune. Însă magnitudinea relativă a efectului pozitiv indus de creşterea vitezei ascendente 

a bulelor mari formate prin coalescenţă o depăşeşte pe cea a efectului negativ indus de 

intensificarea frecărilor dintre celulele acumulate în partea superioară, ceea ce favorizează 

intensificarea amestecării şi diminuarea timpului necesar omogenizării mediului din această 

regiune. 
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 20. Intensitatea amestecării din regiunea descendentă este influențată de concentrația 

biomasei și valoarea vitezei de aerație. Astfel, la concentrații mai reduse de 30 g/l s.u. ale 

biomasei, zonele intermediare corespund celei mai intense amestecări, dar creșterea 

suplimentară a concentrației biomasei peste pragul de 30 g/l s.u și a vitezei superficiale a 

aerului peste 1,5·10
-3

 m/s determină reducerea turbulenţei din regiunile intermediare și 

creşterea timpului de amestecare comparativ cu cel asociat poziţiilor extreme. 

 21. Influența cumulată a factorilor considerați (concentraţia biomasei, viteza 

superficială a aerului barbotat, poziţia pe înălţimea bioreactorului) asupra timpului de 

amestecare necesar omogenizării mediilor reale de Y. lipolytica a fost stabilită pentru fiecare 

dintre regiunile de circulație a mediului (ascendentă pozițiile 2-4 (ecuația VI.6) și 

descendentă pozițiile 2-4 (ecuația VI.7)), dar și pentru evoluția particulară de la baza 

bioreactorului (poziția 1 din ambele regiuni de circulație, ecuația VI.5). Aceste modele sunt 

în concordanţă cu rezultatele experimentale, oferind o abatere medie de 5,1% pentru 

regiunea ascendentă şi de 5,6% pentru cea descendentă. 
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22. Ultimul studiu a fost destinat analizei performanței proceselor de epurare 

biologică aerobă şi anaerobă a apelor reziduale provenite din industria uleiului de măsline, 

folosind un amestec microbian de Bacillus sp. În acest sens, modelul Pavlostathis şi 

Giraldo-Gomez propus pentru cinetica de biodegradare anaerobă a lipidelor din mediu a fost 

adaptat prin introducerea unui termen suplimentar, respectiv a vitezei specifice modificate 

(kd’), care ține cont de concentrația oxigenului dizolvat în mediu. Valorile kd’ au fost 

determinate prin menținerea la valori prestabilite a concentrației oxigenului din mediu și 

reprezentarea grafică a dreptelor corespunzătoare. Performanța procesului aerob de 

biodegradare a lipidelor a fost analizată prin stabilirea influenței concentrației oxigenului 

dizolvat asupra raportului kd’/kd dintre viteza medie și specifică de consum a substratului 

(tabelul VI.1):  

 

Tabelul VI.1. Valorile vitezei specifice kd şi ale vitezei modificate, kd’, a 

biodegradării lipidelor cu celule de Bacillus sp. 

, mg/l Anaerobic 1,6 2,1 3,3 4,2 5,1 5,9 

kd, kd’ · 10
2
, h

-1
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  23. Rezultatele obținute confirmă eficiența superioară a procesului aerob cu celule 

libere de Bacillus sp., pentru care viteza de conversie a substratului este de aproape două ori 

mai ridicată decât în cazul procesului anaerob. Pe baza acestor rezultate a fost propus un 

model cinetic care ține cont de efectul pozitiv al concentrației oxigenului dizolvat din mediu 

(ecuația VI.14) și care oferă o bună concordanță cu valorile experimentale, abaterea medie 

fiind de  6.84%. 
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  24. Rezultatele cercetărilor proprii s-au concretizat în elaborarea și publicarea a 9 

lucrări științifice, participarea la 7 sesiuni științifice naționale și internaționale, precum și 

prin participarea la derularea unui grant de cercetare.  
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