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1. Etapele si caracteristicile
proceselor de biosinteza

Notiunea de biotehnologie nu inseamna acelasi lucru pentru toata lumea. Unii vad
biotehnologia reprezentand toate formele de cercetare biologica, fie ca este vorba de
fabricarea branzei, obtinerea berii sau tehnologia ADN-ului recombinat. Altii considera
ca biotehnologie inseamna doar tehnici biologice moderne (ADN recombinat, tehnologii
de hibridizare, anticorpi monoclonali). In timp ce unii considera biotehnologia drept un
nou set de unelte in ,ladita cu scule” a biologilor, pe Wall Street biotehnologia
reprezinta doar o sursd de noi oportunitati i de riscuri financiare.

O definitie — destul de ampla — considera biotehnologia ca fiind orice tehnica ce
utilizeaza organisme vii sau parti ale acestora pentru a elabora sau modifica produse,
pentru a imbunatati plante sau animale, ori pentru a dezvolta microrganisme cu
utilizari specifice. O a doua definitie — mai restransd — defineste biotehnologia drept
utilizarea industriala a ADN recombinat, a fuziunii celulare §i a noilor tehnici de
bioprelucrare [1]. O definitie incd actuald este cea adoptatda in 1978 de catre Federatia
Europeana de Biologie: utilizarea integrata a biochimiei, microbiologiei si ingineriei in
scopul obtinerii unei aplicatii tehnologice (industriale), cu ajutorul microrganismelor,
culturilor de celule si a partilor componente ale acestora [2]. Cuvantul ,,biotehnologie”
provine din grecescul ,,bios”, care inseamna ,,viata” (din care provine si ,,biologia” =
»stiinta vietii”) si din ,tehnologie”, care la randul sdu provine tot din limba greaca,
»technos” =, mestesug” + ,,logos” =, stiinta”.

Utilizarea microorganismelor pentru a transforma materialele de origine vegetala
sau animald 1n produse alimentare fermentate este cunoscutd inca din antichitate. De
atunci biotehnologiile au evoluat si s-au diversificat, la ora actuala fabricindu-se un
numar enorm de produse, de la relativ ieftinii solventi organici si bio-etanol, pana la
produse costisitoare ca antibiotice, proteine terapeutice, vaccinuri, hormoni, etc.

Un proces biotehnologic (bioproces) necesita o abordare pluri- si interdisciplinara.
Punerea la punct a unui bioproces industrial necesitd o strdnsa colaborare intre
specialisti din domeniul biochimiei, geneticii, enzimologiei, microbiologiei, ingineriei
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biochimice. Aceasta abordare este evidentd dacd ne uitdm la etapele de dezvoltare
necesare unui proces industrial de obtinere a unui produs pe baza de ADN recombinat:
insulina, hormon de crestere, interferon (fig. 1.1).
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Figura 1.1. Etapele de dezvoltare ale unui bioproces pentru producerea §i
comercializarea unui bioprodus pe baza de ADN recombinat [3]

Un proces biotehnologic este un proces complex, format din mai multe procese
tehnologice componente. Dintre procesele tehnologice componente nu trebuie sa
lipseascd procesul esential, respectiv procesul biochimic. Asa cum Intr-un proces
tehnologic din industria chimica trebuie s existe cel putin un proces chimic, proces care
implica transformari de substantd la nivel molecular, si in procesul biotehnologic va
exista cel putin un proces biochimic, in care transformarile de substantd la nivel
molecular decurg la nivelul unui organism viu (microbian, vegetal sau animal) sau al
unei portiuni din acesta (enzima). Intre un proces chimic si un proces biochimic nu
exista deosebiri fundamentale. In ambele existi o transformare fundamentala la nivel
molecular (reactia chimica, respectiv reactia biochimica) insotita de procese de transfer

de masa sau de energie (fig. 2.1).
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Figura 1.2. Asemanari intre procesul chimic si procesul biochimic
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1.1.

CARACTERISTICILE PROCESELOR BIOTEHNOLOGICE

Fata de alte procese tehnologice intalnite in industriile de proces, bioprocesele

prezinta o serie de particularitati, cum ar fi [2 - 4]:

capacitati de productie foarte variate: de la 20 milioane t/an (etanol) pand la mai
putin de 20 kg/an (insulind, interferon, anticorpi monoclonali) — tab. 1.1;

produsele de biosinteza se gasesc deseori intr-o concentratie foarte scazutd in
masa de reactie evacuatd din bioreactor (lichidul de fermentatie);

separarea produsului se realizeazd in mai multe etape, acest lucru ducand la
cresterea costurilor; costul separarii poate atinge in unele cazuri 90 % din costul
total al procesului biotehnologic (tab. 1.2);

lichidele de fermentatie au comportare de fluid nenewtonian; acest lucru necesita
o abordare specifica in proiectarea echipamentelor in care se realizeaza procese
de transfer de impuls, caldura si masa;

produsele de biosinteza, in special cele cu masd moleculara mare, sunt labile
termic si chimic, sunt sensibile la forte de forfecare si la tensiuni interfaciale
ridicate; acest lucru face ca procedeele clasice de separare (distilarea, de
exemplu) sa nu poata fi utilizate;

in lichidele rezultate in bioprocese, alaturi de produsul util existd o serie de
compusi secundari (impuritdti) ale caror caracteristici fizice si chimice sunt
similare cu ale produsului util; asemanarea proprietitilor face foarte dificila
separarea;

produsele de biosinteza, in special cele cu masa moleculara ridicata, prezintd o
mobilitate foarte redusa.

Tabelul 1.1. Produse majore obtinute prin biotehnologii [5]

Produsul de fermentatie Tipul de organism utilizat Productie mondiala
’ [kg/an]
Solventi organici
- etanol (fara utilizari alimentare) Saccharomyces cerevisiae 2x10"
- acetona / butanol Clostridium acetobutylicum 2 x 10° (butanol)
Biomasa
- culturi starter si drojdii pentru Bacterii lactice sau drojdie de 8
. Lo A 9 . . 5x10
industria alimentara si agricultura panificatie
- proteine monocelulare Pseudomonas methylotrophus sau 8
! . 0,5-1)x 10
Candida utilis
Acizi organici
- acid citric Aspergillus niger 2-3)x 10
- acid gluconic Aspergillus niger 5x 107
- acid lactic Lactobacillus delbrueckii 2x 10
- acid itaconic Aspergillus itaconicus
Aminoacizi
- acid L-glutamic Corynebacterium glutamicum 3x10°
- L-lisina Brevibacterium flavum 3x 107
- L-fenilalanina Corynebacterium glutamicum 2x10°
- L-arginina Brevibacterium flavum 2x10°
- alti aminoacizi Corynebacterium spp. 1x10°
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Transformari microbiene
- steroizi
- D-sorbitol in L-sorboza (la

Rhizopus arrhizus

fabricarea vitaminei C) Acetobacter suboxydans 4x 10’
Antibiotice
- peniciline Penicillium chrysogenum G3-4)x10’
- cefalosporine Cephalosporium acremonium 1x 10’
- tetracicline Streptomyces aureofaciens 1x10
- macrolidice (eritromicina) Streptomyces erythreus 2x10°
- polipeptidice (gramicidina) Bacillus brevis 1x10°
- aminoglicozidice (streptomicina) | Streptomyces griseus
- aromatice (griseofulvina) Penicillium griseofulvum
Polizaharide extracelulare
- xanthan Xanthomonas campestris 5x10°
- dextran Leuconostoc mesenteroides
Nucleotide
- 5° guanozin monofosfat Brevibacterium ammoniagenes 1x10°
Enzime
- proteaze Bacillus spp. 6x10°
- 0-amilaze Bacillus amyloliquefaciens 4x10°
- glucoamilaze Aspergillus niger 4x10°
- glucozizomeraza Bacillus coagulans 1x10°
- pectinaze Aspergillus niger 1x10*
- renind Mucor miehei sau drojdie recombinata 1x10*
- total alte enzime 5x10*
Vitamine
-Bp Propionibacterium shermanii sau 4
. 1x10
Pseudomonas denitrificans
- riboflavind Eremothecium ashbyii
Alcaloizi Ergot Claviceps paspali 5x10°
Pigmenti
- shikonin Lithospermum erythrorhizon 60
- B-caroten Blakeslea trispora
Vaccinuri
- antidifteric Corynebacterium diphtheriae <50
- antitetanos Clostridium tetani
- antipertussis (tuse convulsiva) Bordetella pertussis
- antipoliomielitic virusi activi atenuati crescuti In rinichi
de maimuta sau in celulele diploide
umane
- antirubeolic virusi activi atenuati crescuti in rinichi
de pui de hamster
- antihepatic B antigen de suprafata evidentiat in
drojdia recombinata
Proteine terapeutice <20
- insulina Escherichia coli recombinata
- hormonul cresterii Escherichia coli recombinata sau celule
de mamifere recombinate
- eritropoietind celule de mamifere recombinate
- factorul VIII-C celule de mamifere recombinate
- activatorul plasminogen de tesut celule de mamifere recombinate
- interferonul o, Escherichia coli recombinata
Anticorpi monoclonali Celule Hybridoma <20

Insecticide
- spori bacterieni
- spori de fungi

Bacillus thuringiensis
Hirsutella thompsonii

4
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Datele din tab. 1.1 nu sunt exhaustive: nu au fost incluse procesele de epurare a
apelor uzate, de bioremediere a solurilor poluate, biolixivierea minereurilor sau
procesele clasice de fabricare a unor produse alimentare traditionale: iaurt, paine, bere,
vin, otet.

Tabelul 1.2. Costul separarii bioproduselor ca fractiune din costul total de productie

Costul separarii
Sursa Produsul (% din cos?ul total)

Celule de biomasa de drojdie Proteine monocelulare, extract de drojdie 5
Produse de mare tonaj Acid citric, lactic, malic 10-50
Enzime extracelulare Amilaze, proteaze 10

e Penicilina 20 -50
Antibiotice Antibiotice noi 60
Enzime/proteine intracelulare Insulind, interferon 90

Produsele de biosinteza se prezinta in forme diverse si provin din surse variate.
Ele pot fi molecule de diferite dimensiuni, de la metaboliti organici cu masa moleculara
micd (etanol, acid citric, antibiotice), pana la peptide si proteine (insulind, anticorpi,
enzime) sau molecule bazate pe nucleotide (ARN, plasmide ADN). Aceste produse pot
fi metaboliti ai microorganismelor, celulelor vegetale sau animale; pot reprezenta
produsul unei reactii enzimatice sau al unei sinteze peptidice sau pot fi, pur si simplu,
componente ale unei surse naturale: sange, lapte sau tesut vegetal. Dacd sursa
produsului este un microorganism, acesta se poate regasi excretat in mediul de cultura,
se poate acumula in citoplasma sau periplasma celulelor sau poate forma corpi de
incluziune — agregate mari de proteine denaturate care se gasesc in interiorul bacteriei.

Concentratia produselor de biosinteza poate varia pe o plajad foarte larga de
valori: de la sute de g/L (etanol, acid citric) la mg/L. (anticorpi recombinati) sau chiar
ug/L in cazul factorilor de coagulare ai sangelui. Daca in cazul produselor aflate in
concentratie ridicatd izolarea/purificarea nu pune probleme deosebite, putdndu-se
realiza prin intermediul operatiilor unitare clasice utilizate in industriile de proces (de
ex. separarea §i concentrarea etanolului prin distilare), in cazul produselor aflate in
concentratii scazute, alaturi de cantitdti considerabile de impuritati, cum este cazul
factorilor de sange, anticorpilor monoclonali sau proteinelor recombinate, separarea si
purificarea este mult mai dificild si evident — mai costisitoare. In general, ponderea
costului purificdrii in costurile totale de productie depinde de concentratia produsului in
mediul de cultura, reprezentand intre 5 si 90 % din costurile totale (tab. 1.2). Ca o
consecintd a acestui fapt, se poate constata cd existd o relatie directd intre pretul de
vanzare al produselor de biosinteza, pret care reflectd costurile de productie, si
concentratia bioprodusului in mediul de cultura (fig. 1.3).

Cerintele de puritate ale produselor de biosinteza sunt diferite. In functie de
destinatia acestora este stabilit nivelul maxim acceptabil de impuritati, precum si natura
acestora. Produsele terapeutice de uz uman vor avea cele mai mari exigente de puritate,
in timp ce enzimele industriale se situeaza la polul opus (fig. 1.4). In tab. 1.3 se prezinta
un exemplu de reglementare a compozitiei unei proteine terapeutice recombinate.

Produsele de biosinteza sunt caracterizate prin randamentul de obtinere, puritate,
activitate specifica, notiuni definite astfel:
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masa de produs separata

Randament = - - x100[%] (1.1)
masa de produs alimentata in procesul de separare
Puritate = masadeprodus 60701 (1.2)
(masa de produs) + (masa impuritatilor)
Activitatea specifica = unitati de activitate blc).loglca UAB (1.3)
masa produsului g

i Aminoacizi k3 Enzime de diagnostic/cercetare

Antibiotice (] Anticorpi monoclonali

| Enzime ind. ER Enzime terapeutice
Water
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Pret de vanzare, $/kg

Figura 1.3. Relatia dintre concentratia produsului in materialul de pornire si pretul

de vanzare [6]

Tabelul 1.3. Exemplu de reglementare a

100% T x compozitiei unei proteine terapeutice
T 1 recombinate
B | Puritate >99 %
. Agregate <1%
2 Proteine din celula gazda <1 ppm
Tt _ Acizi nucleici <100 pg
o (majoritar ADN) per doza
Endotoxine <5 UE*
I gl per kg masa
corporala
Virusi > 12 log
0 —Enzir_. Iénzir;e de Enzime reducere
industriale diagnoza terapeutice Celule si particule nedectabile
Substanta solubila <1 ppm

Figura 1.4. Cerinte de puritate pentru *UE = unitati de endotoxine

diverse enzime [7]
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1.2. FAZELE UNUI PROCES BIOTEHNOLOGIC

Un proces biotehnologic industrial, cuprinde, de regulda, urmatoarele procese
componente principale: selectia microorganismelor (celulelor), pregatirea mediului de
cultura, procesul biochimic propriu-zis, recuperarea (capturarea) produsului urmata de
separarea, purificarea si conditionarea acestuia (fig. 1.5). In functie de pozitia acestor
procese fatd de procesul biochimic propriu-zis, care decurge in bioreactor, ele pot fi
incluse fie in prelucrarea in amonte de bioreactor (upstream processing), fie in
prelucrarea in aval de acesta (downstream processing).

“UPSTREAM PROCESSING” “DOWNSTREAM PROCESSING”

CAPTURAREA
PRODUSULUI
UTIL

Pregatirea mediului
de cultura

SEPARAREA
v PRODUSULUI |«

BIOPROCES L

2 PURIFICAREA

s : PRODUSULUI |«
electionarea UTIL
|

microorganismelor

CONDITIONAREA
PRODUSULUI

| I

BIOPRODUS A a— AMBALARE g

Figura 1.5. Fazele principale ale unui proces biotehnologic industrial

Prelucrarea masei de reactie in aval de bioreactor este dictatd de numerosi
factori, doi dintre acestia fiind fundamentali: natura produsului de biosinteza obtinut si
faza in care se gdseste acesta in urma procesului de biosinteza. In functie de acesti
factori, la care se adauga cerintele de puritate, se sintetizeaza schema tehnologica de
separare care asigura obtinerea produsului dorit in conditii de eficientd economica
(respectiv cu costuri totale minime).

1.3. SINTEZA SCHEMELOR TEHNOLOGICE DE PRELUCRARE IN
AVAL DE BIOREACTOR

Elaborarea unei scheme de flux tehnologic pentru recuperarea si purificarea unui
produs de biosinteza este un proces creativ, bazat pe experienta si imaginatia inginerului
de proces. Desi exista Incercari de transpunere a experientei acumulate in programe de
calculator, sub forma sistemelor expert, majoritatea inginerilor cu experienta se bazeaza

7
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pe cateva reguli de ,,bun simt” tehnic, cunoscute si ca ,,reguli euristice”. Cateva dintre
aceste reguli sunt enumerate in continuare [8]:
1. Initial se Indeparteaza impuritatea aflatd in cantitatea cea mai mare;
2. Initial se indeparteaza impuritatea cel mai ugor de separat;
3. Cea mai dificila si mai costisitoare separare se realizeaza la sfarsit;
4. Se alege acel proces de separare care face apel la diferenta maxima intre
proprietatatile produsului si proprietatile impuritatilor;
5. Se aleg si se introduc alternativ in schema de separare procese care utilizeaza
diferite forte motoare pentru realizarea separarii.

In functie de dimensiuni si de masa moleculara, produsele de biosinteza pot fi
molecule de mici dimensiuni (solventi organici, chimicale fine, antibiotice, hormoni,
aminoacizi, vitamine), molecule de dimensiuni mari (proteine, polizaharide, acizi
nucleici) sau produse particulate (celule, spori, lipozomi, particule subcelulare). Tab. 1.4
prezinta o clasificare a produselor de biosinteza in conformitate cu acest criteriu.

Tabelul 1.4. Categorii principale de produse de biosinteza
in functie de marimea acestora [7]

Produsul Exemple Masa moleculara (Da) Raza tipica

Zaharuri 200 - 600 0,5 nm

Molecule mici Aminoacizi 60 — 200 0,5 nm
Vitamine 300 — 600 1-2nm
Acizi organici 30-300 0,5 nm
Proteine 10° — 10° 3—10nm

Molecule mari Polizaharide 10*— 10’ 4 —-20 nm
Acizi nucleici 10° - 10" 2 - 1000 nm’
Ribozomi 25 nm
Virusi 100 nm

Produse particulate Bacterii 1 pm
Celule de drojdii 4 um
Celule animale 10 pym

"~ piese singulare de ADN genetic pot avea dimensiuni desfasurate de ordinul mm, in functie de
procedeul de izolare; diametrul elicii duble a ADN este de 2,5 nm.

Produsele obtinute prin biosinteza pot fi excretate de catre celule, gisindu-se in
lichidul de fermentatie: acestea sunt produsele extracelulare. Aproape toate produsele
cu masa moleculard micd si multe produse cu masd moleculard mare sunt produse
extracelulare. Recuperarea §i purificarea acestora este relativ simpla, datoritd cantitatii
reduse de impuritdti existente in faza lichida in care se afla aceste produse de biosinteza.
Daca produsul biosintetizat ramane in interiorul celulei, vorbim despre un produs
intracelular. Astfel de produse sunt, de exemplu, proteinele eucariote recombinate
produse de catre microrganismele procariote. Produsele intracelulare se acumuleaza in
celule fie sub forma nativa, fie sub forma denaturata, caz in care, de cele mai multe ori
formeaza corpi de incluziune. In alte cazuri, produsul biosintezei este celula insdsi.
Tabelul 1.5 prezinta cateva exemple de diverse tipuri de produse de biosinteza.
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Tabelul 1.5. Clasificarea produselor de biosinteza in functie de faza in care se gasesc

Tip de produs Exemple Concentratie [g/L]
Extracelular alcooli, acizi organici 100
aminoacizi, enzime, antibiotice 20
Intracelular proteine pe baza de ADN recombinat 10
Celula insasi drojdie de panificatie, proteine monocelulare 30

Indiferent de faza in care se gaseste produsul util, prima etapa in prelucrarea in
aval de bioreactor este separarea masei celulare de lichidul de fermentatie (se aplica
regula euristica nr. 1: se indeparteaza impuritatea aflata in cantitatea cea mai mare).
Acest lucru fiind stabilit, prelucrarea ulterioara va merge pe una din cele trei cdi redate
in fig. 1.6, in functie de faza in care se giseste produsul biosintetizat. In majoritatea
cazurilor, biosepararea se realizeaza in patru trepte. Obiectivele si operatiile unitare
utilizate in fiecare treapta sunt redate in tab. 1.6.

FERMENTARE

Supernatantm) RECUPERARE BBl PURIFICARE

SEPARARE
LICHID-SOLID

RECUPERARE

PURIFICARE

Celule

1 |

DEZAGREGARE
CELULE

RESTURI
CELULARE

PRODUS
CELULAR

PRODUS

EXTRA-
CELULAR

PRODUS
INTRA-
CELULAR

Figura 1.6. Schema generala de prelucrare in aval de bioreactor

Tabelul 1.6. Obiective si operatii unitare tipice la biosepararea in patru trepte

Treapta Obiective Operatii unitare tipice
N < . . - filtrare
- indepartarea celulelor, resturilor celulare si a :
Separare . e . - sedimentare
. . impuritatilor insolubile .
insolubile ’ . - extractie
- reducerea volumului de prelucrat »
- adsorbtie
A < ey 1o - extracti
- indepartarea componentelor cu proprietati diferite de ale extractic
Izolare . ’ - adsorbtie
produsului ;
produs . - ultrafiltrare
- reducerea volumului de prelucrat .
- precipitare
- cromatografie
Purificare | - indepartarea componentelor cu proprietati similare cu ale | - metode bazate pe afinitate
primara produsului - cristalizare fractionata
- precipitare fractionatd
Purificare | - indepartarea lichidelor - uscare
avansata - trecerea produsului in forma cristalina - cristalizare
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O structura generalizata a prelucrarii in aval de bioreactor este redata in fig. 1.7.
Pentru fiecare tip de produs (extracelular sau intracelular) existd mai multe alternative
de prelucrare. Alegerea unei alternative de prelucrare si selectarea operatiei (operatiilor)
unitare corespunzatoare se face tindnd cont de proprietdtile produsului, proprietatile
impuritatilor si de proprietatile microorganismelor, celulelor sau tesuturilor
producdtoare. Sinteza procesului tehnologic de separare va consta in alegerea
succesiunii operatiilor in conformitate cu cele 5 reguli euristice prezentate anterior, pe
baza structurii redate in fig. 1.7. Majoritatea bioproceselor, in special in cazul obtinerii
produselor de mic tonaj si de valoare ridicata, sunt concepute pentru a fi conduse in
regim discontinuu. Procesele continue de bioseparare sunt utilizate in cazul produselor
de valoare relativ redusa, fabricate in cantitdti considerabile: etanol, butanol, acizi
organici, etc.

RECUPERAREA PRIMARA reprezinti prima etapi a procesului de
prelucrare in aval de bioreactor, etapa in care are loc o oarecare purificare si o reducere
a volumului de material supus prelucrarii. Asa cum reiese din fig. 1.7, alegerea caii de
urmate depinde de locul in care se gaseste produsul, respectiv daca acesta este
intracelular sau extracelular.

In cazul produselor intracelulare, prima etapia de purificare o reprezinti
recoltarea celulelor, respectiv indepartarea lichidului extracelular. Pentru realizarea
acestui proces se face apel fie la centrifugare, fie la filtrarea membranara (atit micro-
cat si ultrafiltrare). Centrifugarea este avantajoasa in cazul microorganismelor de
dimensiuni mari si cu densitate ridicatd (@ > 2 pm, p > 1,03 g/cm’), cum este cazul
drojdiilor. Pentru microorganisme mai mici se pot utiliza diverse tehnici de coagulare
pentru a mari dimensiunea particulelor care sedimenteazad. Filtrarea membranara este
avantajoasa pentru recoltarea celulelor mici si usoare. Pierderile tipice de celule prin
centrifugare sunt cuprinse intre 1 si 5%. Filtrarea membranard asigurd o recuperare
practic integrald a celulelor, aceasta in cazul in care nu se produce dezagregarea
celulelor sau sfasierea membranei acestora.

Dezagregarea celulelor este de regula al doilea pas In separarea produselor
intracelulare. Scopul acestei operatii este de a deschide celulele gazda si de a elibera
produsul intracelular. Dezagregarea bacteriilor si a drojdiilor se realizeaza fie 1n
omogenizatoare de inaltd presiune, fie Tn mori cu bile. Pentru capacitdti mari (de cativa
m’/h) numai omogenizatoarele sunt eficiente economic. Pentru eliberarea produselor
periplasmatice acumulate Intre membrana celulara si peretele celular se utilizeaza
adeseori socul osmotic. Inaintea dezagregarii, concentratul de celule este deseori diluat
cu un ,tampon litic” al carui rol este de a minimiza denaturarea produsului dupa
eliberarea sa din celuld. Pentru microorganismele greu de dezagregat sunt necesare
treceri multiple prin omogenizator, la presiuni de 50 — 100 MPa. Trecerile multiple sunt
necesare $i pentru eliberarea produsilor care formeaza corpi de incluziune. Suplimentar
are loc fragmentarea resturilor celulare in particule foarte mici, facilitindu-se astfel
separarea ulterioard a corpilor de incluziune de resturile celulare. in aceasta etapa are
loc o oarecare degradare a produselor proteice datorita forfecarii puternice si a oxidarii.

indepirtarea resturilor celulare se realizeazi de regula prin centrifugare sau
microfiltrare. Alte optiuni posibile sunt separarea in filtre rotative sub vid sau in filtre
presa, filtrarea In adancime, extractia sau cromatografia de adsorbtie in strat expandat
(cromatografie ASE).
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Figura 1.7. Schema-bloc generalizata a prelucrarii in aval de bioreactor [9]
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Daca produsul este solubil, el este recuperat in timpul indepartarii resturilor
celulare fie in faza usoara a unei centrifuge, fie in permeatul unui filtru. Centrifugarea
asigura doar indepartarea resturilor celulare mari (cu un diametru Stokes de peste 0,5
um), asa ca dupa centrifugare este necesar o finisare a separdrii prin filtrare. In caz
contrar, resturile celulare mici rdmase in faza lichida pot provoca probleme serioase in
etapele ulterioare de prelucrare — in cazul separdrilor cromatografice, de ex. Pentru
finisarea separarii se pot folosi diverse tipuri de filtre (in strat adanc, presa, lumanare,
rotative sub vid, microfiltre membranare, etc.). Aceste filtre pot fi utilizate pentru
indepartarea resturilor celulare si fara o centrifugare prealabila a suspensiei.

Daca produsul este insolubil si formeaza corpi de incluziune, el va trebui mai
intai separat de resturile celulare, apoi dizolvat si renaturat (a se vedea cazul insulinei,
de ex.). Din fericire, corpii de incluziune sunt uzual de diametru mare (0,3 — 1,0 um) si
au densitate ridicata (1,3 — 1,5 g/cm3), putandu-se separa usor de resturile celulare intr-o
centrifuga separatoare cu talere. Corpii de incluziune se regasesc in faza grea colectata
din centrifuga, in timp ce resturile celulare raman in faza usoara. Faza grea este uzual
resuspendata si re-centrifugata de 2 — 3 ori, pentru a asigura o puritate corespunzatoare
corpilor de incluziune. Resuspendarea se realizeaza intr-o solutie diluatd de detergent
pentru a facilita Indepartarea altor contaminanti. Se regleaza pH-ul si tdria ionicd a
solutiei astfel Incat sa se reduca hidrofobicitatea resturilor celulare si sd se usureze
trecerea lor in faza usoard. O puritate finald a produsului mai mare de 70% in aceasta
etapa reprezintd un lucru comun.

Separarea produsului de resturile celulare se poate face si prin extractie si/sau
adsorbtie. Pentru extractia produselor cu masa moleculara mica (antibiotice, de ex.) se
folosesc frecvent solventi organici, iar recuperarea proteinelor se poate realiza folosind
sisteme apoase bifazice (SAB). Separarea produsului de resturile celulare si
concentrarea simultand a acestuia se poate realiza prin tehnici de adsorbtie, putdndu-se
folosi diversi adsorbanti: schimbatori de ioni, adsorbanti de afinitate, de schimbare de
faza, etc. Acest tip de purificare necesitd amestecarea suspensiei cu continut de resturi
celulare cu un adsorbant intr-un recipient cu agitare. Dupa adsorbtie este necesara o
etapd de spalare care are drept scop indepartarea impuritdtilor si a resturilor celulare.
Mai recent se utilizeaza cromatografia ASE pentru separarea proteinelor de resturile
celulare. Suspensia este pompata ascendent prin stratul expandat. Proteina tinta este
legatd de adsorbant 1n timp ce resturile celulare si alti contaminanti trec prin strat fard a
se retine. O etapa de spalare indeparteaza materialul slab retinut. Dupad spalare se
realizeaza elutia de pe adsorbant, urmata de o purificare avansata.

In cazul produselor extarcelulare, prima etapd in procesul de separare o
reprezintd indepartarea biomasei, care in acest caz este impuritatea aflatd in cantitatea
cea mai mare. Aceastd etapa se realizeazd utilizdnd una sau mai multe dintre
urmatoarele operatii unitare: filtrarea in filtre rotative la vid, centrifugarea in centrifuge
cu discuri sau centrifuge decantoare, filtrarea in filtre presa, ultrafiltrarea, flotatia, etc.
Intrucat fiecare operatie unitara prezinti avantaje si dezavantaje pentru diverse produse
si microorganisme, e dificil de selectat operatia optima pentru un sistem dat.

Filtrarea in filtre rotative la vid, in special cu utilizarea unui strat de adjuvant,
este metoda clasica cea mai utilizatd pentru indepartarea organismelor micelare. Aceste
echipamente pot fi exploatate continuu pentru perioade lungi de timp si, in plus, debitele
de filtrat prelucrate sunt mari: peste 200 L/(m*.h), pana la 1000 L/(m®.h). Dezavantajul
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principal al acestor utilaje este problema depozitarii amestecului de biomasa si adjuvant,
acesta din urma fiind adaugat intr-o cantitate cel putin egald cu biomasa. Reglementarile
severe de mediu fac costisitoare depozitarea acestor materiale.

Centrifugarea in centrifuge separatoare cu talere sau in centrifuge decantoare,
se utilizeaza frecvent in instalatiile de capacitate mare. Centrifugele separatoare
lucreaza la turatii mai ridicate, putdnd indeparta microorganisme mai mici $i mai usoare.
Performantele centrifugelor decantoare pot fi imbunatatite prin adaosuri de agenti de
coagulare. Intrucdt nu necesiti adaos de adjuvant, centrifugarea este mai avantajoasi
decat filtrarea in filtre rotative sub vid. Uzual, pasta de biomasa rezultata la centrifugare
contine intre 40 si 60% v/v lichid extracelular. Pentru recuperarea produsului dizolvat,
pasta este de regula spalata si apoi recentrifugata.

Filtrarea membranara (micro- si ultrafiltrare) permite trecerea in permeat a
produsului extracelular, retindnd in concentrat biomasa si alte componente particulate.
Concentrarea este uzual urmata de diafiltrare, in vederea cresterii randamentului de
recuperare a produsului. Filtrele cu membrana sunt utilizate in special in recuperarea
produsilor cu masda moleculard redusd, cum ar fi antibioticele din miceliu. Pentru
produsii cu masa moleculard mare, aplicatiile sunt limitate la cazurile in care cantitatea
de solide este mai redusa decat in cazul culturilor celulare.

RECUPERAREA INTERMEDIARA, care urmeazi recuperdrii primare, are
drept scop concentrarea si purificarea produsului. Daca produsul este solubil, etapa de
recuperare intermediard o reprezinti concentrarea. In cazul produselor denaturate
insolubile, etapa de recuperare intermediard constd in dizolvarea si renaturarea
(reimpaturirea) produsului, urmata ulterior de concentrare si purificare.

Concentrarea produsului este o etapd necesara intrucat dupd separarea
primara, produsul se gaseste, de regula, intr-o solutie diluata. Reducerea volumului prin
concentrare se pot mentiona ultrafiltrarea, osmoza inversd, evaporarea, adsorbtia,
precipitarea, extractia si distilarea.

Ultrafiltrarea este utilizata In mod extensiv pentru concentrarea solutiilor de
proteine. Masa moleculard ,,de tdiere” a membranei este aleasa astfel incat sa fie retinut
produsul, in timp ce impuritdtile nedorite (de reguld solubile si cu mase moleculare
mici) si poati trece prin membrana in fluxul de permeat. In comparatie cu evaporarea,
ultrafiltrarea are avantajul operarii la temperaturi scazute si posibilitatea indepartarii
impuritatilor solubile. Parametrii tipici de operare sunt o cadere de presiune trans-
membranari de 0,2 — 0,5 kPa si un debit mediu specific de 20 L/(m>.h).

Osmoza inversd necesitd membrane cu dimensiuni ale porilor mai mici, pentru a
putea face posibild concentrarea produselor cu mase molrculare mai mici: antibiotice,
anumiti aminoacizi, etc.

Evaporarea poate fi utilizatd cu conditia asigurarii conditiilor blande de
prelucrare, pentru a nu periclita produsul. Se utilizeaza evaporatoare rotative cu film
subtire, operate la temperaturi relativ coborate (40 — 50 °C), sub vid. In comparatie cu
ultrafiltrarea, evaporarea prezinta dezavantajul lipsei oricarui fel de purificare in timpul
concentrarii, avand nsa avantajul obtinerii unor solutii cu o concentratie mai ridicata si

.....
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Precipitarea este o modalitate de concentrare si purificare frecvent utilizata
pentru fractiunile proteice din sange, sau pentru acidul citric, de ex. Pentru precipitarea
compusului dorit, in solutie se pot adauga saruri, solventi sau polimeri, sau se poate
modifica pH-ul, tiria ionica sau temperatura solutiei. De multe ori precipitarea apare ca
etapd urmadtoare extractiei realizate prin intermediul solutiilor apoase bifazice de
polimer/sare (PEG si fosfat de potasiu, de ex.). Cand produsul se recupereaza in faza
bogatd in polimer precipitarea se realizeaza prin adaos suplimentar de polimer in
solutie. Din punct de vedere economic se recomanda recuperarea si reciclarea agentilor
de precipitare. Procesul de precipitare se poate utiliza si pentru indepartarea
impuritatilor. De ex., acizii nucleici pot fi indepartati prin precipitare cu sulfat de
mangan si streptomicina sulfat.

Distilarea este utilizatd in cazul concentrdrii si purificarii solventilor organici
care nu se degradeaza sub influenta temperaturii: etanol, acid acetic, etc.

Renaturarea produsului este necesara atunci cand acesta se gaseste sub forma
de corpi de incluziune. Proteinele eucariote sintetizate de catre microorganismele
procariote formeaza corpi de incluziune insolubili in celula gazda. Acestia pot fi
dizolvati utilizdnd solutii de haotropi' puternici, cum ar fi clorhidratul de guanidini (6
M) sau ureea, in prezenta unui agent reducdtor ca 2-mercaptoetanol (0,5 M) sau
ditiotrietol (50 mM). Proteina dizolvata este lasata apoi sa-si reia conformatia originala,
indepartand agentii haotropi prin diafiltrare sau cromatografie si diluand solutia pana la
o concentratie totald de proteina de 20 — 50 mg/L. Dilutia este necesara pentru
minimizarea interactiunilor intermoleculare care pot aparea in timpul reimpaturirii §i pot
conduce la inactivarea produsului. Procesul de reimpaturire este finalizat prin adaosul
de mici cantitdti de glutation in forma redusa (2 — 5 mM) si oxidata (1 — 2 mM), urmat
de incubarea timp de 5 — 10 ore la 35 — 40 °C.

PURIFICAREA FINALA tine cont de cerintele de puritate ale produsului
obtinut. De regula produsele farmaceutice (antibiotice, hormoni, etc.) necesitd o puritate
ridicatd, in timp ce produsele industriale (enzime pentru detergenti, solventi, acizi
organici, etc.) necesita o puritate relativ scdzutda, ce poate fi asigurata prin deshidratare
sau, mai general, prin indepartarea solventului. Pentru produsele de Tnalta puritate, etapa
de purificare finald implicd o combinatie de etape de cromatografie si de filtrare, iar
daca produsul finit este necesar in formad solidd, aceste etape sunt urmate de o
deshidratare sau indepartare a solventului.

Cromatografia se realizeazd de reguld catre sfarsitul procesului global de
bioseparare, in conformitate cu regula euristica nr. 3: cea mai dificila si mai costisitoare
separare se realizeazd la sfirgit. In cazul produselor biologice cu valoare ridicati, pana
la aplicarea separarilor cromatografice s-a indepartat deja cea mai mare parte a
impuritatilor, concomitent cu reducerea de 50 — 100 de ori a volumului de prelucrat,
ajungandu-se la un influent cu 1 — 5% (m/v) continut de proteine la intrarea in unitatea
de separare cromatografica. Progresele recentele ale cromatografiei ASE permit
utilizarea etapei cromatografice de separare in etapa de recuperare primara, deoarece

! Haotropismul (din cuvintele grecesti “chaos” = dezordine, haos, confuzie si “tropos” = formd) este
proprietatea anumitor substante, de regula ioni (tiocianat, perclorat, guanidind), de a destructura
proteinele, de a promova solubilitatea unor substante nepolare in solventi polari, in general de a modifica
structura apei, proteinelor, organismelor vii, permitand realizarea unor procese care altfel nu ar fi posibile.
In contrast cu haotropismul este cunoscut cosmotropismul [10, 11].
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aceasta tehnica cromatografica permite captura, concentrarea si purificarea produsului
direct din lichidul de fermentatie care contine celule, resturi celulare si alte particule
solide. In consecintd, cromatografia ASE are potentialul de a elimina etapele
preliminare de separare a biomasei sau a resturilor celulare sau de concentrare a
produsului.

O secventd de mai multe etape de separare cromatografica este necesara de
reguld pentru atingerea gradului de puritate cerut, iar aceste etape se aleg in
conformitate cu regulile euristice 4 si 5. De ex., in concordantd cu regula euristica nr. 5,
o etapa de separare prin schimb ionic nu trebuie sd fie urmata de o alta etapa de separare
de acelasi tip, ci de o etapd de separare bazata pe o alta fortd motoare: cromatografie de
afinitate sau de inversie a fazelor.

Etapele de filtrare membranard se intercaleazd de reguld intre separdrile
cromatografice, in vederea modificarii tamponului sau pentru concentrarea solutiilor
diluate de produs.

Deshidratarea sau indepartarea solventului se realizeaza prin uscare. Atunci
cand produsele suporta temperaturi de 50 — 100 °C se poate utiliza uscarea prin
pulverizare, uscarea in strat fluidizat sau uscarea in strat fix. Dacd produsele sunt
termolabile se utilizeaza uscarea prin congelare (asa-numita ,frreeze drying”).
Echipamentele necesare pentru realizarea procesului implica costuri ridicate de investitii
si se recomanda evitarea, pe cat posibil, a utilizarii sale.

Cu titlu exemplificativ, in fig. 1.8 sunt prezentate schemele tehnologice de
obtinere a doud bioproduse: sinteza, separarea si purificarea unui compus extracelular,
cu valoare relativ scazutd si cerinte de puritate obisnuite — acidul citric (fig. 1.8 a);
sinteza, separarea si purificarea unui compus intracelular, cu valoare ridicata si cerinte
calitative inalte — insulina (fig. 1.8 b). Se poate remarca diferenta de complexitate intre
cele doud procese, precum si numarul net superior de etape de separare si purificar in
cazul producerii insulinei.

1.4. CRITERII PRINCIPALE PENTRU O PRELUCRARE EFICIENTA
IN AVAL DE BIOREACTOR

Asa cum s-a ardtat anterior, inginerul de proces are de ales intre diverse cdi de
prelucrare a masei de reactie. Pentru fiecare cale de prelucrare existd mai multe operatii
unitare posibil de aplicat, iar fiecare operatie unitara se poate realiza in cateva tipuri de
echipamente. Pe langa regulile euristice enuntate in capitolul precedent, este util de stiut
ca:

- daca produsul are o valoare de piata ridicata, gradul de recuperare trebuie sa fie cat
mai ridicat;

- echipamentele alese trebuie sa aiba o fiabilitate cat mai 1nalta;

- numarul etapelor de prelucrare trebuie redus la minimum, in acest mod scazand
costurile de investitii si de exploatare;

- procesul ales trebuie sa asigure o reducere de volum considerabila de la bulionul de
fermentare initial pana la fluidul din faza finald de recuperare a produsului: o
reducere cu minimum trei ordine de marime (1000 : 1) ar fi rezonabila;
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16



TEHNICI DE SEPARARE $| CONCENTRARE iN BIOTEHNOLOGII

- prelucrarea trebuie sa conduca la un bulion epuizat final usor de reciclat, pentru a
face posibild recuperarea nutrientilor neconsumati;

- prelucrarea in aval de bioreactor trebuie inceputd imediat ce bulionul paraseste
sectiunea de fermentare; orice intarziere sau stocare necesitd vase de stocare
costisitoare, existand si posibilitatea deteriordrii sau contamindrii produsului din
bulion;

- Intrucat in majoritatea proceselor biotehnologice concentratia produsului este
scazuta, costul pe unitate de volum de bulion procesata in recuperarea primara va
avea o pondere insemnata in costul final de productie.

Alegerea metodei de recuperare este influentata si de alte criterii, cum ar fi: locul
si starea In care se afld produsul, concentratia produsului, proprietatile fizico-chimice
ale produsului, aplicatiile acestuia, cerintele de minima puritate, caracteristicile fizico-
chimice ale impuritétilor, pretul de piata al produsului, etc.

Tabelul 1.7. Categorii de produse de biosinteza

Caracteristici Produse ,,Jow-tech” Produse ,,high-tech”
Productie mare (peste 1.10* kg/an) mici (sub 1.10" kg/an)
Valoare de piata mica (sub 100 USD/kg) mare (peste 1000 USD/kg)
Puritate ceruta micd (maximum 90 — 95 %) mare (uzual peste 99 %)
Costuri de separare mici (sub 50% din costurile totale) | mari (pana la 90% din costurile totale)
Etape de separare putine numeroase
Tehnologia de separare | clasica, fara probleme deosebite sofisticata
Exemple solventi (etanol, butanol, acetond) | vitamine

acizi organici pigmenti
aminoacizi enzime de diagnoza
proteine monocelulare enzime terapeutice
enzime industriale vaccinuri
antibiotice proteine terapeutice

Produsele obtinute prin biosinteza pot fi incadrate in doud mari categorii (tab.
1.7). In prima categorie intrd produsele care se obtin in cantititi mari, au o valoare de
piata relativ scdzutd i nu necesitd o puritate prea ridicata: etanol, butanol, acetona, acizi
organici, proteine monocelulare, enzime industriale, antibiotice. Separarea si purificarea
acestor produse se poate realiza folosind o succesiune de operatii unitare ,,clasice”,
cunoscute si aplicate frecvent in industriile de proces: filtrare, centrifugare, flotatie,
extractie cu solventi, adsorbtie, precipitare, evaporare, uscare, etc. In a doua categorie
sunt incluse produsele care se obtin in cantitati mult mai reduse, au o valoare de piata
ridicata §i necesitd o purificare avansatd: vitamine, pigmenti, enzime de diagnoza si
terapeutice, vaccinuri, proteine terapeutice, etc. Pentru separarea si purificarea acestor
produse, operatiile unitare ,,clasice” nu sunt suficiente, facandu-se apel la o serie de
tehnici noi, de cele mai multe ori concepute initial pentru operare la scard de laborator si
uletrior transpuse la scard industriald: ultracentrifugare, dezagregare mecanica,
precipitare fractionatd, cromatografie in strat fix, ultrafiltrare, dializa, diafiltrare,
osmoza inversa, liofilizare, etc.
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Capitolul 2 - Separarea masei celulare de lichidul de fermentatie

2. Separarea masei celulare
de lichidul de fermentatie

Fie ca este vorba de ,,recoltarea celulelor” sau de ,,indepartarea biomasei”, dupa
cum produsul dorit este intra- sau extracelular (vezi fig. 1.7), acesta este primul proces
de prelucrare in aval de bioreactor, al carui scop este de a retine acea faza care contine
produsul util, concomitent cu reducerea considerabild a volumului de prelucrat, prin
indepartarea celeilalte faze. Pentru separarea celulelor de lichidul de fermentatie avem
la indemand cel putin cinci tehnici de separare: sedimentarea, filtrarea, centrifugarea,
ciclonarea si microfiltrarea. Suplimentar, flocularea celulelor poate fi utilizata pentru
imbunatatirea eficientei tuturor acestor tehnici.

2.1. CONDITIONAREA LICHIDULUI DE FERMENTATIE PRIN
FLOCULARE SI COAGULARE

Pentru facilitarea proceselor ulterioare de separare a masei celulare de lichidul
de fermentatie este utilda aglomerarea particulelor celulare in agregate mari, usor
separabile. In absenta floculdrii sau coagularii, sedimentarea gravitationald a
particulelor celulare si subcelulare decurge foarte lent (tab 2.1).

Tabelul 2.1. Timpul de sedimentare naturala al diferitelor particule

Tipul Diametrul particulei Suprafata specifica Durata de
particulei [pm] [m?*/m’| sedimentare
Bacterii 1 6 000 000 8 zile
0,1 60 000 000 2 ani
Coloizi 0,01 600 000 000 20 ani
0,001 6 000 000 000 200 ani

Flocularea este definitd ca fiind fenomenul de agregare a particulelor solide,
indus de adaosul unui polimer, in timp ce coagularea se refera la o agregare indusa de
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catre forte de atractie electrostatice sau de tip van der Waals care apar intre particule
(fig. 2.1) [12]. Agregarea celulelor a fost definitd drept aglomerarea acestora in scopul
formadrii unor asociatii multicelulare stabile si consistente, sub influenta anumitor

conditii fiziologice [13].

+E \ barier3 energetici
\

distanta

o‘"
’l
4
/
/
ll H
- === energie van der Waals
--—.=.= energie electrostatica

== cnergie rezultanta

Figura 2.1. Diagrama energetica a
suspensiilor coloidale

Din punctul de vedere al
inginerului biotehnolog, distinctia dintre
coagulare, agregare, floculare si
aglomerare, nu este intotdeauna clara.
Cuvinte ca: agregate, flocoane,
aglomerate, clustere, sunt deseori
utilizate drept sinonime. Ele se refera la
un ansamblu de celule individuale,
format din celule initial libere sau prin
absenta  dispersiei  celulare, sub
influenta anumitor conditii fiziologice,
sau dupa addugarea anumitor agenti in
mediu.

In fig. 2.2 se prezinti doud din
mecanismele principale care produc
aglomerarea celulelor. In primul caz
(fig. 2.2 a) aglomerarea se datoreaza
formei naturale a celulelor, care

prezinta diversi apendici. Acesti apendici depasesc bariera energetica (reprezentata
punctat) care tine la distanta celulele, permitandu-le astfel apropierea si asociere. In al
doilea caz, agentul de floculare (polimerul reprezentat prin linia curbd) se ataseaza de
celuld (fig. 2.2 b). Daca tdria ionica a solutiei este suficient de scazuta, raza de repulsie
(bariera energetica reprezentata punctat) se micsoreaza, permitind formarea puntilor de

polimer intre celule (fig. 2.2 ¢).

/ \
/ \
. c .

Figura 2.2. Mecanisme principale de aglomerare a celulelor:

a — prin apendici; b, ¢ — prin punti de polimer

In cazul separarii celulelor prin centrifugare, flocularea ar trebui sa conduca la
formarea unor flocoane cu rezistentd mecanica sporitd. In producerea microalgelor,
metoda cea mai economica de recoltare s-a dovedit a fi flocularea chimica urmata de

sedimentare, flotatie sau filtrare [14].
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Pentru aglomerare se pot utiliza particule coloidale, saruri, polimeri solubili, sau
combinatii ale acestora. Eficienta aglomerarii poate fi hotarator influentatd de taria
ionica a solutiei. La cresterea tariei ionice, eficienta aglomerarii scade dramatic.

Celulele de Saccharomices cerevisiae formeaza flocoane in prezenta particulelor
submicronice de AI(OH); incarcate pozitiv. De asemenea, pentru obtinerea de flocoane
din celule sau resturi celulare de S. cerevisiae si Escherichia coli se pot utiliza particule
de polimer organic incdrcate pozitiv (de ex. polistiren-divinilbenzen cu grupari de
amoniu cuaternar la suprafata, avand diametrul particulelor de 0,27 pm) [15].

Electrolitii simpli favorizeaza coagularea particulelor prin comprimarea stratului
dublu electric care Inconjoara particulele coloidale. Efectul cel mai puternic il au ionii
metalici cu sarcinid mare (Al’", Fe’"), a céror tendinta de adsorbtie este mai mare. Mai
mult, prin hidrolizd acesti ioni formeaza complecsi polinucleari hidroxo, incarcati
pozitiv, care au capacitatea de a inversa sarcina superficiald a coloizilor. Concentratia
ionilor metalici trebuie sa fie suficient de mare pentru a putea comprima stratul dublu
electric. O supradozare poate duce insa la inversarea sarcinii particulelor coloidale si la
restabilizarea lor.

Polimerii solubili folositi pentru aglomerare sunt fie polimeri sintetici, fie
biopolimeri de origine naturala. Polimerii sintetici folositi ca floculanti pot fi anionici
(acrilamide si copolimeri acizi), cationici (copolimeri ai acrilamidei cu metacrilatul sau
acrilatul de dimetil-aminoetil) si neionici (poliacrilamida — PAA). Dintre acestia, PAA
si derivatii sai sunt folositi pe scara larga, datoritd economicitatii si eficacitatii lor [16].
Intrucat monomerul acrilamida are proprietiti puternic neurotoxice si cangerigene, se
fac eforturi pentru gasirea unor inlocuitori mai siguri, biodegradabili, cu un impact mai
redus asupra sdnatatii umane si asupra mediului Inconjurator. Astfel, s-a constatat ca
anumite microorganisme (Rhodococcus erythropolis) provoacd flocularea celulelor de
drojdii, de E. coli, de namol activ, de Microcystis aeruginosa, etc. Procesul este efectiv
la pH = 3 + 5, si este considerabil imbunitatit prin adaos de ioni de Ca*" [17, 18].
Polizaharidele sintetizate si excretate de Paecilomyces provoaca flocularea E. coli la pH
=4 + 8 si tarii ionice de 0,0001 + 0,1 M [19].

Fata de polimerii sintetici, chitosanul, un polimer natural derivat din chitind,
componentul majoritar al exoscheletului crustaceelor, prezintd cateva avantaje:
monomerii nu sunt toxici, poate fi sterilizat termic fard degradare, este biodegradabil.
La pH acid este solubil, gasindu-se sub forma de lanturi liniare (datoritd repulsiei dintre
grupirile aminice incircate electric, — NH;3"), in timp ce la pH alcalin (peste 7,9, punctul
de neutralizare) tinde sa se incoldceasca si sa precipite. Chitosanul poate fi folosit in
flocularea E. coli, Euglena gracilis, sau in separarea selectiva a B-D-galactozidazei de
resturile celulare si acizii nucleici proveniti prin dezintegrarea celulelor de E. coli [20].

Utilizarea adaosurilor pentru aglomerare prezintd si o serie de dezavantaje,
dintre care pot fi mentionate: (1) cunoasterea insuficientd a mecanismelor care provoaca
aglomerarea, ceea ce inseamnd un control redus al procesului, (2) fermentatia avand loc
in sarje, caracteristicile suspensiei pot varia de la o sarja la alta, astfel incat comportarea
la adaugare de floculanti poate fi nepredictibild, (3) de cele mai multe ori floculantii
adaugati sunt incompatibili cu procesul de fermentare, facandu-se astfel imposibila
recircularea nutrientilor neconsumati din lichidul de fermentatie, (4) flocoanele formate
sunt instabile, putand fi degradate prin forfecare, (5) procedura este putin aplicabila
deseurilor celulare, (6) apar costuri suplimentare.
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Flocularea poate fi controlatd si de catre factori genetici. Astfel, adaugarea de
amidon la o suspensie de E. coli a condus la formarea unor flocoane bacteriene,
permitand ulterior o separare foarte eficienta a celulelor prin sedimentare. Flocularea a
depins de un receptor maltoporin pentru amidon aflat la suprafata celulei. Expresia
acestui receptor maltoporin poate fi controlatd genetic, astfel incit prezenta sa la
suprafata celulei s fie independenta de proprietatile suprafetei.

Agregarea amidono-dependentd a celulelor este potential aplicabilda si altor
microorganisme care raspund urmdtoarelor cerinte: (1) prezinta receptori pentru
amidon, (2) suprafata celulard nu este mascata de un strat de proteina sau polizaharida,
(3) celula nu produce enzime amilolitice extracelulare. Utilizarea amidonului in
recoltarea celulelor bacteriene oferd cateva avantaje: (1) legarea de celule este rapida,
(2) amidonul este netoxic, (3) spre deosebire de floculantii incércati electric, nu
afecteaza pH-ul, iar legarea sa este efectiva in conditiile de pH in care au loc de regula
procesele de fermentatie, (4) este un produs ieftin, (50 este usor separabil de bacterii,
daca acest lucru este necesar [21].

2.2. SEPARAREA PRIN SEDIMENTARE GRAVITATIONALA

Sedimentarea gravitationald, ca proces de separare a celulelor de faza lichida,
este aplicatd in diverse procese de biosintezd sau de bioseparare: (1) producerea
proteinelor terapeutice sau de diagnoza din celule de mamifere, (2) atingerea unor
concentratii ridicate de celule in fermentatoarele continue prin recircularea celulelor, (3)
tratarea biologica a apelor uzate sau a deseurilor, (4) producerea berii, (5) studiul
diverselor tipuri de celule implicate in raspunsul imunologic, (6) recoltarea celulelor
obtinute in micropurtatori sau in culturi celulare in suspensie [22].

Utilizarea sedimentarii gravitationale in separarea celulelor prezintd o serie de
aspecte particulare, si anume:

- Sedimentarea ca proces de separare este o tehnica blanda. Acest lucru este important
in biologia celulara, cand capacitdtile functionale ale celulelor izolate nu trebuie
alterate in timpul separarii.

- Se preteaza foarte bine la manipularea asepticd. Echipamentele sunt usor de
asamblat, curatat si sterilizat.

- Din punct de vedere practic, sedimentarea ,,neajutatd” poate fi prea lentd daca
vitezele de sedimentare sunt mici. La scard industriald, durata prea mare a
procesului poate periclita cresterea microbiand sau poate accelera degradari
enzimatice nedorite.

- In forma ei cea mai simpli, sedimentarea gravitationald poate fi cea mai ieftina
tehnica de separare a celulelor.

- Este o operatie simpla si fezabild. Spre deosebire de centrifugare, de ex., nu necesita
o pregatire speciala a personalului de exploatare.

Ca reguld generald, sedimentarea gravitationala poate fi utilizatd pentru separare
daca diametrul celulelor depaseste 1 um. La dimensiuni mai mici ale particulelor
trebuiesc avute in vedere alte optiuni: centrifugare, ultracentrifugare, filtrare, separare
membranara.
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Cativa factori mai importanti influenteaza sedimentarea gravitationala a
celulelor intr-o faza lichida, si anume:

- diferenta dintre densitatea celulei (p.) si densitatea mediului lichid inconjurator (p;);
- densitatea fazei lichide (p;);

- marimea, forma si concentratia celulelor;

- viscozitatea fazei lichide (w;).

Legatura dintre acesti factori este data de expresia vitezei de sedimentare in
regim laminar (Re < 1), cunoscuta si ca legea lui Stokes modificata:

v =L.M.d2.g @.1)
0 18 c
H

in care d. reprezinta diametrul celulelor, iar g acceleratia gravitationala, ceilalti termeni
avand semnificatia prezentatd anterior. Pentru marirea vitezei de sedimentare se poate
actiona prin marirea diferentei de densitate intre celule si faza lichida, prin cresterea
marimii particulelor care sedimenteazd (floculare, coagulare, agregare), sau prin
micsorarea viscozitatii fazei lichide.

In multe separiri la scara industriald, viteza de sedimentare a celulelor este prea
scazutd, datoritd faptului ca celulele biologice si agregatele celulare au densitati mici.
Deoarece viteza de sedimentare este direct proportionala cu diferenta de densitate intre
celule si faza lichidd, modificarea densitatii fazei lichide poate accelera separarea. Daca,
de ex., avem de separat un amestec de doua tipuri de celule avand densitati diferite (1,05
g/em’ si 1,1 g/em’), prin mérirea densititii fazei lichide (care se poate realiza prin adaos
de ficoll, ser bovin fetal, albumind) se mareste raportul dintre vitezele relative de
sedimentare ale celor doua tipuri de celule, ducand la imbunatatirea separarii (fig. 2.3).
Pornind de la aceastd observatie se poate utiliza un gradient de densitate in faza lichida
in care are loc sedimentarea, realizandu-se asa-numita ,,sedimentare izocinetica”.

2.3 ] Tabelul 2.2. Distanta parcursa in
o @ip / timp de 1 h de o particula sferica
£ /‘/ (pe = 2,0 g/em’) printr-un lichid
E 25 7 (pi1 = 1,0 g/em’) la 298 K
o} 4
§ 2.4 // Raza particulei Distanta
5 7 [nm] parcursa
g 23 0,1 0,08 nm
s 29 1,0 8 nm
g2 Pl 10 0,8 um
§ e R
n‘c% 2.1 _— 100 80 um

5 1000 8 mm

1.005 1.01 1.015
Densitatea fazei lichide [g/cm?]

1.02

Figura 2.3. Efectul densitatii fazei lichide
asupra raportului vitezelor de sedimentare

In tab. 2.2 s-a calculat distanta ipotetic parcursa intr-o ord de o celula sferica cu
densitatea de 2,0 g/cm’ care sedimenteaz intr-un lichid de densitate 1,0 g/cm’. Datele
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din tab. 2.3 ofera o idee asupra dimensiunilor tipice ale diverselor tipuri de celule

intalnite In practica.

Tabelul 2.3. Dimensiuni tipice ale unor celule

Tipul de celula Dimensiuni [nm]
Virusi bacterieni 0,08
Bacterii 0,1-25
Celule de drojdie 2-10
Globule rosii umane (eritrocite) 6-—8
Globule albe umane (leucocite) 8—12
Fungii filamentoase 10-40
Celule de ficat uman 30
Celule vegetale 10— 100
Protozoare (paramecium, didinium) 100 — 200

Teoretic, viteza de sedimentare este direct proportionald cu patratul diametrului
celulelor. Orice marire a diametrului agregatelor celulare va duce la cresterea
considerabild a vitezei de sedimentare. Cresterea reald nu este cea datd de legea lui
Stokes, ci mai redusa: in cazul agregatelor celulare poroase de namol activat s-a
constatat o mdrire a vitezei de sedimentare proportionala cu d*° [23].

Viteza de sedimentare este invers proportionald cu viscozitatea fazei lichide.
Intrucat viscozitatea nu variaza liniar cu concentratia, o diluare cu 25 — 50% poate
conduce la o descrestere mai mare a viscozitdtii, ducand la cresterea vitezei de
sedimentare. Daca dimpotriva se doreste incetinirea sedimentdrii celulelor, se pot
adauga in faza lichidd substante care maresc viscozitatea (de ex., solutii de 4% dextran
cu masa moleculara medie de 500 kDa).

In aplicatiile industriale, sedimentarea gravitationala se realizeazi de regula in
rezervoare de sedimentare specifice. Acestea sunt prevazute cu un racord de alimentare,
un racord de evacuare sau de preaplin si un racord pentru evacuarea materialului
sedimentat. Exista si alte echipamente care pot fi foarte eficiente In anumite situatii. Un
astfel de echipament, care utilizeaza un dispozitiv inclinat, format din placi paralele,
este redat in fig. 2.4 [24]. Acest
dispozitiv este utilizat pentru
recircularea celulelor in procesele
continue de de culturd a celulelor
sau de fermentare. Conceptia
aparatului permite nu numai
obtinerea unor densitati ridicate
de masi celulard in fermentator Pimentare

b CU suspensia
ci si o modalitate eficientd de de celule
retinere selectiva a celulelor.

Evacuare
faza
lichida

Dispozitiv de
sedimentare

Conducta de retur pentru celulele sedimentate
(Daca dispozitivul este cuplat cu un bioreactor,
aceasta conducta alimenteaza partea superioara
sau laterala a bioreactorului)

Figura 2.4. Dispozitiv inclinat pentru sedimentarea
celulelor
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2.3. SEPARAREA PRIN FILTRARE

In filtrare, particulele solide sunt separate din amestecul solid-fluid, fortaind
fluidul sd treacd printr-un material sau strat filtrant care retine particulele solide.
Solidele raman pe filtru sub forma unei turte de filtrare, opunand o rezistenta
suplimentara procesului ulterior de filtrare.

2.3.1. Mecanismul filtrarii

Ca operatie unitara, filtrarea este rezultatul a trei procese elementare [25]: (1)
sedimentarea — proces prin care particulele solide se depun pe stratul/suprafata filtranta
ca Intr-un decantor, (2) cermerea — sunt retinute acele particule solide care au
dimensiuni mai mari decat dimensiunile porilor stratului/suprafetei filtrante, (3)
adsorbtia — particulele mai mici decat deschiderea porilor stratului/suprafetei filtrante
sunt retinute prin forte de suprafatd in interiorul porilor, provocand colmatarea
(infundarea) filtrului. In functie de proprietitile materialului filtrant, unul dintre aceste
procese elementare poate deveni determinant in filtrare, astfel incat putem vorbi despre
filtrare in adancime, filtrare superficiala, filtrare cu efect de sita [26].

o O -
o O O

a. C.

Figura 2.5. Tipuri de filtrare in conformitate cu mecanismul filtrarii:
a — filtrare in adancime, b — filtrare superficiala,; c — filtrare cu efect de sita

Filtrele in adancime (fig. 2.5 a) sunt constituite din materiale fibroase,
granulare sau sinterizate care produc o structurd poroasa aleatoare. Cand o suspensie
traverseaza filtrul, particulele solide devin captive in structura tortuoasa a canalelor de
curgere. Particulele sunt retinute prin adsorbtie aleatoare s§i capturare mecanicd in
matricea materialului filtrant. Astfel de filtre se confectioneaza din bumbac, rayon,
polipropilena, celuloza sau fibra de sticla.

Filtrele superficiale (fig. 2.5 b) sunt constituite din mai multe straturi suprapuse
de sticld sau microfibre polimerice. In timpul filtririi, particulele mai mari decat spatiile
din matricea filtrului sunt retinute in special la suprafata filtrului. Particulele mai mici
pot fi capturate in interiorul matricii. Particulele mari sunt retinute ca urmare a efectului
de sitare, cele mici fiind retinute prin adsorbtie aleatoare si capturare mecanica. Filtrele
superficiale se confectioneaza din materiale polimerice, hartie armata cu rasini sau cu
fibra de sticla.

Filtrele sita (fig. 2.5 c) au o matrice poroasa cu structurd geometrica regulata, in
care particulele sunt retinute ca urmare a efectului de cernere. Particulele mici si
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microorganismele mai mari decat dimensiunile porilor sunt retinute la suprafata.
Procesul de filtrare este absolut, intrucat nici o particuld mai mare decat diametrul
porilor filtrului nu este lasatd sa treaca. Astfel de filtre sunt membranele utilizate in
separdrile submicronice si macromoleculare din biotehnologii. Structura materialului
filtrant este mai rigida, iar fabricarea acestor materiale este mai bine controlata decat in
cazul altor tipuri de filtre.

Fata de suprafata filtrantd faza fluida poate curge perpendicular sau tangential.
La curgerea perpendiculara (fig. 2.6 b) particulele solide se depun pe suprafata filtranta,
grosimea stratului depus creste n timpul filtrarii, opundnd o rezistenta din ce in ce mai
mare la curgere. La un moment dat rezistenta stratului de precipitate depus este atat de
mare Incat filtrarea devine neeconomicd si este necesard indepartarea particulelor
depuse, curatirea si regenerarea suprafetei filtrante. Aceasta modalitate de filtrare este
intalnita In majoritatea echipamentelor clasice de filtrare si se numeste , filtrare fara
iesire” (dead-end filtration). La curgerea tangentiala (fig 2.6 a) fluidul care inainteaza
paralel cu suprafata filtrantd provoacd forfecari care limiteaza cresterea stratului de
precipitat. Aceastd modalitate de filtrare este intdlnitd in procesele de separare prin
membrane si se numeste ,.filtrare in curent incrucisat” (cross flow filtration). O mica
parte a fluidului alimentat traverseaza membrana, formand asa-numitul filtrat sau
permeat; restul fluidului este retinut sub forma de retenat sau concentrat. Retenatul este
recirculat peste membrand pand cand acesta indeplineste conditiile cerute de
concentratie [27].

Filtrat Alimentare

+ + 1+ + + 1+ 1+
o s e e

— — -
Concentrat = « < Alimentare
[ = =

et ol -aRedaSammun
+ ¥+ ¥+ ¥+ ¥+ 3 ¥
Filtrat Filtrat

a b

Figura 2.6. Reprezentarea schematica a filtrarii:
a — curgere tangentiala pe suprafata filtranta (cross-flow filtration)
b — curgere perpendiculard pe suprafata filtranta (dead-end filtration)

Usurinta filtrarii depinde de proprietatile solidului si ale fluidului; separarea prin
filtrare a solidelor cristaline necompresibile din lichide cu viscozitate redusa este o
operatie relativ simpld. Separarea prin filtrare a masei celulare de lichidele de
fermentatie este Tn schimb o operatie dificila, atdt din cauza dimensiunilor reduse ale
celulelor, cat si din cauza comportdrii nenewtoniene a lichidelor de fermentatie.
Factorul determinant il reprezinta insa natura masei celulare; aceasta poate avea caracter
fibros, mucilaginos sau de pasta. Majoritatea celulelor microbiene formeaza precipitate
compresibile, a caror porozitate scade pe masura ce filtrarea avanseaza.
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2.3.2. Teoria filtrarii. Posibilitati de imbundtatire a filtrarii

Filtrarea este o operatie care decurge in regim dinamic, nestationar. Intrucat
procesul de filtrare este influentat de un numar foarte mare de factori, o teorie a filtrarii
simpld si concomitent utild din punct de vedere practic nu poate fi dezvoltata. Teoriile
simple existente (teoria filtrului ideal, teoria filtrarii prin stratul de precipitat, teoria
filtrarii prin stratul de precipitat cu luarea in considerare a suportului), completate cu
determinari experimentale, servesc la proiectarea filtrelor si la conducerea rationala a
filtrarii.

In conformitate cu teoria filtririi prin stratul de precipitat cu luarea in
considerare a suportului [25], in cazul filtrarii la cadere de presiune constantd volumul
specific de filtrat poate fi determinat pe baza ecuatiei:

Vi+2a-Vy=p-t (2.2)

in care Vs [m’/m?] este volumul de filtrat ¥ [m’] care in timpul ¢ [s] trece printr-un m* de
suprafata filtrantd, a este coeficientul de rezistentd al materialului filtrant [m%/s], iar B
este coeficientul de rezistentd al precipitatului [m’/m?]. Daci rezistenta materialului
filtrant este mult mai mica decat rezistenta stratului de precipitat, iar stratul de precipitat
este incompresibil, ecuatia (2.2) devine [4]:

2
V;;[Kj :ﬂ.t:—z.AP -t (2.3)
por-Cs

in care ¥ [m’] este volumul de filtrat colectat in timpul 7 [s], 4 este aria suprafetei
filtrante [m?], AP este diferenta de presiune de pe fetele filtrului [Pa], i este viscozitatea
fazei lichide [Pa.s], r este rezistenta specifica a stratului de precipitat [m/kg], iar Cs este
continutul de fazi solida din suspensia supusa filtrarii [kg/m"].

Rezistenta specifica a stratului de precipitat este independenta de AP daca
precipitatul este incompresibil. Pentru precipitate compresibile:

r=r'(AP) (2.4)

s reprezentand compresibilitatea precipitatului. Compresibilitatea are valoarea 0 pentru
precipitate rigide, incompresibile si apropiatd de 1 in cazul materialelor puternic
compresibile, asa cum sunt cele rezultate la filtrarea lichidelor de fermentatie.
Rezistenta specifica a stratului de precipitat este functie de proprietatile particulelor din
strat:

2
p=20 1-¢) 2.5)
&-p,
unde ¢ este factorul de forma al particulelor [adimensional], ¢ este suprafata specifica a
particulelor [m*/m’], ¢ este porozitatea (fractia de goluri) a stratului de precipitat

[m*/m’], iar pp este densitatea particulelor [kg/m’]. Pentru precipitatele compresibile,
atat ¢ cat si ¢ sunt functie de caderea de presiune prin strat.

Viteza filtrarii este exprimatd uzual prin debitul de filtrat colectat. Ecuatia (2.3)
pusa sub forma (2.6):
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Vo 2-A*-AP
m,=—=———

- 3 2.6
(T ur GV [m’/s] (2.6)

ne aratd ca debitul de filtrat (my) este direct proportional cu patratul ariei suprafetei
filtrante, si este invers proportional cu rezistenta specificd a stratului de precipitat,
viscozitatea fazei lichide, volumul si concentratia suspensiei. Pe baza acestei ecuatii se
pot stabili o serie de masuri care pot fi luate pentru imbunatatirea procesului de filtrare
al unei suspensii date [3]:

Cresterea ariei suprafetei filtrante, A. Desi viteza de filtrare creste cu patratul
suprafetei filtrante, cresterea lui 4 necesita instalarea unor echipamente mai mari,
marindu-se astfel cheltuielile de investitii.

Cresterea valorii diferentei de presiune pe fetele filtrului, AP. Solutia este valabila
numai in cazul precipitatelor necompresibile. In cazul precipitatelor compresibile
sau a precipitatelor cristaline sub forma de ace sau placi, cresterea AP va conduce la
inrdutatirea filtrarii. Pentru precipitatele compresibile (cum sunt marea majoritate a
precipitatelor obtinute din suspensii de masa celulard), este necesard reducerea

.....

Reducerea masei precipitatului, Cs = m,/V. La filtrarea in filtre rotative continue,
acest lucru se realizeaza prin reducerea grosimii stratului de precipitat depus pe
tambur la fiecare rotatie a acestuia si prin plasarea racletei care indeparteaza
precipitatul cat mai aproape de tambur, astfel incat pe panza filtranta sa ramana un
strat de reziduu solid minim.

Reducerea viscozitatii fazei lichide, . Daca viscozitatea initiald a suspensiei este
foarte ridicatd, diluarea poate conduce la reducerea viscozitdtii. Nu se recomanda
reducerea viscozitatii prin madrirea temperaturii suspensiei, deoarece majoritatea
lichidelor de fermentatie nu suporta temperaturi ridicate fara o degradare termica a
produselor.

Reducerea rezistentei specifice a stratului de precipitat, r. Pe baza ecuatiei (2.5),
mijloacele posibile de micsorare a valorii lui 7 sunt:

o Cresterea porozitatii, €. Porozitatea scade pe masurd ce are loc filtrarea
celulelor. Reducerea acestui efect se poate realiza utilizand adjuvanti.

o Reducerea valorii factorului de formd, ¢. In cazul suspensiilor de micelii,
morfologia celulelor se poate schimba modificand conditiile de fermentare.

o Reducerea suprafetei specifice a particulelor, o. Cresterea dimensiunilor medii
ale particulelor si minimizarea variatiilor in marimea particulelor conduce la
scaderea lui 0. Acest efect se poate atinge prin schimbarea conditiilor de
fermentare sau prin conditionarea suspensiei (adaosuri de floculanti si/sau
coagulanti) Tnainte de filtrare.

2.3.3. Alegerea si dimensionarea echipamentelor de filtrare

Filtrarea lichidelor de fermentatie care contin masd celulara cu caracter fibros

(culturi de fungi din clasele Aspergillus si Penicillium) este o operatie relativ usoara,
miceliul necolmatand materialul filtrant si desprinzandu-se usor de pe acesta. La nivel
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de operare industriald se recomanda filtrele rotative cu vid (filtrele Oliver), echipamente

e vyt
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Figura 2.7. Filtru celular rotativ cu vid (Oliver)
A — sectiune transversald; B — sectiune longitudinala
1 — tambur rotativ; 2 — celule; 3 — material filtrant; 4 — tuburi de legaturd intre celule si capul de
distributie; 5 — arbore; 6 — roatd dintata de actionare; 7 — cap de distributie; 8 — racletd pentru
desprinderea precipitatului; 9 — cuva; 10 — agitator pendular; 11 — racord pentru alimentarea lichidului
de spilare; 12 — racord pentru alimentarea lichidului de fermentatie (suspensia de masa celulard).

Un filtru rotativ cu vid (fig. 2.7) este alcatuit dintr-un tambur rotativ (1) cu
lungimea de 1 — 4,5 m si diametrul de 0,5 — 3 m, construit din 2 cilindri orizontali
coaxiali. Tamburul se roteste lent (0,1 — 2 rpm) fiind patial imersat intr-o cuva (9) in
care este alimentat si agitat (10) lichidul de fermentatie. Cilindrul exterior este perforat
si acoperit cu material filtrant (3), iar spatiul dintre cilindri este impartit, prin pereti
radiali, Tn 6 — 12 celule etange (2) care functioneazd succesiv si independent ca niste
filtre nuce. Celulele sunt legate, prin intermediul unui cap de distributie (7) si a tuburilor
de legaturd (4), de conductele de vid sau aer comprimat. Suprafata tamburului este
impartitd In mai multe zone corespunzatoare operatiilor de filtrare (a — d), deshidratare
(e, 1), spalare (g), deshidratare dupa spalare (h — j), indepartare a stratului de miceliu (1)
si regenerare a suprafetei filtrante (m). In timpul unei rotatii a tamburului, fiecare celula
trece succesiv prin toate aceste zone. Capul de distributie asigurd crearea vacuumului in
zonele de filtrare (a —d), spalare (g) si deshidratare (e, f, h — j) si insuflarea de aer
comprimat in zonele de indepartare a miceliului de pe filtru (1) si dezobturare a porilor
suprafetei filtrante (m). Tamburul (1) are un grad diferit de scufundare in lichidul de
fermentatie supus filtrarii, In functie de caracterul stratului filtrant i de necesitatile de
spalare si uscare. In obtinerea antibioticelor, de ex., se utilizeaza filtre a caror adancime
de scufundare a tamburului este de pana la 50 % [28]. Daca produsul util este localizat
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numai in faza lichida, spalarea masei celulare dupd filtrare nu este o operatie dificila.
Debitul si amplasarea jeturilor de apa de spalare trebuie alese astfel incat sa se evite
diluarea excesiva a filtratului. Miceliul de pe materialul filtrant se indeparteaza cu
ajutorul racletei (8).

Dintre dezavantajele filtrului celular rotativ cu vid se pot mentiona:

- etansarea defectuoasa a celor doua discuri ale capului de distributie;

- griparea suprafetei slefuite a discurilor prin particole de solid scapate in filtrat;

- spalarea insuficientd a biomasei, datoritda depunerii sale intr-un stat cu grosime
inegala, sau prin aparitia fisurilor in stratul de biomasa depus;

- eliminarea nesatisfacatoare a apei 1n faza de desecare a precipitatului de biomasa;

- evacuarea defectuoasa a biomasei cu ajutorul racletei de desprindere.

Aceste deficiente au fost eliminate prin constructia unor utilaje mai performante,
cum ar fi filtrul Oliver perfectionat (fig. 2.8) [25]. Acesta utilizeazd un cap de distributie
care elimind frecarile intre suprafetele metalice. Suprafata si grosimea biomasei depuse
pe filtru sunt uniformizate cu ajutorul unui dispozitiv cu rulori care conduc o panza cu
rol de egalizare a grosimii, stoarcere si astupare a fisurilor in stratul de precipitat. In
locul panzei se poate folosi un rulou de presare, apa din precipitat fiind indepartata mai
bine. Desprinderea precipitatului se poate face atat cu ajutorul racletei, cat si prin
intermediul sforilor, lanturilor sau a unor rulouri de preluare din cauciuc.

lichid de
spalare

biomasa

Figura 2.8. Filtru rotativ celular cu vid perfectionat
a — zona de filtrare; b — zona de spalare; ¢ — zona de desprindere a precipitatului.
In medalion: desprinderea precipitatului cu ajutorul ruloului de preluare

Dimensionarea filtrelor se bazeaza pe stabilirea suprafetei necesare de filtrare, A4.
In cazul filtrelor aflate curent in exploatare, aceasta variazd intre 5 si 40 m® [4, 25].
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Pentru o duratd ¢ a filtrarii impuse, cunoscidndu-se forta motoare a filtrarii (AP),

caracteristicile suspensiei si ale precipitatului, aria filtrului In functie de debitul de

suspensie prelucrat se determind pe baza ecuatiei (2.3). Pentru precipitate compresibile,

valoarea Vs obtinuta prin calcul se corecteazad prin inmultire cu coeficientii K; si K:

50 —
(VS)carecmt = Kl 'KZ '(VS)calculat unde : Kl = C_ > K2 = AP (27)
N

Pentru filtrele rotative continue, ¢ reprezinta durata unui ciclu de filtrare,

putandu-se calcula cu relatia:

I @
t=——![s
n 100[]

in care n reprezinti turatia filtrului (s™), iar @ reprezinta gradul de scufundare al filtrului
in mediul supus filtrarii (%).

(2.8)

Viteza de filtrare se determina in functie de volumul de filtrat obtinut pe unitatea
de suprafata de filtrare intr-un ciclu de filtrare:

— (VS )corectal
t

[m’/(m’.s)] (2.9)

Vy

Valorile vitezei de filtrare calculate in acest mod sunt apropiate de valorile
experimentale prezentate in tab. 2.4 [4].

Tabelul 2.4. Viteza de filtrare a unor lichide de fermentatie [4]

Lichid de Caracterlstl.clle
. Cs filtratului . . Vi
fermentatie 3 Tipul filtrului 2
(pro dus,) [kg/m’] n r [L/(m".h)]
[Pa.s] [m/kg]
Penicillium 50 103 3.1.10" filtru rotativ cu vid 238 -256
(peniciline G i V) ’ T filtru rotativ cu strat adjuvant | 1413 - 1848
Streptomyces 28 3,92 1,6.10" | filtru presa 12,5
5 kanai.n)./ ceticus filtru rotativ cu strat adjuvant 87
(kanamicina)
8.1 rad.za.e filtru rotativ cu strat adjuvant 130
(neomicina)
S. lincolnensis 12 | filtru presa 58
(lincomicina) 18,5 9.8 3,5.10 filtru rotativ cu strat adjuvant 380
Bacillus subtilis filtru rotativ cu strat adjuvant 109 - 435
(proteaze)
Hidrolizat de drojdii filtru rotativ cu strat adjuvant 304

Tabelul 2.5. Viteza de filtrare a lichidelor de fermentatie a P. Chrysogenum
(AP = 0,054 MPa, @ = 40 %)

Viteza medie de filtrare, v, [L/((m”.h)] la
r [m/kg]
n=1rpm n=2rpm n=3rpm n=4rpm n=S5rpm
2.10" 1140 740 617 530 407
3.10" 875 615 500 342 390
5.10" 606 432 356 306 375
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In functie de viteza de filtrare se determind turatia optimd a tamburului, la
diferite valori ale rezistentei precipitatului depus (») si ale gradului de scufundare a
filtrului in suspensie (®). In tab. 2.5 este prezentatd dependenta dintre viteza de filtrare,
r si @ pentru filtrarea lichidelor de fermentatie ale P. Chrysogenum, la biosinteza
penicilinelor G s1 V.

Pentru capacitati de productie mici se pot utiliza si filtrele presa, care
acumuleazd treptat biomasa si sunt deschise periodic pentru indepartarea precipitatului.
Aceste filtre sunt operate in regim discontinuu si de regula indepartarea precipitatului
este operatia cea mai costisitoare si mai greoaie, necesitaind munca manualad. Recent au
fost introduse in practicd filtrele presurizate Larox, care functioneaza in regim
pseudocontinuu si se preteaza la automatizare pe scara larga.

Un astfel de filtru este alcatuit din mai multe unitati de filtrare identice (fig. 2.9),
amplasate pe inaltime, prin care trece o bandd filtrantd fara sfarsit ghidatd prin
intermediul unor role de capat. Fiecare unitate de filtrare este alcatuita din trei camere
amplasate una peste alta. Camera superioarad este separatd de camera intermediard prin
intermediul unei membrane elastice, in timp ce camera intermediard este separatd de
camera inferioara de catre panza filtranta.

Figura 2.9. Unitate de filtrare a unui filtru presurizat Larox

1 — camera superioard; 2 — camera intermediard; 3 — camera inferioard; 4 — panza filtrantd; 5 —
membrand elasticd; 6 — racord de alimentare cu apa sub presiune; 7 — racord de alimentare cu
suspensie/apa de spalare/aer comprimat; 8 — racord de evacuare a filtratului.

In forma sa cea mai completi, procesul de filtrare decurge in sase etape
succesive. Toate unitdtile de filtrare lucreaza simultan, fiecare dintre ele gasindu-se in
aceeasi etapa a filtrdrii. In prima etapa, de filtrare propriu-zisi, se umple camera
intermediard cu suspensia supusa filtrarii. Sub actiunea fortei gravitationale, faza solida
se depune pe banda filtranta, iar lichidul trece prin aceasta, patrunzand in camera
inferioard, de unde este evacuat. In a doua etapd, de stoarcere a precipitatului, in camera
superioard se introduce apa sub presiune. Aceasta deformeazd membrana elastica
provocand stoarcerea mecanici a precipitatului aflat in camera intermediara. In a treia
etapa, de spalare, in timp ce apa sub presiune este evacuatd din camera superioard, in
camera intermediara se introduce peste precipitat apa pentru spdlarea precipitatului.
Aceasta se poate colecta impreund cu filtratul sau separat. A patra etapd constd in
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stoarcerea precipitatului spalat, prin pompare de apa sub presiune in camera superioara,
deasupra membranei elastice. Etapa a cincea o reprezintd uscarea precipitatului. Pe
masura ce apa sub presiune paraseste camera superioard, in camera intermediard se
introduce aer comprimat deasupra precipitatului. Aerul trece prin stratul depus pe filtru
realizand uscarea. A sasea si ultima etapa este cea de descarcare a precipitatului. Toate
unitatile de filtrare se deschid, iar panza filtrantd executd o miscare de deplasare fiind
ghidata de rolele de capat exterioare. La trecerea panzei peste role, sub actiunea fortei
gravitationale, sau prin intermediul unor raclete, precipitatul se desprinde de pe panza si
cade pe un dispozitiv colector. Panza filtranta este spalatd automat. Dupa ce panza
filtranta a avansat de la o unitate de filtrare la alta, unitatile se Inchid si se reia ciclul de
filtrare. Etapele procesului de filtrare sunt redate in fig. 2.10. Principalele caracteristici
ale acestor filtre sunt redate in tab. 2.6.

Tabelul 2.6. Caracteristici constructive ale filtrelor presurizate Larox [29]

Caracteristica Valoare
Suprafata filtranta 1,6 — 144 m’
Capacitate maxima 150 t/h substanta uscata
Presiune de operare max. 1,6 MPa

Putere consumata:

- unitati de 9,5 - 38 m* | 18,5 kW (5,5 — 15 kW pentru presare diafragme)

- unitti de 48 — 144 m*> | 86 kW (diafragme actionate pneumatic)

Utilizarea filtrelor presurizate Larox in industria produselor de biosinteza a
condus la realizarea de economii importante, in special prin cresterea gradului de
recuperare al filtratului. S-au redus de asemenea cu pand la 50% pierderile de miceliu,
iar randamentele de recuperare au crescut de la 94 la 98 %, pe fondul scaderii costurilor
de filtrare.

Separarea masei celulare din lichidele de fermentatie ale bacteriilor,
actinomicetelor, a hidrolizatelor celulare se face mult mai dificil decat in cazul
biomaselor fibroase. Aceasta se explica prin caracterul mucilaginos al masei celulare
care obtureazi rapid porii materialelor filtrante. In acelasi timp, trebuie remarcat
dezavantajul creat de nestandardizarea mediilor de culturd, manifestat prin inconstanta
de la o sarja la alta a principalilor parametri care determina filtrabilitatea: continutul de
suspensii, viscozitatea, caracteristicile biomasei, continutul de proteine, etc [4].

Intrucét incercarile de separare a antibioticelor cu schimbitori de ioni direct din
suspensia celulara, utilizarea centrifugelor sau a filtrelor presd nu au dat rezultatele
scontate, s-a ajuns la concluzia ca rezolvarea problemei filtrarii lichidelor de fermentatie
trebuie inceputd cu modificarea radicala a caracteristicilor de filtrabilitate a acestora, in
scopul maririi vitezei de filtrare si a pierderilor de produse utile.

In scopul maririi vitezei de filtrare, lichidele de fermentatie se supun unor
tratamente preliminare termice, acide sau cu alti agenti chimici, in scopul coagularii
moleculelor proteice si a agregarii biomasei, cu sau fara adaugarea suplimentara a unor
materiale cu rol de strat adjuvant (materiale poroase obtinute din diferite roci vulcanice:
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perlit, supercel, dicalit, sau din resturi ale exoscheletelor diatomitelor: kieselgur).
Alegerea metodei de prelucrare preliminard este determinatd de -caracteristicile
lichidului de fermentatie, de natura produsului biosintetizat (stabilitate chimica si
termicd), precum si de caracteristicile precipitatelor formate.
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Figura 2.10. Etapele procesului de filtrare intr-un filtru presurizat Larox
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Adjuvantii de filtrare se pot adduga fie nainte de filtrarea lichidului de
fermentatie, formand un strat care previne blocarea porilor materialului filtrant de catre
masa celulara fie prin amestecare directa cu lichidul de fermentatie (fig. 2.11). Aceasta
ultimd metoda se recomandad doar dacd produsul util este extracelular. Adaosul de
adjuvanti mareste costul filtrarii, cantitatea minimd de adjuvant stabilindu-se
experimental (fig. 2.12). Kieselgurul adsoarbe lichid, si ca urmare, daca produsul util se
gaseste in faza lichida, vor aparea pierderi suplimentare. Alt dezavantaj este acela ca
desi adjuvantii maresc viteza de filtrare, limpiditatea filtratului scade. Apar probleme
suplimentare si cu depozitarea precipitatului: biomasa cu continut de kieselgur, de ex.,
nu poate fi utilizatdin hrana animalelor decat dupa indepartarea adjuvantului.

Adjuvant adaugat anterior
filtrarii lichidului de fermentatie

Precipitat format din masa
celulara si adjuvant

&
S

kieselgur
mare

/ | = kieselgur
/ mijlociu

b kieselgur fin

§

()
S

Directia de—# ©
curgerea _, oc%zo gg@ q] ]
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5o &0 J0 20 150 80

Durata filtrarii, minute

Productivitatea filtrului, L/m?2
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>

S

SERRRE
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FEATTHY

Panza filtranta

Adjuvant adaugat in
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Figura 2.11. Utilizarea adjuvantilor in  Figura 2.12. Efectul adaosului de kieselgur
filtrarea lichidelor de fermentatie [3] asupra productivitatii filtrarii [25]

Prin coagulare, rezistenta stratului depus si rezistenta totald (rezistenta stratului
+ rezistenta materialului filtrant care are depunerile retinute in pori) se reduc
semnificativ (cu circa 2 ordine de marime: de la 10" — 10" Ia 10" — 10'%). Reducerea
rezistentelor la filtrare a permis utilizarea filtrelor continue de tipul filtrelor rotative cu
vid si cu strat adjuvant, a caror viteza de filtrare este de 100 — 300 L/(m”.h) [4]. Un
astfel de filtru este filtrul cu reinnoirea suprafetei de filtrare. Acesta este un filtru
Oliver prevazut cu un cutit cu avansare micrometricd, care in timpul functionarii se
deplaseaza indepartand biomasa depusa impreuna cu stratul superficial de adjuvant.

Depunerea stratului de adjuvant (dicalit de calitate medie si grosierd) pe
materialul filtrant (sita metalica cu ochiuri de 150 — 200 pm sau tesatura sinteticd) se
realizeazd inaintea inceperii operatiei de filtrare a biomasei. In timpul depunerii
adjuvantului, viteza de filtrare se regleaza cu ajutorul vidului astfel incat in 45 — 60 min
sd se depund un strat gros de 20 — 100 mm. Apoi se regleaza viteza de inaintare a
cutitului micrometric, care sd corespunda unei deplasdri de 0,15 — 0,45 mm in timpul
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unei rotatii complete a tamburului. In cuva filtrului se introduce lichidul de fermentatie,
in prealabil tratat chimic sau termic, si se filtreaza pana cand pe suprafata tamburului
ramane un strat de adjuvant cu grosimea de 5 — 8 mm. Un ciclu de filtrare dureaza 6 —
24 h. Durata ciclului de filtrare se poate calcula cu relatia:

. h,—h,
60-h-n
in care ¢ este durata ciclului de filtrare [h], /; si Ay sunt respectiv grosimea initiald si

finald a stratului de adjuvant [mm)], 4 este adancimea patrunderii cutitului micrometric
la o rotatie a tamburului [mm], iar z este turatia tamburului [rot/min].

(2.10)

Turatia tamburului influenteaza semnificativ procesul de filtrare. O dublare a
turatiei, de la 0,5 la 1,0 rot/min conduce la dublarea aproape a vitezei de filtrare. Cea
mai importantd crestere a vitezei de filtrare pentru biomasele bacteriene si
actinomicetice se produce la turatii de 0,5 — 0,66 rot/min. La marirea turatiei de la 0,66
la 1,0 rot/min, ritmul de crestere a vitezei de filtrare se diminueaza, iar consumul de
adjuvant creste cu 0,1%. Nu se recomanda cresterea turatiei peste 1,0 rot/min Intrucat
stratul de biomasa nu se deshidrateaza suficient, datorita micsorarii duratei etapelor de
uscare [4].

2.4. SEPARAREA PRIN CENTRIFUGARE

Centrifugarea este o tehnicd de lucru care permite realizarea unor procese de
separare (sedimentare, filtrare, spargerea emulsiilor, extractie, etc.) intr-un camp de
forte centrifugal, procese care uneori sunt dificil sau chiar imposibil de realizat numai
sub actiunea gravitatiei. Acest capitol trateazd numai procesele si aplicatiile referitoare
la sedimentarea in camp de forte centrifugal.

In biotehnologii, centrifugarea are numeroase aplicatii: separarea masei celulare
din lichidele de fermentatie, indepartarea resturilor celulare, colectarea precipitatelor,
prepararea unor medii de fermentare, separarea diferitelor tipuri de celule, extractia
diversilor componenti (alcaloizi, arome, uleiuri esentiale din plante, antibiotice din
lichidul de fermentatie, steroizi, proteine), etc. Prima aplicatie a separdrii centrifugale n
industria alimentara a fost in procesul de smantanire a laptelui, iar in biotehnologie la
recoltarea masei celulare in fabricarea drojdiei de panificatie.

2.4.1. Bazele teoretice ale sedimentdrii in cdmp de forte centrifugal

Forta centrifuga, ca si gravitatia este o fortd masicd. Daca o particuld de masa m
se roteste cu o viteza unghiulard w la o raza r fatd de centrul de rotatie, asupra acesteia
se manifestd o forta centrifugd Fo = mw’r orientatd in directie radial. Prin analogie cu
expresia fortei gravitationale, F; = mg, acceleratia centrifugald este w’r. in centrifugele
de sedimentare, w’r >> g, astfel incét fortele gravitationale se pot neglija. Raportul
dintre forta centrifuga si forta gravitationala:

2
,ote _maor 2.11)
Fy 4
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denumit si factor de eficacitate, este utilizat deseori ca o masura a puterii de separare a
unei centrifuge.

Forta centrifuga este suficient de mare pentru a contracara fortele browniene de
difuziune, care, In sedimentarea gravitationala, incetinesc sau chiar impiedicd depunerea
particulelor foarte fine. Deoarece eficienta separarii este in principal afectatd de
comportarea celor mai mici particule din sistem, iar aceste particule au de obicei numere
Reynolds mici (deplasarea lor fiind in domeniul curgerii viscoase), se poate considera
ca sedimentarea decurge in regim laminar, iar deplasarea acestor particule decurge in
conformitate cu legea lui Stokes. In conformitate cu aceasta, viteza de sedimentare a
particulelor sferice in camp de forte centrifugal este:

v ZL.M.dz.wz.r:Z.M.dz.(ﬂ.ny.,, (2.12)
ocC c c
18 g 9 u

in care p., pi, i, d. au aceleasi semnificatii ca si in ecuatia (2.1), o este viteza
unghiulara a tamburului centrifugei [rad/s],  este distanta pe care o parcurge particula
de la suprafata lichidului pana la peretele tamburului, iar n este turatia centrifugei
[rot/s]. Comparand ecuatiile (2.1) si (2.12) se poate scrie ca:

2
o -r
Voo =Vog —— =Voi ' Z (2.13)

adica viteza de sedimentare in camp centrifugal este de z ori mai mare decat in camp
gravitational. In centrifugele industriale, z variaza intre 300 si 16 000; pentru centrifuge
mici de laborator z poate atinge si 500 000 [30].

axa de rotatie Sedimentarea are loc prin

Oy deplasarea particulei dinspre centrul de
| i rotatie catre peretele tamburului (fig.
- 2.13). Cresterea vitezei de deplasare a
|r1 particulei va imbunatdti sedimentarea.
- Din ecuatia (2.12) se poate observa ca
> viteza particulei intr-o centrifuga data
L poate fi crescuta prin:

deversare
lichid ==

suprafata
lichidului

T

traiectoriile
particulelor —__ |
solide - cresterea vitezei (w) respectiv

|
|
| turatiei (n) centrifuget,
|

- cresterea diametrului particulei, d,;
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peretele
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Figura 2.13. Separarea particulelor solide de la suprafata lichidului (r;) pana la

intr-o centrifuga tubulara continua peretele .tar'nburulul (r2) se poate?
calcula prin integrarea expresiei vitezei

de sedimentare:

t 5]
VOC=£:L-M-df-w2-r — J'dt:i.M.df.afJ}.dF (2.14)
dt 18 y7 ' 0 18 y7s ;
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Integrand ecuatia (2.14) se obtine timpul necesar sedimentarii particulelor de
diametru d_:

PR L. B (2.15)
d:-(p.—p)@

Cu cat particulele sunt mai mici, cu atat timpul necesar sedimentarii lor este mai
mare. Pentru atingerea duratei necesare sedimentarii, centrifugele discontinue sunt
operate un timp cel putin egal cu durata sedimentarii. In cazul centrifugelor continue,
atingerea duratei necesare sedimentdrii, respectiv cresterea timpului, se face prin
micsorarea debitului de alimentare cu suspensie. La un timp de sedimentare dat, se
poate calcula diametrul minim al particulelor care sedimenteazi. Pentru centrifuge

tubulare discontinue, diametrul minim al particulelor care sedimenteaza este:

d, = 3 (2.16)
0]
iar pentru centrifuge tubulare continue:
3 5 In’2
d == —H T d (2.17)

o\lp.-p) L alf-r)
in care my este debitul de alimentare cu suspensie [m’/s], iar L este lungimea tamburului
centrifugei [m].

Performantele centrifugelor de diferite marimi pot fi comparate prin intermediul
factorului sigma, X, concept introdus de catre Ambler in 1952 [31]. Ca sens fizic,

reprezintd aria transversala echivalentd a unui decantor gravitational care ar produce
acelasi efect de sedimentare ca si centrifuga [3, 25]. Pentru centrifugele continue:

ny,

Y= (2.18)

2V

unde my este debitul de alimentare cu suspensie [m’/s], iar vyg este viteza de
sedimentare in camp gravitational. Pentru mai multe centrifuge, de constructie
asemenea, care separa aceeasi suspensie (Vg = constant):

m my,

—LL=—2=...=2y,, =const (2.19)

) z

ecuatie care serveste pentru compararea centrifugelor si pentru transpunerea model —
prototip; se recomanda ca scara de transpunere sd nu fie mai mare de 2 [25].

Ecuatiile pentru evaluarea factorului sigma depind de tipul constructiv al
centrifugei. Pentru centrifugele cu talere conice [31]:

2n-0”-(N-1) (5
s - (2 = 2.20
3g-tan@ (r2 " ) (2.20)

in care, pe langd termenii definiti anterior, N reprezintd numarul de talere, 7, si r;
reprezinta respectiv raza exterioara §i cea interioard a talerului [m], iar 8 este unghiul la
varf al talerului conic.
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Pentru centrifuge tubulare, ecuatia (2.21) permite calculul factorului sigma cu o
eroare de pana la 4% [32, 33]:
2
= mo L (3r22 +7
g g
in care L este lungimea tamburului, »; este raza la suprafata lichidului, iar », este raza
peretelui interior al tamburului. Deoarece intr-o centrifuga tubulara r; si », au valori
apropiate, se pot inlocui cu o raza medie r.

2 2
Z)ZM 2.21)

Pentru centrifugele decantoare continue cu transportor elicoidal se poate utiliza
ecuatia [34, 35]:

2 2 2
5 T Ll.(ér;gr;j%. 15435+ 47 (2.2)
g 27 2 4

in care r; si r; reprezintd respectiv raza interioard a lichidului si raza interioard a
tamburului, L, este lungimea partii cilindrice a tamburului, iar L, este lungimea partii
conice a acestuia.

Intrucat ecuatiile (2.20) — (2.22)
sunt valabile pentru conditii ideale de
operare, utilizarea lor pentru compararea

Tabelul 2.7. Factorul de eficienta ¢
pentru diferite tipuri de centrifuge [36]

cz;[t):ilffgﬁ eggz:&gﬂ; ﬁ;o] diferi'telor'echipamente trebqie intotdeauga
Cu talere conice 4573 insotitd si de teste experimentale, prin
Decantoare 54— 67 acestea evidentiindu-se influenta formei si
Tubulard 9098 marimii  particulelor, a  aglomerarii

particulelor, a distributieir neuniforme a
curgerii in centrifugd asupra performantelor centrifugelor. Date experimentale
generalizate au permis stabilirea unor factori de eficienta (tab. 2.7) care corecteaza
ecuatia (2.18):

(), =6 Vo6 -2 (2.23)
2.4.2. Tipuri de centrifuge utilizate in procesele de bioseparare

In functie de forma constructiva a tamburului centrifugei si de modul de evacuare
a fazei solide, exista cinci tipuri principale de centrifuge de sedimentare (fig. 2.14) [35].

Centrifuga tubulara. Din ecuatiile (2.11) — (2.13) rezultd ca factorul de
eficacitate al centrifugelor creste cu raza rotorului si cu patratul turatiei; pe de alta parte,
solicitarea mecanicd a peretelui creste cu patratul razei si cu patratul turatiei [25]. Ca
urmare a acestor doud rezultate, centrifugele cu eficacitdti inalte sunt caracterizate
constructiv printr-un tambur cilindric cu diametru mic, care se roteste cu turatie foarte
mare. Rotorul tubular, antrenat la partea superioara de un electromotor, este inchis la
ambele capete (pentru centrifugele discontinue) sau deschis (pentru centrifugele
continue — fig. 2.15). Rotorul este inchis intr-o manta de protectie, care asigurd si
alimentarea cu suspensie — la partea inferioara, precum §i evacuarea produselor — la
partea superioard. Lichidul evacuat este pompat printr-un disc distribuitor, pentru a evita
formarea aerosolilor sau a spumei. Pentru indepartarea fazei solide acumulate la
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periferie, centrifuga trebuie opritd si demontatad. Diametrul tamburului poate ajunge
pani la 130 mm, putind retine pani la 6 L de fazi solidi. In modelele industriale,
factorul de eficacitate poate ajunge pana la 20 000 [37]. Aceste echipamente sunt
utilizate frecvent in bioprocese, pentru separarea de vaccinuri, sange, baterii, etc.

Tipuri de centrifuge de sedimentare

’ Centrifuga tubulara

operare discontinua,
descarcare manuala

—

’ Centrifuga cu camere

operare semicontinua,
descarcare intermitenta

| L

’ Centrifuga cu cos neperforat

Centrifuga decantoare cu operare si descarcare
transportor elicoidal continua

’ Centrifuga cu talere ‘

—'{ Cu retinerea fazei solide }—> operare discontinua

—~{ Cu evacuarea fazei solide }——> descarcare intermitenta

—{ Cu duze de evacuare a fazei solide }—> descarcare continua

Figura 2.14. Clasificarea centrifugelor de sedimentare [35]

Centrifuga cu camere. Aceasta centrifugd utilizeaza un tambur inchis divizat in
mai multe compartimente/camere (2 — 6) cilindrice verticale, pe care suspensia 1i
parcurge consecutiv. Tindnd seama de razele camerelor, acestea au factorul de
eficacitate crescator, de la interior spre exterior. Se poate realiza astfel o centrifugare
fractionatd, solidele de dimensiuni mari depunandu-se in camerele interioare, iar cele
fine in camerele exterioare. in fig. 2.16 este prezentati o astfel de centrifugd cu
fungtionare semicontinud: alimentarea cu suspensie si evacuarea decantatului sunt
continue, iar indepartarea sedimentului este discontinud, necesitind dezasamblarea
centrifugei. Decantatul este evacuat prin intermediul unei pompe centripete (dispozitiv
cu pipe similar unei pompe centrifuge cu functionare inversa: carcasa se roteste iar
»rotorul” este stationar) care transforma energia cinetica a lichidului la evacuare in forta
de presiune. Eficienta unei astfel de centrifuge este ridicata, datoritd timpului de
stationare ridical al lichidului in utilaj. Curatirea este in schimb dificila, fapt care
limiteaza concentratia suspensiei initiale la 4 — 5 % v/v faza solida. Astfel de centrifuge
lucreaza la 4500 — 8500 rot/min, putand prelucra debite de 2,5 — 10 m3/h, la un diametru
al tamburului de 335 — 615 mm, avand o capacitate de retinere a solidelor de pana la 75
L [35]. Unele modele includ canale de racire in interiorul peretilor tamburului, o0 manta
de racire exterioard si racire a pompei centripete [37]. Sunt utilizate in special in
industria alimentara pentru clarificare berii, vinului sau a sucurilor de fructe.
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alimentare [] suspensie
evacuare lichid centrifugat ﬁ E> evacuare lichid centrifugat
2 4

usoara

HE ¢

suspensie/emulsie

Figura 2.15. Centrifuga tubulard Figura 2.16. Centrifuga cu camere
1 — arbore; 2 — tambur tubular; 3 — 1 — arbore; 2 — alimentare suspensie; 3 — pereti cilindrici
alimentare cu emulsie/suspensie; 4 — forménd camere; 4 — dispozitiv cu pipe pentru evacuarea

disc distribuitor; 5 — evacuare faza grea; lichidului centrifugat.
6 — evacuare faza usoara.

Centrifuga decantoare cu transportor elicoidal. Este echipata cu un tambur
conic sau cilindro-conic orizontal avand un raport lungime : diametru de 1,5 : 3,5.
Tamburul contine un transportor elicoidal care se roteste in aceeasi directie, dar cu o
viteza usor diferita (5 — 100 rot/min). In aceste echipamente, fortele centrifuge sunt mai
mici decat in alte tipuri constructive; la turatii de 1600 — 6000 rot/min, factorul de
eficacitate poate ajunge pand la maximum 5000. Constructiile speciale pot atinge un
factor de eficacitate de pana la 10 000 [37].

Centrifuga din fig. 2.17 b este alcatuitd dintr-un tambur conic exterior s$i un
tambur cilindric, coaxial, interior, impdrtit in trei compartimente, dintre care cele doua
din stanga au gauri pe peretele lateral. Pe peretele exterior al tamburului cilindric este
fixat un transportor elicoidal care se roteste solidar cu acesta, dar cu o turatie ceva mai
micd. Suspensia este alimentatd printr-un tub axial in compartimentul din mijloc al
tamburului cilindric §i este separatd, prin centrifugare, in doua faze. Faza lichida se
adund la baza conului tamburului exterior, de unde deverseaza, prin deschiderile
laterale, spre racordul de evacuare. Sedimentul este preluat de pe peretii tamburului
conic de citre transportorul elicoidal si este deplasat catre varful conului. In drumul sau,
sedimentul este spalat de catre lichidul de spalare adus In compartimentul din stanga al
tamburului interior. Lichidul de spalare se amesteca si iese impreuna cu lichidul din
suspensia initiala.
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suspensie

3 apa de
spalare

a solide b lichid

Figura 2.17. Centrifuga decantoare cu transportor elicoidal

a — cu tambur cilindro-conic; b — cu tambur conic.
1 — arbore tubular pentru rotirea tamburului exterior; 2 — tambur exterior (cilindro-conic sau conic); 3 —
arbore tubular pentru rotirea tamburului cilindric interior; 4 — alimentarea suspensiei; 6 — intrarea apei
de spalare; 7 — suprafata lichidului separat; 8 — deschideri reglabile pentru deversarea lichidului; 9 —
deschideri pentru evacuarea sedimentului.

Centrifuga cu talere (separatorul cu talere) a fost conceputa cu scopul de a
micsora distanta parcursd de fazele suspensiilor sau emulsiilor. Prin table subtiri, de
formd conicd, se imparte volumul lichidului din centrifugd intr-un numar mare de
straturi conice, induntrul carora se face separarea fazelor. Faza grea se indreapta spre
exterior, ajunge la fata interioard a conului imediat superior pe care coboard spre
periferia centrifugei si mai departe catre dispozitivul de colectare si evacuare. Faza
usoard se Indreapta spre centru, pe fata superioard a conului inferior si este condusa
separat catre un alt dispozitiv de colectare si evacuare (fig. 2.18). In timpul centrifugarii,
concentratia lichidului dintre talere variaza continuu de la concentratie mica in faza
usoara (in apropierea partii centrale) la concentratie mare in fazd grea (la periferie).
Lichidul alimentat intre discuri nu trebuie sa deranjeze acest echilibru al concentratiilor;
pentru aceasta discurile au orificii mari de alimentare in dreptul locului unde
concentratia initiald a emulsiei/suspensiei corespunde concentratiei locale dintre discuri
(practic locul orificiilor se plaseaza astfel incat faza care trebuie sa rezulte in puritate
mai mare sa parcurgd o distanta mai mare intre discuri).

Amestecul supus separarii coboara prin tubul central si intra, de jos in sus, prin
orificiile de alimentare din discuri in spatiul dintre acestea. Dupa separare, faza usoara
este colectata langd tubul central, iar faza grea la periferia tamburului. Pentru a evita
curatirea frecventa a fazei solide, operatie care necesitd oprirea si demontarea, aceste
centrifuge se utilizeaza la concentratii reduse de faza solida (sub 1 % v/v). Capacitatea
tipicd de retinere de solide este de 5 — 20 L. Sunt utilizate pe scard largd pentru
separarea grasimilor din lapte.

Pentru suspensii cu continut mai ridicat de fazd solida se folosesc centrifuge cu
descarcare intermitentd sau continua a fazei solide. Centrifuga cu descarcare
intermitenta a solidelor (fig. 2.19 a) este prevazuta cu un numar de deschideri periferice
inchise cu valve. Deschiderea valvelor se face prin intermediul unui mecanism controlat
fie de un temporizator, fie de un senzor al grosimii stratului de sediment. Astfel de
echipamente sunt folosite pentru suspensii care contin 2 — 6% v/v faza solida, sau pentru
suspensii in care faza solida are tendinta de sfardmare sau dezagregare la solicitari prin
forfecare mari. Sunt utilizate pentru limpezirea diferitelor sucuri §i extracte alimentare.
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Figura 2.18. Centrifuga cu talere cu retinerea fazei solide
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Figura 2.19. Centrifuge cu talere: a — cu descarcarea intermitentd a fazei solide,
b — cu duze pentru descarcarea fazei solide.
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Descarcarea continud a fazei solide sub forma de namol este posibila prin
intermediul unor duze de evacuare amplasate simetric la periferia diametrului maxim al
tamburului (fig. 2.19 b). Numarul si dimensiunile acesor duze sunt corelate astfel incat
sa se evite infundarea acumularea fazei solide si infundarea, dar §i pentru mentinerea
unei concentratii rezonabile a ndmolului evacuat. Uzual o astfel de centrifuga are 12 —
24 duze cu deschiderea de 0,75 — 2 mm. Unele variante constructive permit recircularea
partiala a namolului evacuat, spdlarea Tnainte de evacuare, etc. [35].

Centrifuga cu descarcare sub presiune a concentratului. Suspensiile de
drojdii, bacterii, precum si unele precipitate proteice au o comportare pseudoplastica:
viscozitatea aparenta scade cu cresterea vitezei de forfecare. Ca urmare a acestui fapt ele
pot curge prin tuburi si canale chiar la concentratii ridicate. Concentratul adunat la
periferia tamburului (fig. 2.20) este impins de presiunea lichidului de alimentare, prin
intermediul unor duze, citre pompa centripetd aflatd la partea inferioard a rotorului.
Aceasta preia concentratul si il evacueaza prin axul centrifugei. Aceste centrifuge sunt
utilizabile numai pentru fluide pseudoplastice care nu mai au si alt fel de particule in
componenta.

concentrat de celule
~ alimentare suspensie

evacuare decantat alimentare cu suspensie
(faza usoara)

lichid de cultura

tambur

discuri r g )/ carcacs

_'1 ¥ ALl manson de protectie

insert de unica folosinta

concentrat de celule
(faza grea)

pompe peristaltice

tuburi de legatura

duze colectare concentrat pompa centripeta

rotor

Figura 2.20. Centrifuga cu descarcare sub Figura 2.21. Insert de unica folosinta
presiune a concentratului de celule utilizat in centrifugele Centritech

Centrifuga Centritech este prevazutd in rotor cu un insert din plastic de unica
folosinta (fig. 2.21), in care lichidul de alimentare este introdus la partea superioara, iar
lichidul centrifugat iese pe la partea superioard a capatului opus al insertului. Faza grea
(concentratul de celule) este evacuat intermitent prin iesirea de la partea inferioara.
Aceasta centrifugd, cu un factor de separare de maximum 100 este utilizata pentru
separarea celulelor animale din lichidul de cultura [38].

In tabelul 2.8 sunt prezentate caracteristicile principale ale centrifugelor utilizate
in procesele de bioseparare.
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Tabelul 2.8. Caracteristici ale separatoarelor centrifugale utilizate in biotehnologii

Descar- Del.)lt Continut Debit Factor
. ali- > . Factor X Aspect
Tip carea mentare de solide solide [m] efica- solide™
solidului” [% vol.] [L/h] citate z
[L/h]
< 20 — 1400 —
Tubulara M 7000 <1 0 4500 <31000 PC
100 —
Cu camere M 20000 <5 0 <9000 PC
Decantoare cu 20— 400 —
tra}nsportor C 120000 5-50 < 50000 25000 < 10000 NGS
elicoidal
20 — 1000 —
Cu talere M 100000 <1 0 300000 < 10000 PC
Cu talere, des- 20 - 1.000 —
circare radiala ! 100000 <25 <3000 1 450000 | 14900 | NGF
Cu talere, des- 1000 — 110000 —
clircare axiald ! 150000 <15 <1000 1 5opp9 | < 15000 | NGF
Cu talere, des-
9 ’ 300 — 3000 — 35000 —
carcare cu C 250000 2-30 60000 180.000 < 11000 NS
duze
Cu talere, des-
- ’ 1000 — 150 — 69000 —
carcare sub C 180000 | 473% | 40000 180000 | < 13000 | NGF
presiune
Centritech” I 5100 <1 <15 na <100 NFS
*) M — manual; I — intermitent; C — continuu;
(**) PC — pastd consistentd; NGS — ndmol gros semisolid; NGF — ndmol gros fluid; NS — namol

subtire; NFS — namol foarte subtire;
(***)  Numai pentru crema de agregate monocelulare;
(****) Numai pentru celule animale.

2.4.3. Aplicatii ale separdrii centrifugale in biotehnologii

Cea mai importantd utilizare a centrifugelor in biotehnologii este recoltarea
celulelor, indiferent daca produsul este extracelular, intracelular sau este chiar celula
insasi (fig. 2.22). In aval de recoltare, numarul aplicatiilor centrifugelor creste. Ele se
pot utiliza pentru clasare (sortare dupa dimensiuni), deshidratare, extractie lichid —
lichid, recuperarea precipitatelor. Aplicatiile prezentate mai jos nu sunt exhaustive, fiind
date doar cu titlu exemplificativ; practic existd nenumadrate variante de procese de
separare 1n aval de bioreactor care implica si tehnici de centrifugare.

2.43.1. Separarea drojdiilor

Concentrarea drojdiei de panificatie s-a numadrat printre primele aplicatii ale
centrifugelor cu talere. La ora actuald se utilizeaza centrifuge cu descarcare prin duze,
sub presiune, a cremei de drojdie. Debitele vehiculate sunt printre cele mai mari din
biotehnologii, pana la 150 m’/h lichid de fermentatie, cu pana la 25 % v/v celule de
drojdie. Drojdia este apoi spalatd pentru cresterea duratei de viata. Raportul m /X (ec.
2.19) este de circa 2.107 m/s, la o reducere de 99,9% a numarului de celule.
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Figura 2.22. Utilizarea separatoarelor centrifugale pentru recoltarea celulelor

In fabricile de bere, centrifugele sunt
utilizate 1n mai multe etape ale procesului
tehnologic. Dupa fermentare, berea tanara
contine pana la 80. 10° celule/mL (2% v/v),
pentru clarificarea ei fiind folosite
centrifuge cu talere cu descarcare radiald a
fazei solide, prevazute cu dispozitive
speciale de evacuare, pentru evitarea
contactului cu atmosfera. Debitele
vehiculate sunt de circa 75 m’/h. Inainte
de filtrarea finald a berii, continutul de
masa celulara al acesteia este mai redus,
putandu-se utiliza centrifuge cu capacitati
mai mici de retinere a fazei solide (fig.
2.23). Forma dispozitivului de intrare
permite o accelerare treptata blanda, care
favorizeaza separarea proteinelor sensibile

Figura 2.23. Centrifuga din industria berii
1 — alimentare lichid; 2 — distribuitor de accelerare;
3 — talere; 4 — pompa centripetd; 5 — fund culisant;
6 — orificii evacuare solide; 7 — arbore.
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la forfecare. Tamburul are o singurd iesire pentru faza lichida, la partea superioara,
printr-o pompa centripetd incorporata. Solidele sunt evacuate radial. Scopul primar fiind
cel al indepartirii celulelor, raportul m,/Z este de circa 5.10°° m/s. Debitul unor astfel de
centrifuge, utilizate si in vinificatie la limpezirea mustului inainte de fermentatie si la
limpezirea finald a vinului, este de pand la 45 m’/h. Acest tip de centrifuge, in
constructie septica, poate fi utilizat si in tehnologia ADN recombinat [37].

24.3.2. Separarea bacteriilor

In biotehnologiile moderne, pentru recoltarea bacteriilor se utilizeaza centrifuge
cu discuri, cu evacuare sub presiune a masei celulare sau centrifuge decantoare. Pentru
microorganisme avand dimensiuni de circa 1 pm se utilizeaza centrifuge cu descarcare
axiald. Dacd concentratia solidelor este mare, necesitind o frecventd de descarcare la
mai putin de 60 s, se utilizeaza centrifuge cu descércare radiald, mai costisitoare. Pentru
suspensiile curate se poate utiliza centrifuga cu descdrcare continud sub presiune
prezentata in fig. 2.20. O valoare tipica m;/X pentru o recuperare de 99% a E. Coli K12
este de 10™ mys.

Celulele de Corynebacterium, de dimensiuni ceva mai mari, intdlnite n biosinteza
aminoacizilor, pot fi separate in centrifuge cu duze de descédrcare sub presiune a
solidelor, iar miceliile de Actinomyces se pot recolta cu centrifuge cu descércare radiala.
Ca si in centrifugele cu duze, celulele sunt spalate, cel mai adesea in doua trepte, pentru
imbunatatirea randamentului.

Sunt cazuri cand diluarea si resepararea nu este posibild datorita fragilitdtii
celulelor, care s-ar putea rupe, compromitand astfel etapele ulterioare de prelucrare.
Pentru evitarea scaderii randamentului, celulele trebuie recoltate la o umiditate minima.
In aceste conditii se preteaza utilizarea centrifugelor decantoare. Valorile X scazute ale
acestor echipamente fac obligatorie flocularea celulelor inainte de recoltare. Adaosul de
polimeri conduce la o eficientd a separirii de 98 — 99% la rapoarte m;/E de 3.10” pentru
un lichid de fermentatie cu un continut de 12 — 15 % v/v Bacillus subtilis lipsit de spori.
Continutul de substanta uscata (SU) al concentratului este de 27 — 28 % la z = 3200.
Rezultatul este comparabil cu al centrifugelor cu duze sau cu descarcare intermitentd a
fazei solide care dau concentrate cu circa 15% masa bacteriana.

Capacitatea centrifugelor decantoare de a obtine produse cu un continut ridicat de
SU este utilizatd pentru concentrarea fazei solide provenite de la centrifugele cu duze
sau de la unitatile de ultrafiltrare a lichidelor de fermentatie de la biosinteza
aminoacizilor sau antibioticelor. Avantajul constd in Tmbunatatirea randamentelor si
reducerea costurilor cu depozitarea deseurilor.

In cazul productiei de proteine monocelulare din hidrocarburi sau derivati ai
acestora, bacteriile sunt preconcentrate pana la circa 6% SU in centrifuge cu duze de
mare capacitate, iar apoi sunt floculate. Biomasa este apoi deshidratata pana la circa
30% SU 1in centrifuge decantoare, dupa care este granulata si apoi uscatd. Faza lichida
rezultatd din centrifuga decantoare este limpezitd in separatoare de mare viteza si
trimisa la sterilizare Tmpreund cu lichidul limpede din faza de preconcentrare. De la
sterilizare lichidul este recirculat in fermentator [39].
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2.4.3.3. Separarea celulelor animale

In comparatie cu alte tipuri de celule, celulele animale au o viteza de crestere
mai redusa, sunt susceptibile la infectii prin numerosi virusi, si, datoritd cvasiabsentei
peretelui celular, sunt mult mai fragile si deci sensibile la prelucrarea prin procedeele
conventionale.

Rolul centrifugarii in biotehnologia celulelor animale este in primul rand acela
de a separa fazele rezultate din bioreactor (fig. 2.24). Centrifugele sunt folosite fie
pentru limpezirea masei de celule scoase din bioreactorul discontinuu, fie pentru
retinerea masei celulare pentru prelucrare ulterioara, in cazul operdrii continue.
Realizarea acestor operatii depinde de faza in care se afla produsul util (intra- sau
extracelular).

oy o Bucla bioreactor a bi
Initiere cultura . Bucla b|ore'a|ctor
’ preparare inocul productie
2oL _ i e
bioreactor  Centritech®
) lab 1 Centritech® cell ~ Supernatant liber

de celule pentru
prelucrare in
aval de bioreactor

2000 L
bioreactor
(D

-8l

Reciclare celule viabile > 99%

Reciclare celule viabile > 99%

Figura 2.24. Sistem de centrifuge integrat in biotehnologia celulelor animale

Figura 2.25. Centrifuge adaptate prelucrarii celulelor animale: a — alimentare
uzuald, b — alimentare hidroermetica, c — evacuare prin duze VisCon

Datoritd fragilitatii acestor celule, centrifugele utilizate sunt adaptate special
prelucrarii acestora. Intrucat celulele animale sunt mai sensibile la forfecare decat
bacteriile sau drojdiile, dispozitivele de alimentare cu suspensie de celule si cele de
evacuarea masei celulare ale centrifugelor sunt modificate (fig. 2.25). Alimentarea se
face printr-un dispozitiv hidroermetic care evitd supunerea celulelor la forte de
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forfercare mari, prin alimentarea masei celulare sub nivelul de lichid existent deja in
centrifugd. Fata de separatoarele centrifugale conventionale cu duze pentru evacuarea
solidelor, duzele VisCon patentate de Westfalia AG nu sunt amplasate la periferia
tamburului, Tn zona cea mai departatd de axa de rotatie, ci pe o circumferintd mai mica,
induntrul tamburului. In aceastd zona, fortele de presiune sunt mai reduse, celulele fiind
supuse unor forte de forfecare mai mici.

Centrifugele utilizate pentru separarea celulelor animale au de regula factori de
demontarea (CIP' si SIP?) si metode specifice pentru evacuarea materialului celular
acumulat in tambur. Se utilizeaza echipamente cu capacitati de prelucrare de 10 — 600
L/h (instalatii de laborator si semipilot), dar si de 1 — 15 m’/h (instalatii pilot si
industriale) [40]. Se utilizeaza 1nsa si centrifuge cu factori de eficacitate mici (250 —
300), cum sunt centrifugele Centritech, de ex.

Pentru separarea celulelor animale exista si alte optiuni in afara de centrifugare:
filtrarea tangentiald, filtrarea in filtre rotitoare, separarea in dispozitive inclinate de
sedimentare, mai mult sau mai putin dezavantajoase.

2.4.3.4. Separarea resturilor celulare

In cazurile in care produsele intracelulare nu formeaza corpi de incluziune,
resturile celulare se indeparteazd, de reguld, imediat dupa dezagregarea celulelor.
Separarea este dificila, datorita faptului ca prin dezagregare rezulta particule foarte fine,
de 0,2 — 0,5 um, si, in plus, viscozitatea sistemului este uzual ridicatd. Diluarea
suspensiei reduce viscozitatea, dar raportul m;/X reprezintd doar 5 — 10% din valoarea
pentru celule intregi. Este necesara utilizarea centrifugelor cu turatii ridicate, cu
evacuarea (continud sau intermitentd) a solidelor. Acolo unde este posibil, se recomanda
flocularea resturilor celulare, in acest mod raportul m /X putdndu-se mari cu cel putin un
ordin de marime. De exemplu, prin flocularea resturilor celulare de drojdii cu borax, se
pot indeparta circa 80% din acestea intr-o centrifugd decantoare (la nivel de instalatie
pilot), 1a o valoare m/Z de 4.10™ m/s [37].

2.4.3.5. Recuperarea si spdlarea corpilor de incluziune

In cazul in care produsul activ intracelular formeazi corpi de incluziune, este
preferabild indepartarea resturilor celulare si a celorlati componenti celulari inainte de
urmatoarea etapa de prelucrare. Corpii de incluziune au o viteza de sedimentare mai
ridicatd decat resturile celulare, astfel incat intr-o centrifugd de clasare corpii de
incluziune vor fi retinuti, in timp ce resturile celulare vor parasi echipamentul odata cu
faza lichida (fig. 2.26). Exista o interdependenta puternica intre metoda de omogenizare
(numarul de treceri prin omogenizator, de ex. — vezi si capitolul urmator) si distributia
dupa dimensiuni a particulelor rezultate pe de o parte si usurinta spalarii corpilor de
incluziune pe de altd parte [41]. Existd o valoare optimd a numadrului de treceri.

" CIP — cleaning in place = curitire pe loc (fira demontare)
2 SIP — sterilization in place = sterilizare pe loc (fird demontare)

48



TEHNICI DE SEPARARE $| CONCENTRARE iN BIOTEHNOLOGII

Separarea prin clasare nu este totald, fiind necesara repetarea operatiei. Aceasta se face
fie prin resuspendarea corpilor de incluziune separati, in cazul operarii discontinue, fie
prin alimentarea continud simultand a concentratului de corpi de incluziune si a apei
intr-un rezervor de alimentare prevazut cu o buna amestecare, continuand operatia pana
la obtinerea puritatii dorite. Se utilizeaza centrifuge cu descarcare axiald, sau mai bine
radiald a fazei solide, la un raport my/E = (1+2).10° m/s. In vederea reducerii
consumurilor de reactivi in etapele urmatoare, separarea finala se face prin deshidratare,
intr-o centrifuga decantoare la my/X = 2. 10 m/s [37].

Fermentation Water / buffer

(washing liquid) Cellular liquid
NOZZIEt o Nozzle with cell debris
separator N | jquid (waste) separator (waste)

Aeration

Cell disruption

i\.'licroor anism .
g o
L1
Substrate
Solids
Water / buffer Washing liquid
Nozzle Nozzle
separator g Inclusion
Liquid (waste) Aeparator Liquid (waste) bodies

Further
processing

Solids

Figura 2.26. Separarea corpilor de incluziune prin clasare centrifugala in procesul
de obtinere a hormonilor (insulina)

2.4.3.6. Fractionarea plasmei umane

Proteinele din plasma sangvina sunt separate prin procese fizice si chimice, bazate
pe modificarea selectiva a trei parametri care afecteaza solubilitatea proteinelor in apa:
temperaturd, pH si concentratia alcoolului.

Sangele uman consta din faza rosie si plasma limpede. Faza rosie (cca. 40% din
sange) este separata cu centrifuge speciale direct in punga de colectare de la donator.
Plasma rdmasa este congelata si apoi trecutd la fractionare. Doar 5% din plasma este
alcatuitad din produsi utili, restul fiind apa si electroliti (fig. 2.27). De aici pot fi extrasi
numerosi componenti valorosi. Imediat dupa congelare, din crioprecipitatul rezultat se
pot separa concentratul de Factor VIII si complexul protrombinic. Plasma ramasa este
trecutd la fractionare cu etanol prin procedeul Cohn (fig. 2.28), unde se recupereaza prin
precipitare fractiunile individuale: fibrinogen, alfa, beta si gama globuline, albumine.
Dupa fractionare, proteinele se prelucreaza cu metode specifice, inainte de a fi utilizate
in diverse domenii: chirurgie, tratarea infectiilor, reducerea deficitului proteic,
malnutritie, etc.
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Figura 2.27. Compozitia sangelui uman

La fractionarea prin procedeul Cohn este necesard mentinerea temperaturii in
intervalul — 3 + — 6 °C. Pentru aceasta se folosesc centrifuge cu camere cu capacititi
intre 60 — 1000 L/h, prevazute cu racire tripla: (1) racirea directd a tamburului, pentru
indepartarea caldurii generate de frecarea aerului de tamburul care se roteste; (2) racirea
partii superioare a carcasei pentru preluarea cédldurii agentului de racire care raceste
tamburul; (3) racirea capacului pentru indepartarea caldurii din partea superioard a
tamburului si din inelul de etansare (fig. 2.29). Solutia salina utilizata ca agent de racire
este alimentatd la — 20 °C. Cu acest sistem de ricire se poate asigura un control al
temperaturii cu o precizie de + 0,3 °C.
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Figura 2.28. Fractionarea plasmei sangvine prin procedeul Cohn

Una dintre noutdtile apdrute in fractionarea sangelui uman o reprezintd
manipularea etansa a solidelor. Un bun exemplu este hiperconcentratorul HyCon produs
de Wesfalia AG, o centrifuga la care mecanismul de antrenare (motor si reductor) si
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centrifuga propriu-zisd (tamburul si sistemul de evacuare a solidelor) sunt separate
ermetic intre ele prin inele de etansare cu gaz si sunt amplasate in incaperi diferite,
centrifuga propriu-zisa aflandu-se intr-o incapere sterild amplasatd sub iIncaperea
(nesterild) 1n care se gaseste antrenarea [42].
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Figura 2.29. Centrifugd cu camere prevazuta cu circuite de racire

Qi — caldurd generatd prin frecarea tamburului cu aerul; Q;, — caldurd generatd prin frecarea
lichidului de racire de tambur; Q. — cdldura preluata de agentul de racire a tamburului; Qg — caldura
preluata de agentul de racire a carcasei; Q. — caldura preluata de agentul de racire a capacului.

1 — alimentare centrifuga; 2 — evacuare lichid limpede; 3 — pompa centripetd; 4 — intrare agent de racire
capac; 5 — iesire agent de racire capac; 6 — iesire agent de racire carcasd; 7 — captuseala exterioarda
demontabila; 8 — intrare agent de racire carcasd; 9 — iesire agent de racire tambur; 10 — intrare agent de
racire tambur; 11 — captuseald interioara demontabild; 12 — insert sub forma de clopot.

O alta perfectionare consta in racirea tamburului centrifugei cu azot lichid, fapt
care permite o mai bund indepartare a caldurii generate prin frecare, si un control mai
bun al temperaturii.

2.5. Separarea prin microfiltrare

Microfiltrarea, ultrafiltrarea si osmoza inversa sunt procese de membrand
inrudite, diferenta dintre acestea fiind marimea particulelor care pot fi retinute (fig.
2.30). Particulele solide aflate in suspensie retinute prin microfiltrare au dimensiuni
cuprinse ntre 0,1 si 10 um, in aceasta categorie intrand o serie de virusi, bacterii, celule
animale si vegetale.

Membranele pentru microfiltrare pot fi incadrate, in functie de mecanismul
filtrarii (fig. 2.5), fie In categoria filtrelor in adancime, fie in categoria filtrelor cu efect
de sitd. De obicei membranele de filtrare in adancime se utilizeaza pentru filtrarea fara
iesire (dead-end filtration), acestea putand retine o cantitate mai mare de solide.
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Figura 2.30. Marimea particulelor retinute prin diferite procese de filtrare [43]

2.6. Centrifugare sau microfiltrare ?

Dupa aparitia microfiltrelor sterilizabile, utilizarea microfiltrarii pentru separari
lichid-solid in biotehnologii a devenit o alternativd viabild. Ca reguld generald, pe
masura ce cresc dimensiunile particulelor si scara de operare, centrifugarea este mai
avantajoasa decat microfiltrarea, si viceversa.

Daca, de ex., pentru separarea E. Coli dintr-un bioreactor de 200 L, microfiltrarea
este posibila, decizia aplicdrii acestui procedeu de separare trebuie bine cantaritd. Daca
se doreste ulterior transpunerea la o scara mai mare a procesului pot aparea probleme.
Este mult mai convenabil sa se pastreze aceeasi tehnologie si la scard mai mare, chiar
dacd aceasta nu este tocmai alegerea optima. In multe cazuri, rispunsul la intrebarea din
titlu 1l reprezinta o combinatie de filtre si centrifuge.
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3. Dezagregarea masei celulare

Dupa separarea masei de celulare de lichidul de fermentatie, urmatoarea faza a
procesului tehnologic depinde de locatia produsului dorit. Daca produsul dorit este
excretat de catre celule (etanol, acid citric, antibiotice), trebuie prelucrat lichidul de
fermentatie, biomasa fiind un produs secundar. Dacd produsul ramane in interiorul
celulelor (asa cum se intampld in cazul enzimelor, proteinelor recombinate, etc.),
lichidul de fermentatie va fi produsul secundar, iar masa celulara trebuie prelucratd in
vederea recuperarii produsului util dorit.

Pentru a izola produsele intracelulare este necesara distrugerea membranei i a
peretilor celulari, proces cunoscut drept dezagregarea celulelor (cell disruption).
Procedeul utilizat pentru dezagregarea la scard industriald depinde de o serie de factori,
ca: susceptibilitatea celulelor la rupere, caracteristicile de stabilitate ale produsului,
usurinta extractiei produsului din resturile celulare, viteza metodei, costurile asociate.

3.1. SUSCEPTIBILITATEA LA RUPERE A CELULELOR

Forma si rezistenta celulelor depinde in primul rand de natura acestora. Celulele
sunt caracterizate de o mare varietate de morfologii, structuri si marimi, depinzand de
varsta si de conditiile de cultura. Bacteriile pot aparea sub forma de sfere, baghete, elici,
filamente. Fungiile pot fi de tip micelar, pseudomicelar sau unicelular. Peretii celulari
sunt responsabili de rezistenta, rigiditatea si forma celulelor, acestia reprezentand
bariera majord pentru punerea in libertate a produselor intracelulare. Cunoasterea
structurii §i compozitiei peretilor celulari este importantd in alegerea metodei de
dezagregare adoptate.

3.1.1. Celule animale

Celulele animale sunt caracterizate de lipsa peretilor celulari. Acestea prezintd
doar o membrand celulara alcatuitd dintr-un strat dublu de lipide, slab sprijinitd de
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citoschelet (fig. 3.1). Lipsa unui perete celular rigid permite dezvoltarea unei mari
diversitati de celule, tesuturi si organe. Tot aceastad lipsa permite insd si o dezintegrare
usoard a unor astfel de celule. In plus, celulele animale fiind relativ mari (1 — 100 pm),
sunt foarte vulnerabile la forfecare.

ALPHA-HELIX PROTEIN

OLIGOSACCHARIDE =
SIDE CHAIN ,3,:9)9\

HYDROPHOBIC
SEGMENT OF
ALPHA-HELIX PROTEIN |

-

CHOLESTEROL

Figura 3.1. Membrana celulara [44]
3.1.2. Celule vegetale

Celulele vegetale au peretii constituiti din carbohidrati complecsi insolubili
(celuloza si hemiceluloze), lignina si ceara care Inconjoara membrana plasmatica (fig.
3.2).

Middle
Lamella
— Prima
Cellw
Wall
Cross-Linking
Glycan =l Plasma
* __}-Membrane
Cellulose
Microfibrils
I pm |8

Figura 3.2. Pereti celulari vegetali [45]
a — structurd, (b — d) — imagine microscopica a peretelui celular pentru: castan de
apa (b), cartof (c), morcov (d)
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Microfibrilele celulozice care acopera membrana plasmatica intr-o maniera
intdmplatoare confera acestor celule o oarecare protectie la forfecare. Daca celulele sunt
de dimensiuni mari, vulnerabilitatea lor la forfecare creste. Proteinele din aceste celule
pot fi legate si inactivate de catre compusii fenolici care fac parte din unitatile ligninice.

3.1.3. Fungii si drojdii

Ca si celulele mamiferelor, fungiile sunt eucariote cu ADN-ul organizat in
cromozomi in interiorul nucleului. Peretele celular al fungiilor filamentoase si al
drojdiilor este compus din circa 80 — 90% polizaharide (fig. 3.3). In fungiile
filamentoase chitina este Incrucisatd cu glucani, in timp ce in fungiile inferioare si in
drojdii exista un amestec continand manan si glucan. Fungiile mature nu au o structura
discreta a peretelui celular.

Celula de fungie Membrana si peretele celular

B-(1,6)-glucan
B-(1,3)-glucan

chitina
e netans 1 K }membranacelulara

(strat dublu de
fosfolipide)

*
ergosterol : B-(1,3)-glucan sintaza

Figura 3.3. Structura peretelui celular al fungiilor [46]

~Mannoprotein
|~ B-Glucan
1—B-Glucan + Chitin
| = Mannoprotein

— Membrane

Figura 3.4. Structura peretelui celular al drojdiilor [ 47, 48]

3.1.4. Bacterii

Structura peretilor celulari ai procariotelor este unicd, multi dintre compusi
identificati in acestia negasindu-se altundeva in naturd. Exista doud tipuri structurale de
bazd pentru peretii celulari care au fost studiate detaliat: cele ale bacteriilor Gram
pozitive(fig. 3.5), respectiv Gram negative (fig. 3.6). Intre cele doua tipuri de pereti
celulari existd deosebiri majore. Celulele Gram pozitive apar netede la microscopia
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electronica de baleiaj, avand un singur strat de peptidoglucan, in timp ce cele Gram
negative au o suprafatd ondulatd, peretele celular fiind alcatuit din trei straturi (fig. 3.6).

> by L 4 o R
o y s U2 ,' -
/ ] - 1 F 4 v s

Figura 3.5. Bacterii Gram pozitive Figura 3.6. Bacterii Gram negative
A — streptococ B; B — strat unic de C—E. Coli; D — strat triplu al peretelui
peptidoglucan celular

Celulele gram-negative prezintd un strat suplimentar in exterior. Peretele gram-
pozitiv este mult mai gros decat cel gram-negativ. Ambele tipuri de pereti prezintd un
element comun, peptidoglucanul. Acesta este un strat gros si rigid compus din doud
straturi suprapuse de zaharuri, N-acetilglucozamind (NAG) si acid N-acetil muramic
(NAM) legate intre ele prin punti de aminoacizi. NAM este un component specific
peretilor celulelor bacteriene, nefiind identificat altundeva in naturd. Structura
schematica a peretilor celulari este redata in fig. 3.7.

Outside

Peptidoglycan Qutside

Lipid A
Porin Lipoprotein

Periplasmic
Space

Pe nplsmmc
Space Peptidoglycan

mmmm
HUA

Inside

Cellular

Cel lular w
Membrane Lot
Membrane

Figura 3.7. Structura peretelui celular.
a — bacterii gram-pozitive; b — bacterii gram-negative

Diferentele dintre peretii celulari ai bacteriilor gram-pozitive si gram-negative
influenteaza hotarator comportarea acestor bacterii; implicit si conditiile de dezagregare
necesare fiecarui tip de bacterii vor fi diferite. Tabelul 3.1 sumarizeaza diferentele dintre
cele doua tipuri de pereti celulari.
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Tabelul 3.1. Proprietatile peretilor celulari [49]

Proprietate Gram Pozitiv Gram Negativ
Grosimea peretelui, nm 20— 80 10
Numdrul de straturi al peretelui 1 2
Continutul de peptidoglucan, % Peste 50 10-20
Acid teihoic 1n perete Da Nu
Continut de lipide si lipoproteine, % 0-3 58
Lipopolizaharide, % 0 13
Sensibilitate la penicilind Da Mai putina
Digerat de lizozima Da Putin

Lizozima, utilizatd frecvent pentru scindarea peptidoglucanilor, folosita intr-un
mediu izotonic, va indeparta peretele celular extern al bacteriilor gram-pozitive,
eliberand continutul spatiului periplasmatic. Datoritd stratului de lipopolizaharide,
bacteriile gram-negative sunt mai putin susceptibile la lizozima. Susceptibilitatea lor
poate fi marita in prezenta de acid etilediaminotetraacetic (EDTA), care destabilizeaza
structura lipopolizaharidelor.

3.2. METODE DE DEZAGREGARE A CELULELOR

Pentru dezagregarea celulelor, in scopul eliberarii produselor intracelulare, se
utilizeaza doud categorii de metode: mecanice si nonmecanice. Prin metodele mecanice,
peretele celular este distrus in totalitate; metodele nemecanice realizeaza doar
permeabilizarea peretilor pentru anumiti produsi, celula pastrandu-si individualitatea
(fig. 3.8).

Celula permeabilizatd
nemecanic

Celula dezagregata
mecanic

Figura 3.8. Dezagregarea mecanica si permeabilizarea nemecanica a celulelor

O clasificare mai detaliatd a metodelor de dezagregare este prezentatd in schema
din fig. 3.9. Majoritatea metodelor sunt aplicabile la nivel de laborator sau pilot.
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Celule
- ! I - I
Dezagregare Dezagregare
mecanica nemecanica
I I
1 1
Fof‘fgcar‘ga For‘fgcar‘ga Deshidratare Permeabilizare
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— Ultrasunete Macinare Fizica —
o Ag'm'.”e Presiune Chimica —
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Figura 3.9. Clasificarea metodelor de dezagregare a celulelor

3.2.1. Metode mecanice de dezagregare a celulelor si tesuturilor

Aceasta categorie de metode este larg utilizatd, datoritd productivitatii ridicate si a
eficientei sporite. Principiul metodelor constd in aplicarea unor tensiuni de forfecare
ridicate fie lichidului in care este dispersatd masa celulara, fie masei celulare Tnsasi.
Intrucat o parte din energia mecanica introdusa in sistem este disipati sub forma de
caldura, trebuie asiguratd o racire corespunzatoare a masei celulare pentru a evita
degradarea produselor datorita Incalzirii excesive.

3.2.11. Forfecarea lichidului cu ajutorul ultrasunetelor

Ultrasunetele cu frecvente cuprinse intre 20 — 50 kHz aplicate lichidelor produc
fenomenul de ,,cavitatie sonica”. In principiu, undele de inaltd frecventa sunt generate
electronic, iar energia mecanica este transmisa lichidului prin intermediul unei sonde
metalice care oscileaza cu aceeasi frecventd. Sonda este plasatd in recipientul care
contine masa celulard, iar oscilatiile de inalta frecventd produc o presiune inalta
localizata care conduce la cavitatie si impact. Unda de soc formatd conduce la
dezagregarea celulelor. Dezagregarea depinde de alegerea corespunzatoare a
parametrilor de lucru: pH, temperatura, tiria ionica a mediului.

Ultrasonarea da bune rezultate la dezagregarea culturilor microbiene. Eliberarea
proteinelor pare a fi proportionalda cu consumul de putere si independentd de
concentratia celulelor, iar dezagregarea celulelor creste exponential cu timpul de
expunere la ultrasunete. Cinetica procesului este descrisd de ecuatia [50, 51]:

1- X =exp(—kt) 3.1

in care ¢ este timpul de ultrasonare, iar X este fractia de proteine eliberate. Constanta de
vitezad k depinde de puterea ultrasunetelor dupa o relatie de forma:
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koc (W —W,)” (3.2)

unde W este puterea acusticd, iar W) reprezinta puterea de cavitatie. Alte cercetari arata
ca Intre constanta de viteza si puterea acustica existd o dependenta liniara [51].

Intrucat generarea de cildurd provoaca degradarea proteinelor, nu se recomanda
folosirea pastelor celulare cu concentratii mai mari de 200 g/L, iar ultrasonarea se face
in etape de maximum 30 de secunde, concomitent cu mentinerea pe gheata a pastei
celulare. Printre alte dezavantaje se poate mentiona nivelul ridicat de zgomot in timpul
procesdrii (este necesara protectia auditivd a personalului), randamentul variabil si
generarea de radicali liberi care pot reactiona cu alte molecule.

Desi procesul se poate realiza in regim continuu, aplicabilitatea la scara
industriald este limitata datorita consumurilor energetice ridicate si datorita faptului ca
ultrasunetele pot provoca denaturarea proteinelor si enzimelor [4].

3.2.1.2. Forfecarea lichidului prin agitare mecanicd

Metoda este utilizatd in special pentru dezagregarea tesuturilor, folosind mixere si
blendere de diverse constructii, diferentiat pentru tesuturile ,,moi” (ficat, creier, glande
endocrine) si pentru cele ,tari” (muschi cardiac). Utilizarea amestecdtoarelor cu
ansamblu rotor-stator (fig. 3.10) reprezinta o altd posibilitate de a provoca in lichid
tensiuni de forfecare mari.

Figura 3.10. Agitatoare cu rotor si stator
a — vedere generala (1 — ansamblu rotor — stator; 2 — tije sustinere stator; 3 — ax rotor; 4 — flansa de
prindere pe recipient; 5 — cuplaj; 6 — motor de antrenare rotor); b — spectru de curgere in zona
agitatorului; ¢ — principiu de functionare; d ... k — tipuri constructive de ansambluri rotor — stator.
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3.2.13. Forfecarea lichidului prin presurizare

Dezagregarea se realizeaza fortdnd trecerea suspensiei de masa celulard la
presiuni de 50 — 200 MPa printr-o valvd cu un orificiu ingust, dupd care urmeaza
depresurizare brusca, care induce 1n lichid o tensiune de forfecare capabila de a distruge
celulele. In plus, la iesirea din valva, celulele intalnesc un inel de impact (fig. 3.11). Prin
lovirea acestuia, precum si datorita schimbarilor bruste de directie la trecerea prin valva
se completeaza procesul de dezagregare.

Inel de impact

Scaunul
valvei

NN e
Suspensie |\ ~e— Presiune { =
de celule $ \
&

Inel de impact

AT uﬂL'urn'LT

[N

Figura 3.11. Valva de descarcare: a — principiu de functionare [3]; b — sectiune [52]
A — dispozitiv manual de reglare a presiunii de descarcare;
B —resort; C — valva; D — scaunul valvei; E — inel de impact.

Utilaje bazate pe astfel de dispozitive sunt utilizate pentru dezagregarea celulelor
la scard industriald. Aceste utilaje sunt cunoscute sub diferite denumiri: omogenizator
de 1naltd presiune, omogenizator Manton-Gaulin, presa franceza. Datele experimentale
aratd ca eficienta dezagregarii depinde mai ales de presiunea de operare si de numarul
de treceri al masei celulare prin aparat [3, 4, 53], dar si de configuratia valvelor, de
natura microorganismelor supuse dezagregarii si de compozitia mediului pe care au fost
cultivate microrganismele [4, 53, 54]. Pentru corelarea eficientei dezagregarii cu
parametrii de operare au fost propuse mai multe ecuatii. Astfel, pentru distrugerea
celulelor de S. cerevisiae, considerand ca procesul de dezagregare decurge dupa o

cinetica de ordinul I, cantitatea de produs intracelular eliberatd poate fi calculatd cu
ecuatia [55]:

In R, zln( ! }:k-N-P“ (3.3)
R —R 1-X

in care R, este cantitatea maxima de proteind care poate fi eliberatd din celuld, R este
cantitatea de proteind eliberatd dupa N treceri succesive ale suspensiei de celule prin
aparat, X = R/R, este fractia de celule dezagregate, k este constanta de viteza a
procesului de dezagregare celulard (dependentd de temperaturd), P este presiunea de
lucru, a este un exponent care reda rezistenta la dezintegrare a celulelor, dependent de
tipul de organism si de conditiile de multiplicare. Pentru E. coli, a = 2,2 [54], iar pentru
S. cerevisiae, o = 2,9 [55].

O analiza bazatd pe teoria turbulentei propune ecuatia [56]:
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i)
R=1—exp -[P‘PO} (3.4)

z
in care R este cantitatea de proteina eliberatd, P este presiunea de lucru, P, este
presiunea de referintd, z este o constantd, iar f este un parametru care depinde de
concentratia celulelor.

Pentru dezagregarea E. coli intr-un omogenizator de tip Microfluidizer (fig. 3.12),
se propune ecuatia:

1 b pa
11{ Xj=k-N P (3.5)

in care exponentul b depinde de concentratia celulelor si de viteza specifica de crestere a
acestora [57].
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Figura 3.12. Omogenizator de inalta presiune de tip Microfluidizer [58]

1 — omogenizator; 2 — micrografie celule inainte de prelucrare; 3 — micrografie celule dupa prelucrare

Ecuatiile 3.3 — 3.5 includ cate un termen care indicd o dependenta exponentiala a
gradului de dezagregare de temperatura. La fiecare crestere cu 10 MPa a caderii de
presiune prin utilaj, temperatura creste cu 2 — 3 °C, in functie si de concentratia
celulelor [53]. Cresterea temperaturii, desi favorizeazd dezagregarea celulelor, nu este
de dorit intrucat conduce la denaturarea produselor. De accea, suspensia celulara trebuie
racitd inainte si dupa trecerea prin omogenizator si nu trebuie lasatd sd depaseasca
temperatura de 30 °C. Sub aceastd temperaturd nu s-a sesizat pierderea activitatii
enzimatice sau a solubilitatii proteinelor [59]. Racirea se poate realiza fie cu azot racit in
prealabil, fie prin injectare de dioxid de carbon in interiorul valvei [4].

Un alt dispozitiv care permite obtinerea unor tensiuni de forfecare ridicate in faza
lichida care contine suspensia de masa celulara este moara coloidala. Morile coloidale
sunt sunt similare din punct de vedere constructiv amestecatoarelor cu ansamblu rotor —
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stator montate in flux. Deosebirile constau in faptul ca in morile coloidale cantitatea de
fluid retinuta in zona de lucru este mai mare, iar in fluid se introduce mai multd energie
per trecere. De asemenea, morile coloidale sunt prevazute cu un dispozitiv care permite
reglarea distantei dintre rotor si stator, permitand astfel un control imbunatatit al
vitezelor de forfecare si al timpului de retentie a materialului prelucrat in moara. In fig.
3.13 este redatd o moara coloidala verticald, moara coloidala Premier. Piesa esentiald a
morii este rotorul tronconic (/) care se roteste foarte rapid la distantd mica si reglabila
de carcasa (2). Principalele caracteristici ale acestei mori sunt redate in tab. 3.2 [60].

Tabelul 3.2. Caracteristici ale
morilor coloidale Premier [60]

‘ Caracteristica Mori
m 6 industriale | mici
Diametru maxim 75-
. rotor [mm] 150-400 100
Turatie rotor 7200-
[rot/min] 3600 17000
Debit prelucrat max. 6.8 0,023-
[m’/h] - 0,70
Putere necesara
} 5 5 (kW] max. 75 -
Figura 3.13. Moarg coloidala verticala Distanta minima
Premier [60] rotor-carcasi 0,04-1,0
1 —rotor; 2 — carcasa; 3 — surub reglare distanta rotor — [mm]
carcasa; 4 — alimentare; 5 — evacuare; 6 — roatd de

transmisie.

Moara coloidala W250HB (Chemineer, Inc.) poate functiona in pozitie orizontald (fig.
3.14), dar poate fi utilizatd si in pozitie verticala, prin adaptarea unui buncédr de
alimentare cu conductd de recirculare §i montarea morii propriu-zise pe un stativ
vertical. Ansamblul rotor — stator poate fi cu suprafete de lucru plane sau canelate.
Principalele dezavantaje ale morilor coloidale sunt faptul cd necesitd o pompa
suplimentara pentru alimentare (consum suplimentar de energie) si au debite limitate.

~
=

b
. c

Figura 3.14. Moara coloidala W250HB (Chemineer, Inc.)
a — vedere de ansamblu: 1 — carcasa; 2 — alimentare; 3 — evacuare; 4 — racord pentru spalare; 5 —
dispozitiv pentru reglarea distantei rotor-stator; 6 — cuplaj; 7 — motor de antrenare; 8 — batiu; b —
ansamblu rotor (1) — stator (2) standard; ¢ — ansamblu rotor (1) — stator (2) cu caneluri.
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3.2.14. Forfecarea fazei solide prin macinare

Forfecarea fazei solide prin macinare se poate realiza in laborator in mojare cu
pistil. Operatia este manuald si laborioasd. Uneori, pentru facilitarea -eliberarii
componentelor intracelulare, se adauga la biomaterial alumind sau nisip. O altd metoda
de laborator care nu necesitd munca manuala este cea care utilizeaza mese scuturatoare
pe care materialul celular supus dezagregérii este amplasat in flacoane continand
materiale abrazive.

Metoda cea mai convenabila, atat la scard de laborator, cat si in instalatiile pilot
sau industriale, este cea a macindrii in mori cu bile. Procedeul constd in amestecarea la
turatii ridicate a suspensiei de biomasa cu bile confectionate din diferite materiale,
distrugerea celulelor fiind cauzata atat de fortele de forfecare mari, cat si de coliziunea
cu corpurile de macinare sau cu peretii morii. Morile cu bile sunt disponibile in diferite
configuratii si capacitati, de la mori discontinue de laborator cu capacitate de 40 mL,
pana la mori continue care pot prelucra pana la 200 kg/h suspensii de drojdii sau pana la
20 kg/h suspensii de masa celulara bacteriana.

In principiu, o moari cu bile este alcituita dintr-o carcasi cilindrica orizontald sau
verticald, in interiorul cdreia se invarte un agitator cu discuri dispuse concentric sau
excentric. In carcasa in care s-au introdus in prealabil corpurile de micinare (bilele), se
introduce sub presiune pasta de celule care se supune dezagregarii. Evacuarea pastei de
celule se face printr-un dispozitiv prevazut cu site, site vibratoare sau disc rotativ, cu
rolul de a retine bilele in utilaj. Pentru prevenirea degradarii termice a masei celulare,
carcasa morii este prevazutd cu o manta prin care circuld un agent de racire. Cea mai
cunoscutd constructie este moara cu bile Dyno-Mill, redata in fig. 3.15.

H L
mmm) bile E==)> suspensic ZZZp fluid de ricire

Figura 3.15. Moara cu bile Dyno-Mill [53]
1 — carcasa cilindricd; 2 — ax agitator; 3 — discuri; 4 — manta de racire; 5 — dispozitiv de retinere a
bilelor; 6 — antrenare ax agitator; 7 — manometru; 8 — termometru.
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Bilele pot fi confectionate din sticlda, metal, ceramica, cu observatia cd existd
anumite restrictii de folosire. De exemplu, in industria alimentara i farmaceuticd nu
este permisa utilizarea bilelor din sticla cu continut de plumb [4]. Prezenta bilelor este
esentiald: n absenta lor dezagregarea celulard nu are loc (fig. 3.16). Dupd macinare
timp de 10 min intr-o moard de tip GenoGrinder, celulele de drojdie raman intacte
(petele luminoase din fig. 3.16 a). Dupa 5 min de macinare in prezenta de bile din sticla
cu diametrul de 0,4 mm, circa 30% din celule sunt dezagregate (petele intunecate din
fig. 3.16 b). Dupa alte 5 min de mdcinare, aproape toate celulele au fost dezintegrate
(fig. 3.16 ¢) [61].

Figura 3.16. Influenta bilelor asupra dezagregarii celulelor de drojdie [61]

Pentru ca o moara cu bile sa fie eficientd, aceasta trebuie sa realizeze un grad de
dezagregare celulara cat mai ridicat, cu un consum minim de energie. Acesti doi
parametrii cheie ai morilor cu bile sunt influentati de un numar foarte mare de factori,
atat constructivi, cat si functionali.

Mecanismul dezagregarii este foarte complex, dezintegrarea celulelor aparand ca
rezultat al forfecarii atat a fazei lichide, cat si a fazei solide datoritd impactului bilelor
intr-un camp de turbulenta intensa. Procesul poate fi descris satisfacitor de o ecuatie
cineticd de ordinul I, care pentru operarea in regim discontinuu, sau pentru operarea
continud in conditiile curgerii cu deplasare totala se scrie:

ln( R, jzln( ! )zk-t (3.6)
R —R 1-X

Deoarece la operarea continud existd un anumit grad de amestecare inversd, un
model mai apropiat de realitate ar fi cel al n reactoare continue cu amestecare perfecta
inseriate, caz in care ecuatia cinetica se scrie:

R _ 1y (k0 o)
R -R 1-X n

In aceste ecuatii R,, este cantitatea maxima de proteina care poate fi eliberati din
celuld, R este cantitatea de proteina eliberata in timpul ¢, X = R/R,, este fractia de celule
dezagregate (conversia, gradul de dezintegrare), k este viteza specificd a procesului de
dezagregare celulara, 0 = V/Q este timpul mediu de stationare, V" este volumul liber total
al camerei de macinare, iar Q este debitul suspensiei de celule prin moara [62].

Pe langa caracteristicile constructive ale morii (volumul si geometria camerei de
macinare, numarul de discuri pe unitatea de volum de moara, geometria si materialul de
constructie al discurilor), gradul de dezintegrare este influentat si de parametrii de
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operare ai morii: viteza agitatorului, concentratia masei celulare, marimea bilelor,
concentratia bilelor, temperatura si debitul suspensiei [53].

Viteza agitatorului determind frecventa coliziunii bilelor §i intensitatea
forfecarii; ca urmare, intre anumite limite, viteza specifica a dezagregarii celulare este
direct proportionald cu viteza periferica a agitatorului [62]. Aceasta viteza se recomanda
sa fie de 5 — 15 m/s; la valori mai mari creste puternic consumul de energie, se
genereaza mai multd caldurd, se accentueaza eroziunea bilelor, iar produsele sensibile la
forfecare se pot inactiva.

Concentratia masei celulare are o influentd mai complexd asupra vitezei
procesului. De exemplu, la dezagregarea S. cerevisiae, variatia concentratiei masei
celulare intre 4 — 20 % m/v nu influenteazd viteza procesului, confirmindu-se astfel
cinetica de ordin I. Alte cercetdri au aratat ca dezagregarea prezintd un maxim la
concentratii celulare de 35 — 40% (masa umeda), dupa care scade, scaderea fiind mai
pronuntatd la viteze mici de agitare. Fenomenul este atribuit modificarii comportarii
reologice a suspensiei la modificarea concentratiei. Concentratia optimd variaza de la
caz la caz; trebuie tinut cont si de faptul ca la concentratii scazute ale suspensiei celulare
cantitatea de caldura generata este mai micd, ceea ce este bine, insd consumul de putere
pe unitatea de masa de celule prelucrate este mai mare, ceea ce reprezintd un dezavanta;.
La concentratii scazute (sub 5% solide) se observa o uzurd avansata a morii §i a bilelor.
Drept urmare, optimul se determind experimental, situandu-se intre 30 — 60%, sau, mai
frecvent, intre 40 — 50% (masa umeda) [53].

Dimensiunile bilelor sunt dictate de mai multe considerente. De regula, viteza de
dezagregare creste cu scaderea diametrului bilelor, dar tendinta de plutire a bilelor
foarte mici si dificultatile privind retinerea acestora in moara limiteaza diametrul minim
al bilelor utilizate la 0,2 mm in aplicatiile de laborator si la 0,4 mm 1n aplicatiile
industriale in regim continuu [53]. La aceeasi incarcare cu bile, existd un diametru
optim al bilelor care depinde de natura celulelor supuse dezagregarii si de localizarea
produsului dorit in interiorul celulei. Pentru dezagregarea celulelor vegetale, animale, a
drojdiilor si a sporilor bacterieni, sunt recomandate bile din silice sau zircon avand
diametrul de 0,2 — 0,4 mm, in timp ce pentru dezagregarea mucegaiurilor si a fungiilor
sunt recomandate bile din silice sau sticla avand diametrul de 0,8 — 1,0 mm [63]. Bilele
cu diametru mai mare sunt preferate cand produsul este localizat in regiunea
periplasmica, in timp ce pentru produsele citoplasmice se utilizeaza bile de dimensiuni
mai mici [64].

Fractia volumica a bilelor (volumul bilelor/volumul camerei de méacinare)
influenteaza favorabil eliberarea proteinelor din celule. Fractia de bile recomandata este
de 80 — 90%, limita superioara fiind in general impusa de consumul energetic ridicat si
de dificultétile legate de Indepartarea caldurii degajate in timpul macinarii.

Desi temperatura influenteaza In mod favorabil viteza dezagregarii, caldura
degajata in proces trebuie indepartata pentru a nu se produce denaturarea sau inactivarea
produselor. Suspensia celulard este racita atat la intrarea, cat si la iesirea din moara, iar
moara este prevazutd cu o manta prin care circuld un agent de racire, astfel incat
procesul si se desfasoare in intervalul de temperaturd 5 — 40 °C. In cazul morilor de
capacitati mari (peste 20 L), rdcirea prin manta nu este suficientd, fiind necesard
vehicularea agentului de racire si prin axul si discurile agitatorului [64].
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Efectul debitului asupra vitezei procesului ar trebui sa reflecte efectul timpului de
stationare (6) al masei celulare in interiorul camerei de mécinare. Daca procesul decurge
dupa o cinetica de ordin I, conversia la o singura trecere prin moara ar trebui sa scada cu
cresterea debitului. Odata cu cresterea debitului, scade gradul de amestecare inversa
(dispersia longitudinald), astfel incat conversia nu mai poate fi exprimata ca o functie
simpld de debitul masei celulare. Pe de altd parte, consumul specific de putere (pe
unitatea de masa de suspensie prelucratd) scade puternic cu cresterea debitului. Din
acest motiv se recomanda operarea morilor cu bile la debite mari, scaderea conversiei
putand fi contracarata prin recircularea partiala a suspensiei prin camera de macinare.
Mai trebuie mentionat faptul ca prin cresterea timpului de stationare (scaderea debitului)
viscozitatea suspensiei poate sd scadd, intrucat forfecarea prelungita poate provoca
degradarea ADN, a carui structura este sensibila la forfecare [65].

Alte studii [66] coreleaza gradul de dezintegrare cu consumul energetic specific,
ajungand la concluzia ca valorificarea maxima a energiei introduse in moara este atinsa
pentru urmétoarea combinatie de parametri: bile de dimensiuni reduse, concentratii de
masa celulara medii spre ridicate, viteze de agitare scdzute spre medii. Aceste rezultate
pot sta la baza transpunerii la scard a procesului de dezagregare celulara in mori cu bile.
In cazul combinatiei de parametri: concentratii de masa celulard reduse, viteze de
agitare ridicate, bile de dimensiuni mari, gradul de dezintegrare a fost corelat cu
frecventa starii de tensiune (care este proportionala cu produsul dintre viteza de agitare
si timpul de dezintegrare), iar corelatia a fost verificatd experimental.

Cateva valori orientative ale consumului energetic specific pentru dezagregarea
unor microorganisme sunt redate in tab. 3.3.

Tabelul 3.3. Consumuri energetice specifice la dezagregarea
unor microorganisme in mori cu bile [4]

Microorganism Grad de Concentratia Consum energetic
dezintegrare [%] | biomasei [% s.u.] specific [J/g]
40 13,5 180
42 13,5 800
65 13,5 430
Saccharomices cerevisiae 80 6,0 1960
80 11,0 900
80 16,0 900
85 10-20 930
95 17,0 720 — 790
Saccharomyces carlsbergensis 95 17,0 720 - 1790
Candida utilis 85-90 17,0 930-1190

3.2.15. Forfecarea fazei solide prin presurizare

Faza solida este formatd din pasta celulara in prealabil inghetata. Prin extrudarea
acestei paste printr-un orificiu ingust, la presiuni de pana la 550 MPa, se realizeaza
dezagregarea celulelor. Datorita fortelor de forfecare ridicate care apar la trecerea prin
orificiu, efectului abraziv al cristalelor de gheatd, modificarii dimensiunilor cristalelor
de gheatd, comportdrii viscoplastice la curgerea suspensiei prin orificiu, are loc o
distrugere avansati a masei celulare. In plus, prin extruderea pastei congelate se
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conserva calitdtile biologice ale produselor intracelulare obtinute [4]. Productivitatea
metodei este influentatd de temperatura, de natura si concentratia pastei celulare.

Pentru realizarea practicd a procesului sunt cunoscute doud dispozitive: presa
Hughes si presa X. Aceste echipamente genereaza presiuni de 150 — 230 MPa. In timp
ce presa Hughes poate fi utilizatd doar la scara de laborator in regim discontinuu, presa
X poate fi operata semicontinuu §i se preteaza la transpunere la scara pentru nivele pilot
si industriale [64].

3.2.2. Metode nemecanice de dezagregare a celulelor si tesuturilor

Metodele nemecanice de dezagregare implicd fie deshidratarea, fie liza
(permeabilizarea) fizicd, chimica sau enzimaticd (fig. 3.9) a peretilor celulari. Spre
deosebire de metodele mecanice, metodele nemecanice nu distrug complet peretele
celular, ci doar il permeabilizeaza, permitdnd difuzia in exteriorul celulei a anumitor
componenti. Desi metodele nemecanice au consumuri energetice inferioare metodelor
mecanice de dezagregare a masei celulare, majoritatea lor sunt dezvoltate si aplicate la
nivel de laborator sau, cel mult, de pilot.

3.2.2.1. Dezagregarea celulelor prin deshidratare

Indepiartarea apei din celuld provoacd deteriorarea membranei citoplasmice,
crescandu-i astfel permeabilitatea. Deshidratarea se poate realiza prin liofilizare, uscare
prin pulverizare, uscare in aer sau uscare sub vacuum. indepartarea apei se poate realiza
si prin adaugarea la materialul celular a unui solvent cu afinitate mare pentru apa:
etanol, metanol sau acetona.

Deshidratarea prezintd dezavantajul cd poate cauza denaturarea unor molecule
proteice sau a altor componenti intracelulari utili [4].

3.2.2.2. Permeabilizarea celulelor prin metode fizice

Metodele fizice de permeabilizare au o eficientd relativ redusa, chiar dupa un
numar mare de cicluri. Principalele metode utilizate sunt: tratarea termica, inghetarea —
dezghetarea, decompresia exploziva si socul osmotic.

Tratarea termica este utilizabilda doar in cazul produselor rezistente la
temperaturd, de exemplu in extractia enzimelor termostabile din bacterii. Viteza
autolizei scade cu temperatura, in functie si de tipul de organism utilizat.

inghetarea — dezghetarea este o tehnici in care suspensia de celule este
inghetata intr-o baie racita cu un amestec de CO; solid (zapada carbonicd) si etanol, iar
apoi este dezghetatd la temperatura camerei [67]. Repetand de mai multe ori ciclul de
inghet — dezghet, membranele celulare sunt distruse de catre cristalele ascutite de gheata
care incep sd creascd din interioul celulei. Durata procesului este destul de mare, iar unii
componenti intracelulari pot fi sensibili la astfel de tratamente. Procedeul poate fi
aplicat anumitor celule microbiene si eucariote din care se elibereaza proteinele
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periplasmice si intracelulare. Procesul este influentat de natura celulelor, temperatura
finala de congelare, precum si de viteza proceselor de incélzire i de racire. Trebuie
mentionat faptul ca multe organisme sunt rezistente la un astfel de tratament datorita
acumularii intracelulare a unor compusi care previn inghetarea.

Decompresia exploziva (,,bomba celulard”) necesitd mai intai saturarea masei
celulare cu azot sau alt gaz inert. Procesul decurge la presiuni ridicate, de pana la 175
MPa. Prin depresurizare bruscd, gazul dizolvat in interiorul celulelor este eliberat rapid,
bulele de gaz formate provocand ruperea peretilor celulari si a membranelor. Pentru a
preveni denaturarea proteinelor spumarea trebuie redusa la minimum. Procesul poate fi
aplicat doar celulelor usor de dezagregat, cum sunt celulele animale. E. coli, drojdiile,
fungiile si sporii nu pot fi dezagregate corespunzator prin aceastd metoda [68].

Socul osmotic apare ca urmare a modificarii rapide a concentratiei sarurilor din
mediu. Mecanismul distrugerii are la baza capacitatea celulelor de a echilibra rapid
concentratia lor internd cu cea a mediului extern, prin osmoza. De exemplu, celulele
sunt incubate timp de 30 min intr-o solutie cu presiune osmotica ridicata (20%
zahaoroza, de. ex.), dupad care sunt centrifugate si resuspendate in apa. Patrunderea
rapida a apei in celuld (pentru echilibrarea concentratiei interne de zaharoza — 20% cu
cea externd — 0%) produce o presiune hidrostaticd (soc osmotic) care produce liza
celulara [4, 67]. Desi insuficient pentru distrugerea celulei, socul osmotic poate elibera
anumite proteine, sau poate fi o metodd de intensificare a procesului de autoliza.
Metoda este utilizabila pentru celule vegetale, animale, precum si pentru unele bacterii
Gram negative.

3.2.2.2. Permeabilizarea celulelor prin metode chimice

Permeabilizarea sau liza chimica este utilizata atat pentru distrugerea peretilor
celulari, cat si pentru extractia unor componenti intracelulari. Principalul dezavantaj al
lizei chimice este introducerea in sistem a unor substante care ulterior trebuie
indepartate, marindu-se astfel costurile de productie. Un alt dezavantaj il reprezinta
timpul indelungat necesar realizarii procesului.

Tratarea cu solventi organici (toluen, eter, fenil-etil alcool, dimetilsulfoxid,
metanol, etc.) conduce la formarea de canale prin membrana celulara [67]. O parte din
acesti solventi pot crea probleme la separarea produselor eliberate, iar unii dintre ei sunt
toxici [4].

Compusii tensioactivi (detergenti ionici — dodecilsulfat de sodiu si neionici —
Triton X-100), utilizati ca atare sau In combinatie cu agenti haotropici (clorurd de
guanidina, uree) sunt eficienti pentru eliberarea enzimelor legate de membrana celulara.
Actiunea detergentilor este puternic influentatd de pH si de temperaturd. Detergentii
ionici sunt mai eficienti, insd pot determina si denaturarea moleculelor proteice
eliberate. Alte dezavantaje legate de utilizarea detergentilor sunt spumarea, precipitarea,
costul ridicat al detergentilor neionici, precum si dificultatea indepartarii din produsul
final [4, 64, 67].

Bazele pot fi utilizate ca agenti ieftini de extragere a enzimelor intracelulare
stabile la pH > 11, fara distrugerea peretelui celular. Metoda poate fi utilizata si la scara
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industriala. O pretratare alcalind a celulelor slabeste rezistenta peretelui celular,
facilitdnd dezagregarea mecanicd cu consumuri energetice mai reduse [69].

Acizii realizeaza cel mai rapid hidroliza componentilor care alcatuiesc peretii
celulari (6 — 12 h). Desi randamentele hidrolizei acide sunt ridicate, se produc pierderi
in proteine, vitamine $i compusi aromatici [4].

Alti compusi utilizati in liza chimica sunt sarurile, zaharurile, esterii acetici,
compusi care induc plasmoliza, extragand materialul intracelular, in general fara
denaturarea acestuia. Antibioticele pot fi de asemenea utilizate pentru distrugerea
membranei celulare a unor microorganisme [4].

In general, atunci cdnd se urmdireste transpunerea la scard a procesului de
dezagregare celulard, adaugarea de agenti chimici trebuie evitata, in special in productia
substantelor proteice, In principal pentru a nu incdrca excesiv costurile, atit cu
chimicalele propriu-zise, cat si cu cheltuielile de Indepartare a acestora.

3.2.2.2. Permeabilizarea celulelor prin metode enzimatice

Distrugerea peretilor celulari cu ajutorul enzimelor devine o tehnicad din ce in ce
mai atractiva, datoritd avantajelor pe care le prezinta: (i) selectivitate ridicata pentru un
anumit produs (cu efecte benefice in izolarea si purificarea produsului); (ii) o viteza
ridicatd si un randament crescut in produsul eliberat; (iii) deteriorare minimad a
produsului eliberat; (iv) posibilitatea utilizarii unor conditii blande de temperatura si
pH; (v) absenta producerii de resturi celulare.

Aplicarea lizei enzimatice necesita in prealabil selectarea enzimei sau sistemului
enzimatic care sa corespundd scopului propus si stabilirea conditiilor in care liza este
eficientd [4]. Mai mult decat orice alta tehnica, liza enzimaticd necesitd o buna
intelegere a detaliilor structurii fizico-chimice a peretilor celulari. Nici o enzima nu este
capabila sa degradeze complet peretii celulari, datoritd compozitiei complexe a acestora.
Asa cum s-a mai aratat, componentul de baza al structurii peretilor celulelor bacteriene
este peptidoglucanul. In cazul bacteriilor gram-pozitive, o singurd enzimi poate liza
celula, dar un amestec de enzime (glucozidaze si peptidaze) actionand sinergetic pot
ajuta liza peptidoglucanului. In cazul bacteriilor gram-negative este necesari o
pretratare cu un agent tensioactiv pentru indepartarea membranei exterioare.

Tabelul 3.4. Enzime importante in degradarea peretilor celulelor microbiene [53]

Organismul Enzima
Bacterii Glicozidaze
Acetilmuramoil-L-alanil amidaze
Peptidaze
Fungii, drojdii B-(1,3)-glucanaze
B-(1,6)-glucanaze
Mananaze
Chitinaze
Alge Proteaze
Celulaze
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In tab. 3.4 sunt prezentate principalele enzime care pot ataca membrana celulara a
diverselor microorganisme. Majoritatea enzimelor litice sunt active si asupra peretilor
celulelor moarte (liofilizate sau termolizate).

Principala constrangere in utilizarea lizei enzimatice este data de costul ridicat al
enzimelor litice. Singura enzima liticd disponibild la scard comerciald este lizozima
extrasd din albusul oudlor de gdind. Aceasta a fost frecvent utilizatad in liza unor bacterii
gram-pozitive, la o viteza de 5.10 Ul/(kg.h) raportat la substanta uscata [64]. Aceeasi
enzima este utilizatd si pentru liza E. coli, cunoscutd drept o bacterie cu pereti celulari
duri [67].

Pe langd costul ridicat al enzimelor litice, o altd problemd, cea a impurificarii
produsului, face ca liza enzimaticd sd fie Incd utilizatd cu retinere. De exemplu,
enzimele derivate din oud pot provoca probleme dacd urme din acestea rdman in
proteinele purificate utilizate in scop terapeutic, stiut fiind faptul ca unele persoane sunt
alergice la oud [64, 67]. Enzimele extrase din drojdii sau din sistemul digestiv al
gasteropodelor nu pot fi utilizate in procese transpuse la scard intrucat sunt amestecuri
de enzime [67]. Impurificarea produsului ar putea fi evitatd prin folosirea de enzime
litice imobilizate pe un suport macromolecular [4, 70, 71].

La fel ca si alte procedee de dezagregare nemecanice, liza enzimatica este un
proces lent, dar combinata cu alte metode se pot obtine grade ridicate de dezagregare la
viteze convenabile. Astfel, dezagregarea C. utilis in omogenizatoare de Tnalta presiune a
fost imbunatatita prin tratarea prealabila a celulelor cu zimolaza [65]. Celule de Bacillus
cereus pretratate cu 0,5 g celozil'/g celule umede la pH = 5,5 si 30 °C au fost
dezagregate in proportie de 98% la o singurd trecere printr-un omogenizator Manton-
Gaulin la 70 MPa. Celulele netratate au fost dezagregate doar in proportie de 40% in
aceleasi conditii de lucru. Acelasi tratament enzimatic a facilitat dezagregarea si in mori
cu bile [72].

Un caz particular al lizei enzimatice este autoliza, proces in care celulele isi
produc singure enzimele litice. Ca proces de autodigerare, autoliza este un proces foarte
lent, care are loc intr-o perioada de ordinul zilelor, ceea ce reprezintd un inconvenient
major. Datoritd acestui fapt, autoliza nu este o metodd uzuald pentru dezagregarea
celulelor. Autoliza drojdiilor, proces realizat la scard industriala pentru obtinerea
autolizatelor de drojdie, necesitd 12 — 24 h la 45 — 50 °C [4]. Procesul poate fi accelerat
prin uscarea sau inghetarea — dezghetarea prealabild a celulelor. Alte metode de
inducere a autolizei sunt plasmoliza cu ajutorul surfactantilor, solventilor organici
(toluen sau butanol), compusilor tiolici. Procesul de autolizd este influentat si de
valoarea pH-ului, componenta si concentratia mediului de cultura, stadiul de dezvoltare
a microorganismului.

Enzimele autolitice sunt importante pentru cresterea si multiplicarea celulelor, dar
odatd ce sunt dereglate, ele ataca peptidoglucanul peretelui celular bacterian. Exista
experimentari in care, prin inginerie genetica, fie li s-a inhibat microorganismelor
capacitatea de a-si sintetiza peretele celular, fie li s-a introdus informatia genetica pentru
producerea de enzime litice [73].

! Celozil — enzima litica produsa de Streptomyces coelicolor
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3.3. INFLUENTA DEZAGREGARII ASUPRA PROCESELOR
ULTERIOARE DE SEPARARE

Asa cum s-a aratat si in paragraful 2.4.3.4, separarea resturilor celulare este o
operatie dificild, datoritd dimensiunilor reduse ale particulelor si a viscozitatii ridicate a
sistemului. Dezagregarea mecanica sau tratamentele litice produc resturi celulare de
dimensiuni uneori sub 0,1 um, foarte dificil de separat. La astfel de dimensiuni, filtrarea
si centrifugarea sunt putin eficiente.

Centrifugarea poate fi utilizatd pentru separarea resturilor celulare mai mari de
0,5 um. Sub aceasta valoare, Tn medii viscoase in special, separarea prin centrifugare nu
poate firealizata decat eventual dupa o floculare prealabila a resturilor celulare [74].

Filtrarea cu adjuvant in filtre celulare rotative este o metoda utilizata pentru
separarea resturilor celulare de drojdii [53].

Microfiltrarea in curent incrucisat are avantajul ca previne formarea stratului
de precipitat si nu necesitd adjuvanti costisitori. Dificultatile care apar sunt legate de
murdarirea membranelor §i de aparitia polarizdrii de concentratie, care contribuie la
scaderea rapidd a fluxului de permeat si limiteaza concentratia resturilor celulare in
retenat. Pe langa aceste dezavantaje operationale trebuie tinut cont de faptul ca poate
avea loc adsorbtia puternica a proteinelor pe resturile celulare, fenomenul depinzand de
concentratie, temperatura, pH si tarie ionica.

Extractia in sisteme bifazice apoase este 0 metodd atractiva pentru separarea
celulelor si resturilor celulare din solutiile de proteine, dar este costisitoare si
recuperarea reactantilor este dificila.

Alegerea metodelor de dezagregare, dar si a conditiilor de realizare a dezagregarii
reprezintd o provocare: cantitatea de proteine intracelulare eliberatd creste cu cresterea
gradului de maruntire al resturilor celulare [75], in schimb, pe masurd ce dimensiunile
resturilor celulare se micsoreaza, separarea lor devine din ce 1n ce mai dificila [76].
Particulele submicronice trec usor in supernatant dupa centrifugare, intarzie precipitarea
fractionatd si au tendinta de a colmata coloanele cromatografice sau membranele
utilizate n procesele ulterioare de separare [74, 76].

Dimensiunile fragmentelor celulare rezultate la dezagregare depind si de metoda
de dezagregare folositi, precum si de parametrii procesului. Intr-un studiu comparativ a
fost observata comportarea resturilor celulare de E. coli obtinute intr-o moara cu bile,
respectiv intr-un omogenizator de inaltd presiune [77]. Desi nu s-au observat diferente
semnificative Tn ceea ce priveste randamentul in proteine si viteza de eliberare a
acestora, caracteristicile resturilor celulare (distributia dupa marime, separabilitatea prin
centrifugare si filtrare Tn adancime) au fost diferite in cele doud procedee de
dezagregare utilizate. Timpul mediu de stationare a suspensiei celulare Tn moara cu bile
nu afecteazd semnificativ distributia dupd marime a resturilor celulare; in
omogenizatorul de nalta presiune, cu cresterea numarului de treceri prin aparat, spectrul
dimensional al resturilor celulare se largeste.

In cazul celulelor de drojdii, s-a stabilit ci presiunea minima la care are loc
dezagregarea celulelor intr-un omogenizator de nalta presiune este de 11,5 MPa [78],
iar dimensiunile resturilor celulare depind de conditiile de multiplicare [59].
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In multe cazuri s-a constatat ci o pretratare a masei celulare cu agenti haotropici si
detergenti, conduce la obtinerea unor resturi celulare de dimensiuni mai mari decat in
absenta tratarii. Pretratarea este realizata si in scopul evitarii degradarii produselor labile
eliberate din celule. Astfel, la suspensia de celule se pot adduga inhibitori de proteaze
(pentru a proteja proteinele eliberate), antioxidanti (pentru evitarea oxidarii puntilor
disulfidice), substante tampon (pentru mentinerea pH-ului in intervalul dorit). De toate
aceste adaosuri trebuie tinut cont in etapele ulterioare de izolare, separare si purificare.

Dezvoltarea tehnologiei ADN recombinat a permis obtinerea unui mare numar de
proteine terapeutice sub forma de corpi de incluziune in citoplasma unor bacterii, n
special E. coli. Acesti corpi de incluziune sunt agregate amorfe de proteine, constand in
polipeptide pliate ,,gresit” (frecvent denaturate), cu dimensiuni mari (0,8 — 1,5 pm) si
densitdti mai ridicate (~ 1,2 — 1,35 kg/L) decat restul materialului celular. Pentru
solubilizarea lor In apa este necesara utilizarea de detergenti sau de agenti haotropi [79].
Procedura standard de purificare a proteinelor din corpii de incluziune incepe cu
izolarea acestora din materialul rdmas in urma dezagregdrii masei celulare.
Dezagregarea cea mai bund se obtine in omogenizatoare de 1naltd presiune. Corpii de
incluziune se separd prin centrifugare timp de 5 — 10 min in centrifuge de clasare cu z =
5.10° — 1.10%, cand produsele solubile si resturile celulare usoare trec in supernatant
(vezi si paragraful 2.4.3.5) [79, 80]. O alternativa de separare este filtrarea membranara
in curent incrucisat [81]. Corpii de incluziune astfel separati sunt apoi spalati fie cu o
solutie diluatd de detergenti, fie cu un agent haotropic (uree sau clorhidrat de
guanidind). Deseori se adauga agenti reducatori (ditiothreitol, f-mercaptoetanol) pentru
ruperea puntilor disulfidice incorecte. Proteina astfel solubilizata si redusa este pregatita
pentru purificare si repliere.
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4. Separarea prin extractie

Extractia este procesul prin care unul sau mai multi componenti dintr-un amestec
lichid omogen sau dintr-un amestec solid se separd, total sau partial, pe baza diferentei
de solubilitate a acestora in unul sau mai multi solventi. Daca amestecul initial supus
separarii este lichid, operatia prin care se realizeazd separarea poartd denumirea de
extractie lichid — lichid. Daca amestecul de separat este in faza solidd, operatia de
separare se numeste extractie lichid — solid [4, 82, 83], spalare extractiva, percolare sau
lixiviere [84, 85]. In literatura de limba engleza termenii incetiteniti pentru cele doui
operatii unitare sunt respectiv liquid — liquid extraction si leaching [86, 87].
Recomandirile [IUPAC' prevad utilizarea tremenului de distributie lichid — lichid (liquid
— liquid distribution) [88]. Daca extractia se realizeaza numai prin interactiuni de natura
fizica intre componentul care se extrage (solut) si solventul/solventii de extractie
discutdm despre extractie fizica, iar daca intre solut si extractant intervin §i reactii
chimice discutam despre extractie reactiva [4, 89].

Agentii de extractie (solventii) clasici se gasesc in stare lichidd, dar astdzi se
utilizeaza pe scard din ce in ce mai largd solventi la parametri critici sau deasupra
acestora, cand nu se mai poate face distinctia dintre starea de lichid si cea de gaz, caz in
care vorbim despre extractia cu fluide supercritice (FSC). Alte modalitati de realizare a
extractiei In procesele de bioseparare (dar nu numai) implica utilizarea diverselor tipuri
de membrane lichide (extractia prin membrane lichide sau pertractia), a fazelor apoase
nemiscibile Intre ele (extractia in sisteme apoase bifazice — SAB) sau a microemulsiilor
(extractia prin micele inverse).

Intrucat bazele teoretice ale procesului de extractie, calculul procesului,
echipamentele tipice utilizate si criteriile de alegere a acestora au fost discutate pe larg
in cadrul cursului de Operatii Unitare, in acest capitol se va insista doar asupra acelor
aspecte specifice utilizarii proceselor de extractie in separarea compusilor obtinuti prin
biosinteza, sau a celor extrasi din produse naturale (microbiene, vegetale, animale).

"TUPAC (International Union of Pure and Applied Chemistry) - Uniunea Internationala pentru Chimie
Puri si Aplicata
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4.1. EXTRACTIA FIZICA LICHID - LICHID

4.1.1. Aspecte generale privind extractia lichid - lichid

Se considera o solutie binara, omogend, formata dintr-un dizolvant initial A si un
solut B. Din aceastd solutie, solutul B se poate separa cu ajutorului unui alt solvent S
daca: (1) S si A sunt total nemiscibili (cazul ideal) sau partial miscibili; (i1) B este solubil
in S; (iii) la echilibru, concentratia solutului B in solventul S (Y3) este mai mare decat
concentratia aceluiasi solut B in solventul initial A (X3):

Ys> Xg (4.1)

Dupa amestecarea solutiei de B in A cu solventul S si dupd sedimentarea
amestecului, se formeaza doua straturi: un strat de extract (B dizolvat in S, cu eventuale
urme de A) si un strat de rafinat (component majoritar A, cu mai putin B dizolvat,
eventual cu urme de S), care pot fi separate pe baza diferentei de densitate (fig. 4.1).
Solutul B, solubil atat in A cat si in S se repartizeazd Intre cei doi solventi dupa un
coeficient de distributie (de partitie, de repartitie):

Y,  conc.solutului Bin faza de EXTRACT

Ky=-t= — (4.2)
X, conc.solutului Bin faza de RAFINAT

coeficient care, pentru sistemele ideale, respectd legea de repartitie a lui Nernst (fig. 4.2)
[90]. La valori supraunitare ale coeficientului de distributie solutul trece preponderent in
extract, in timp ce la valori subunitare ale acestuia, rdmane preponderent in rafinat.
Pentru Ky = 1, solutul B se repartizeaza in mod egal intre cei doi solventi A si S,
separarea prin extractie nefiind posibild. Pentru scopuri practice, se considerd posibila
separarea prin extractie L — L atunci cand Ky > 3.

b
Ys a
B + S |EXTRACT
Cc
A + B |RAFINAT
Xg
Amestecator Separator
a — sisteme ideale: Y = KX
b, ¢ — sisteme neideale: Y = KX
Figura 4.1. Schema de principiu a extractiei fizice Figura 4.2. Relatie de
lichid — lichid echilibru intr-un sistem

cu solventi nemiscibili

Pentru realizarea extractiei L — L este necesara parcurgerea urmatoarelor etape: (i)
contactarea solutiei initiale (A + B) cu solventul S (amestecarea), (ii) solubilizarea si
difuzia solutului B in solventul S (transferul de masa al solutului), (iii) separarea celor
doua faze: extractul (E) si rafinatul (R), (iv) recuperarea solventului din extract (uzual
prin distilare); (v) desolventarea rafinatului (prin distilare sau stripare).
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Ca operatie unitard, extractia L — L este preferatd distildrii atunci cind: (i)
volatilitatea relativd a componentilor amestecului de separat este apropiatd de unitate;
(i1) componentul volatil este in concentratie mare sau are caldurd de vaporizare mare
(apa, de ex.); (ii1) temperatura la care s-ar face rectificarea este mare; (iv) substantele de
separat sunt termolabile. Pe acest din urma considerent s-a impus extractia L — L in
separarea antibioticelor, Inca din perioada in care procesul Inca nu era bine fundamentat
din punct de vedere teoretic.

Viteza procesului de extractie, exprimatd prin cantitatea (M) sau fluxul (J) de solut
transferat:
M=K-A4-AC-t (4.3)
J=K-A4-AC 4.4)
depinde de coeficientii de transfer de masad ai solutului in fiecare faza (dependenta
redata prin expresia coeficientului global de transfer de masa, K), de aria interfaciald de
contact intre cele doud faze lichide (4), precum si de forta motrice a procesului
(diferenta concentratiei solutului Intre solutia initiald si solvent, AC). Pentru accelerarea
transferului solutului, deci pentru marirea vitezei de extractie, se poate mari valoarea
coeficientului de transfer K (reducerea grosimii straturilor limitd prin cresterea
turbulentei sau prin contactarea fazelor in microcanale), se poate mari aria interfaciala 4
(dispersia unei faze in cealalta sub forma unor picaturi de dimensiuni cat mai mici), sau
se poate mari potentialul transferului, lucrand in conditii cat mai departate de cele de
echilibru, prin adaugarea unor cantitdti proaspete de solvent (realizarea procesului in
contracurent, in trepte, sau cu reflux de solvent).

4.1.2. Aspecte particulare ale extractiei lichid - lichid in bioprocese

Printre metodele de separare si purificare utilizate in biotehnologii, metodele de
extractie lichid — lichid sunt utilizate frecvent, datorita faptului ca aceste metode (i) sunt
bine cunoscute si testate industrial cu succes in alte aplicatii, (i1) sunt adesea ieftine, (ii1)
se preteaza la transpunerea la scard mare, in unitati cu functionare continud [91].
Extractia L — L este utilizatd in special pentru separarea din mediul de culturd a unor
metaboliti (alcooli, acizi carboxilici, aminoacizi, antibiotice) [92, 93], pentru prepararea
unor produse farmaceutice izolate din compusi naturali sau obtinute prin sinteza partiala
(sulfamide, fenobarbital, antihistaminice, cortizon, estrogeni, alcaloizi), pentru rafinarea
grasimilor vegetale si animale (procedeul Solexol de extractie cu propan, extractia cu
furfural), pentru extractia proteinelor din peste, extractia vitaminelor A si D din uleiul
de ficat de peste, extractia vitaminei E din uleiurile vegetale [94]. Pe masura ce scara de
operare se mareste, extractia L — L devine din ce in ce mai atractivd datoritd pe de o
parte faptului ca problemele referitoare la transpunerea la scara sunt cunoscute si multe
dintre ele rezolvate, iar pe de alta parte datorita costurilor de investitii §i exploatare mult
mai scazute comparativ cu alte metode de bioseparare, cum ar fi cromatografia de
lichide.
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4121. Solventi de extractie

Un solvent ideal trebuie sa fie selectiv, nemiscibil cu materia prima, ieftin si usor
de recuperat, netoxic, neinflamabil si necoroziv. El nu trebuie sa reactioneze ireversibil
cu solutul. Viscozitatea sa trebuie sd fie scazutd: astfel consumurile energetice pentru
vehiculare vor fi mai reduse si, in plus, o valoare micd a viscozitatii influenteaza
favorabil coeficientii de transfer de caldura si de masd. O diferentd de densitate cat mai
mare Intre solvent si materia primd Imbundtateste dispersia si mareste viteza de
deplasare a picaturilor, favorizand astfel transferul de masa. Tensiunea interfaciala
trebuie sa aiba o valoare optima: la valori prea mari, desi se usureaza separarea fazelor
se ingreuneaza dispersia, in timp ce la valori prea mici exista pericolul formarii unor
emulsii stabile intre materia prima si solvent, emulsii greu de separat.

Solventii utilizati in bioprocese trebuie in plus sd nu denatureze biomoleculele
extrase (peptide, proteine etc.). Ca regula generald, cu cat biomoleculele sunt mai mari,
cu atdt mai complexd este structura lor spatiald si cu atdt mai mare este riscul de
denaturare. Drept urmare, peptidele mari si proteinele nu se preteaza la extractia clasica
cu solventi organici, ele separdndu-se prin extractie in sisteme apoase bifazice.

Pentru extractia produselor de biosinteza polare se utilizeaza alcooli, esteri,
cetone, iar pentru extractia celor nepolare eter de petrol, diclormetan, dicloretan etc. in
cazul solventilor din prima categorie, principala problema este solubilitatea lor relativ
ridicata in mediul apos. Cresterea masei moleculare a acestor compusi reduce
solubilitatea lor in apa, dar mareste tendinta de formare a unor emulsii stabile cu aceasta

[4].

nnnnnnnooooooooo»{FORMULAREAPROBLEMEI}‘----------------

- se identifica scopul proiectarii

/

Alegerea metodei si stabilirea constrangerilor
- se specifica criteriile de proiectare pe baza formularii problemei

'

Rezolvarea problemei cu ajutorul CAMD
(Computer Aided Molecular Design)

- se identificd acei compusi care au proprietatile dorite

¥

SOLUTIA:
mai multi solventi potentiali

v

Analiza rezultatelor si verificarea lor
- solventii sugerati sunt analizati utilizand unelte externe

candidati
promitatori

Selectarea solventului
- verificarea finald utilizand simulari riguroase si experimentarea

solutii inacceptabile din motive
de performanta, economice sau SOLVENT
de securitate eeeeccccc e

Figura 4.3. Algoritm pentru selectarea solventilor [99]
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Alegerea solventului potrivit este etapa cheie in conceperea §i proiectarea unui
proces de extractie. Solventul selectat trebuie sa se apropie cat mai mult de profilul
solventului ideal, in acest fel realizandu-se gradul dorit de separare intr-un numar minim
de etape si, evident, cu costuri minime. La ora actuald existd programe de calculator
care permit alegerea solventului potrivit dintr-o baza de date [95 — 99]. Alegerea
solventului se realizeaza printr-o abordare in mai multe etape. Mai ntai se formuleaza
problema: CE trebuie separat, DIN CE amestec se efectueaza separarea, CARE este
telul final al separdrii (puritatea extractului, continutul final de solut in rafinat etc.).
Odata formulatd problema, se alege metoda de rezolvare si se precizeaza eventualele
constrangeri la care este supus sistemul. Utilizind un program de tip CAMD' se obtine
o listd a unor solventi fezabili, aranjati in ordine dupa anumite criterii date. Cei mai
potriviti solventi sunt apoi analizati individual in termeni de performanta, eficacitate,
eficientd, impact de mediu, economicitate etc. Dacd nu se gaseste nici un solvent
potrivit, se revine in formularea problemei relaxand anumite constrangeri sau largind
domeniul anumitor proprietdti tinta (presiune de vapori, tensiune superficiala, punct de
fierbere etc.) (fig. 4.3). In acest mod, selectarea solventilor devine o problema de
proiectare care necesitd o solutionare de tip incercare — eroare.

412.2. Echipamente de extractie

Extractoarele utilizate la nivel industrial trebuie s satisfacd intr-o cit mai mare
masura, urmatoarele deziderate: (i) eficacitate de separare cat mai mare; (ii) productie
specificd (pe m’) cit mai mare; (iii) consum minim de energie mecanicd §i termica
(inclusiv cea pentru recuperarea solventului); (iv) cost redus de investitie si exploatare;
(v) adaptabilitate la conditii variate de lucru. Eficacitatea mare a extractoarelor se poate
realiza prin intensificarea transferului de masd intr-o unitate de extractie §i prin
repetarea de un numar mare de ori a acestei unitati. Intensificarea transferului se obtine
prin marirea celor trei factori ai ecuatiei (4.4).

Extractoarele pot fi clasificate dupa mai multe criterii:

- in functie de modul de contactare a fazelor:
o extractoare cu contact in trepte,
o extractoare cu contactare diferential.

- in functie de criteriul unitatilor de extractie:
o extractoare cu unitati distincte de extractie,
o extractoare continue in contracurent.

- In functie de modul de amestecare:
o extractoare fara agitare,
o extractoare cu agitare mecanica,
o extractoare pulsate,
o extractoare centrifugale.

O clasificare a principalelor tipuri de extractoare comerciale este prezentata in fig. 4.4.

" CAMD — Computer Aided Molecular Design — proiectare moleculari asistatd de calculator
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Extractoare comerciale

v v
Contactare gravitationala a fazelor Contactare centrifugala a fazelor
2
Extractoare centrifugale

Curgere indusa gravitational

Podbielniak
De Laval

Clasificare dupa tipul agitarii Quadronic
Luwesta
Robatel

\ 4 v \ 4 \ 4

Coloane neagitate | |Coloane pulsate| |Coloane agitate mecanic| | Alte dispozitive

Coloane cu pulverizare | | Coloane cu umplutura ; ;

Coloane cu umplutura Coloane cu t_alere sita Dispozitive Dispozitive
Coloane cu talere Coloane ciclice rotative reciproce
perforate controlate
Amestecator-decantor
v £
Contactoare rotative Contactoare cu talere deplasate
cu agitare alternativ pe veriticala
!} } L
Amestecator-decantor Coloane cu talere perforate Amestecatoare statice
Coloane Scheibel Coloane cu talere sita si deversor Extractoare cu talere
Coloana Oldshue-Rushton Talere cu perforatii stantate vibrate
Contactoare cu discuri rotative Extractoare
Extractor cu discuri rotative asimetrice ultrasonice
Coloana Kuhni Extractoare cu
Contactor Graesser pompare parametrica

Figura 4.4. Clasificarea extractoarelor comerciale [100]

Extractoarele utilizate in bioprocese trebuie sa asigure separarea unor produse
usor degradabile, ca urmare ele trebuie sa asigure viteze mari de transfer de masa in
conditiile unor timpi de contact si de separare a fazelor foarte scurti. Extractoarele
comerciale care corespund acestor exigente sunt extractoarele centrifugale, extractoarele
rotative cu agitare si extractoarele cu talere deplasate alternativ pe verticala [100].

4.12.2.1. Extractoare centrifugale

Extractoarele centrifugale sunt caracterizate de faptul ca timpul de contactare a
fazelor este scurt, permit prelucrarea unor amestecuri avand o diferentd mica de
densitate intre faze si care emulsioneaza usor, necesita un spatiu redus pentru amplasare.
Dezavantajele principale sunt legate de costul ridicat al acestora precum si de
intretinerea mai pretentioasd decét la alte categorii de extractoare [100]. Din punct de
vedere constructiv se impart in doud categorii principale: extractoare cu ax orizontal si
extractoare cu ax vertical.
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Extractorul Podbielniak (fig. 4.5) a fost primul extractor centrifugal folosit la
scara industriala, fiind introdus in practica in anii 1950 [101]. Extractorul este format
dintr-o foaie metalica Infaguratd in spirala in jurul unui arbore care se roteste cu 2000 —
5000 rot/min. Introducerea si evacuarea celor doud faze se realizeaza axial. Faza usoara
se trimite la periferia spiralei, iar faza grea se deplaseaza catre axul extractorului.
Constructiv si functional, acest extractor poate fi considerat drept o coloand cu talere
perforate infasuratd in jurul unui arbore cilindric. Campul de forte centrifuge duce la
reducerea inaltimii echivalente a unei trepte teoretice (IETT), precum si a timpului de
contact intre faze. Datoritd cdmpului de forte centrifugal si diferentei de densitate are
loc o curgere radiald, in contracurent, a celor doud faze. Productivitatea acestor
extractoare este de 2,5 — 10 m® [4], dar poate ajunge si pana la 98 m’/h [100].

Faza grea Faza usoara
W[t — ———e

Figura 4.5. Extractor Podbielniak
a — principiu de functionare; b — sectiune; c — extractor pilot.
A — intrare faza ugoard; B — iesire fazd grea; C — iesire faza usoard; D — intrare faza grea; E — zona de
contact reglabild; F, G — zone de separare reglabild; J, H — conducte de alimentare cu lichide; 1 — capac
lateral demontabil; 2 — site perforate concentrice; 3 — suport; 4 — carcasa rotor; 5 — lagare; 6 — arbore; 7
— etansare; 8 — racorduri pentru curétire.

Extractorul Luwesta (fig. 4.6) este constituit dintr-o succesiune de regiuni de
amestecare — separare, cu circulatia fazelor in contracurent. Extractorul se construieste
cu douad sau trei trepte, fiecare treapta fiind prevazuta cu discuri de amestecare si conuri
de separare. Fazele se introduc si se evacueaza prin axul central, amestecarea avand loc
la trecerea prin orificiile axului, in fiecare treaptd. Solventul proaspat se introduce in
treapta inferioara, iar solutia initiald in treapta superioard. Amestecul de lichide se
separd sub actiunea fortei centrifuge, iar apoi lichidele trec prin orificii diferite in ax, de
unde sunt din nou distribuite in trepte diferite [102]. Au avantajul unor productivitati
ridicate (1,25 — 120 m’/h intr-o singur treapti), al unui timp de contact scurt (citeva
secunde) si al necesarului redus de solvent. Pe langda dezavantajele comune
extractoarelor centrifugale, mai prezinta dezavantajul aparitiei la periferia cilindrului
rotativ a unor presiuni locale de peste 10 MPa, care modificd diagrama fazelor si
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diagrama de echilibru, cu efecte directe asupra numarului de trepte de contact nercesare
obtinerii a gradului de separare dorit [4].

Rafinat Solvent

<—
) |- — )

Extract

—> Fazaugoara
mm) Fazagrea

Figura 4.6. Extractor Luwesta [102] Figura 4.7. Extractor Alfa-Laval [87]
1 — discuri de amestecare; 2 — conuri de
separare; 3 — ax central.

Extractorul Alfa-Laval (fig. 4.7) este un extractor cu ax vertical, In care ambele
faze sunt alimentate sub presiune, la baza utilajului. Rotorul este format dintr-o serie de
cilindri concentrici, prevazuti cu aripioare elicoidale, care formeaza o serie de treceri
sub forma de spirale. Faza usoara este dirijata spre periferie, de unde curge spiralat spre
ax, circuland In contracurent cu faza grea introdusd langa axul central. Datoritd curgerii
in spirald, lichidele parcurg un traseu lung de circa 25 m [87]. Extractoarele Alfa-Laval
lucreazi la debite de alimentare de 5 — 9 m®/h, raportul dintre faza apoasa si solvent
fiind cuprins intre 3:1 si 5:1, ajungand chiar pana la 8:1 in cazul extractiei penicilinei G,
care se extrage In proportie de 96 — 98% [4].

Extractia se poate realiza In camp de forte centrifugal s§i in separatoare
centrifugale cu discuri. Contactarea fazelor se poate realiza utilizdnd amestecatoare
centrifugale de sine statitoare sau integrate in partea superioara a separatorului
centrifugal. In cazul amestecitoarelor centrifugale (fig. 4.8), fazele care trebuiesc
contactate sunt pompate impreuna intr-un tambur rotativ de amestecare, unde sunt
accelerate centrifugal spre periferie, de unde amestecul este preluat de o pompa
centripetd, in canalele cdreia are loc amestecarea intensa a fazelor. Caracteristicile
amestecarii pot fi reglate prin modificarea turatiei electromotorului de antrenare a
amestecatorului, marimea picaturilor si gradul de turbulentd variind cu viteza de rotatie.

Amestecdtorul centrifugal poate fi Incorporat in separatorul centrifugal cu
discuri (fig. 4.9), cu avantajul unei constructii mai compacte [103]. Amestecul de
separat este alimentat prin racordul (1). Solventul proaspat sau extractul din treapta
anterioard (in cazul extractiei in trepte in contracurent) alimentat prin racordul (4) se
amesteca cu rafinatul in pompa centripeta (5). Extractul limpede este evacuat prin
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racordul (2), iar rafinatul prin racordul (3). Amestecarea fazelor sub actiunea fortei
centrifuge are loc in camera de distributie a tamburului centrifugei (6).

Figura 4.8. Amestecator centrifugal Westfalia
1 — alimentare cu solutie initiala si solvent; 2 — tambur de amestecare; 3 — pompa
centripetd; 4 — evacuare amestec de lichide.

Amestecatorul centrifugal poate fi cuplat si cu un separator centrifugal prevazut
cu dispozitiv de autocuratire a fazei solide (fig. 4.10), caz In care se poate realiza
extractia din suspensii continand pana la 7% v/v faza solida [104].

Figura 4.9. Extractor centrifugal Figura 4.10. Extractor centrifugal
Westfalia cu amestecator incorporat Westfalia pentru suspensii, cu dispozitiv de
1 — alimentare; 2 — evacuare faza usoard; 3 — autocurdtire a fazei solide

evacuare rafinat; 4 — solvent proaspat sau
extract de la unitatea anterioard; 5 — pompa
centripetd; 6 — camera de distributic a
tamburului centrifugei.

1 — alimentare suspensie + solvent; 2 — evacuare
faza ugoard; 3 — evacuare faza grea.

In contextul tendintei actuale de integrare a proceselor, de reducere a numarului
de operatii prin folosirea unor echipamente complexe in care sa se realizeze mai multe
etape ale procesului tehnologic (reactie + separare), a fost conceput extractorul-
decantor Westfalia, utilizat in extractia antibioticelor din lichidele de fermentatie, fara
filtrarea prealabild a biomasei penicilinelor (fig. 4.11).
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=

Figura 4.11. Extractor-decantor Westfalia [104]
1 — alimentare cu suspensie (lichid de fermentatie + miceliu); 2 — alimentare cu solvent; 3 — evacuare
rafinat; 4 — zond de extractie in contracurent; 5 — disc separator; 6 — pompa centripetd pentru evacuarea
extractului.

Extractorul-decantor in contracurent este o centrifugd decantoare orizontald cu
tambur cilindro-conic prevazut cu un transportor elicoidal care se roteste cu o viteza mai
micd cu 32 rot/min decat tamburul. Suspensia alimentata prin racordul (1) patrunde in
transportorul elicoidal printr-o serie de fante de distributie practicate in acesta. Aici intra
in zona de extractie (4), curgand in contracurent cu solventul alimentat prin racordul (2).
Rafinatul este descarcat gravitational la capatul conic al tamburului, prin racordul (3).
Faza solida este preluatd de catre transportor si descdrcatd gravitational Impreuna cu
rafinatul. Solventul se deplaseaza catre capatul cilindric al tamburului, fiind descércat
sub presiune prin intermediul pompei centripete (6) [104]. Tamburul are o lungime de
0,75 m si un diametru de 0,22 m, turatia sa fiind de 5000 rot/min. Debitul de alimentare
cu lichid de fermentatie este de 1,3 — 2 m’/h, realizindu-se un grad de extractic a
antibioticelor de 97 — 98% [4].

Contactorul centrifugal CINC (fig. 4.12) are o constructie originald care fi
permite utilizarea ca unitate de extractie [105]. In principiu seamini cu centrifuga
tubulara, deosebindu-se nsa de aceasta prin faptul ca are doua racorduri de intrare (unul
pentru solutia initiala si altul pentru solvent). Amestecarea fazelor si extractia au loc in
spatiul inelar dintre rotor i carcasa, spatiu caracterizat printr-o curgere particulard, de
tip Taylor — Couette. Acest tip de curgere intensificd transferul de masa, datorita
reducerii dispersiei axiale, prin formarea de vartejuri Taylor [106, 107]. Separarea
fazelor are loc 1n interiorul rotorului, la fel ca intr-o centrifugd tubulard obisnuita. Prin
conectarea mai multor astfel de unitdti se poate realiza procesul de extractie in mai
multe trepte, in contracurent. Astfel de unitati, cu factor de eficacitate z = 100 — 1000 se
construiesc pentru capacititi de prelucrare intre 0,1 si 136 m’/h, cele special destinate
biosepararilor fiind 1n constructie sanitard (otel inoxidabil sau Hastelloy) si prevazute cu
sistem CIP [105, 108].
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deversor FU
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Figura 4.12. Contactor centrifugal CINC

a — schema constructiva si functionald, b — instalatie de extractie in trei trepte in
contracurent

ax

4.1.2.2.2. Extractoare rotative cu agitare

Desi utilizate pe larg in procesele de extractie cu solventi, aceste dispozitive sunt
mai putin utilizate in procesele de bioseparare. In fig. 4.13 sunt prezentate principalele
extractoare rotative de tip coloand, cu agitare mecanica.

Faza usoara p

(> — (> Q8 (>
Faza grea —EE 4—£—E> L . 4—£—E’
AVAVAVA interfata AVAVAVAY IAVAVAVAY AVAVAVAY
Ba==xn) [—— L __[
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[==10 — I 13T
[==11 — IR
=10 — B E_:[
(e T — TFAT
Faza usoara | (== (1 _ el EEEE
e — -] e — - — - e
(a) Fazagrea ®) © (d)

Figura 4.13. Extractoare rotative cu agitare
a — coloana Scheibel; b — contactor cu discuri rotative; ¢ — contactor cu discuri
rotative asimetrice; d — coloana Kiihni

Coloana Scheibel este prevazuta alternativ cu agitatoare cu doua pale montate pe
un ax, si cu compartimente neagitate care servesc drept zone de separare, fiind
prevazute cu site metalice deschise pentru Tmbunatatirea coalescentei. Prezenta sitelor
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implica utilizarea unor faze lichide lipsite de impuritati solide (miceliu, masa celulard),
restrangandu-se astfel aria de aplicare a acestui echipament in procesele de bioseparare
[109]. Alte constructii utilizeaza sicane orizontale cu sau fara site, sau agitatoare de tip
impeler [100].

Contactorul cu discuri rotative (CDR), are montate in interiorul coloanei mai
multe sicane inelare apropiate, intre care se rotesc discurile amplasate simetric pe un ax
central. Diametrul discurilor este mai mic decat deschiderea sicanelor inelare. CDR
foloseste actiunea de forfecare a discurilor in migcare rapida de rotatie pentru dispersia
fazelor. Constructia are o sectiune libera mare, ceea ce este avantajos pentru prelucrarea
unor debite mari, dar aduce dezavantajul amestecarii inverse a fazelor. O variantd a
acestui echipament este coloana Oldshue — Rushton, in care discurile rotative sunt
inlocuite cu agitatoare tip turbind [87, 100].

Contactorul cu discuri rotative asimetrice (CDRA) este o perfectionare a CDR,
arborele cu discuri fiind montat excentric fata de axul coloanei. Zonele de amestecare
sunt separate de cele de sedimentare prin intermediul unei sicane verticale. In acest fel
se evitd amestecarea inversd caracteristica CDR [100]. Datoritd divizarii coloanei,
capacitatea CDRA este mai mica decat cea a CDR [110].

Extractorul Kiihni este bazat pe pricipii similare coloanelor Scheibel. Axul
central este prevazut cu agitatoare tip turbind, turbinele fiind separate intre ele prin
intermediul unor discuri perforate (statoare). Curgerile axiale se suprapun peste cele
radiale, creandu-se o curgere de tip vortex. Performantele acestor coloane se pot
optimiza prin modificarea diametrului turbinelor si a ariei libere a discurilor perforate
[87, 100, 102].

4.1.2.2.3. Extractoare cu talere pulsate

In aceste echipamente dispersia fazelor se realizeza prin deplasarea alternativa pe
verticala sau prin vibrarea talerelor in coloand (fig. 4.14). Fatd de coloanele pulsate, in
care energia este indusa fazei lichide si nu amenajarilor interne, consumul energetic este
mai scazut la acelasi efect de amestecare si dispersie uniforma a fazelor [100].

I

Al

MTTLT LALLM AR AR AR TR LR AR
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Figura 4.14. Tipuri de talere utilizate in coloanele cu talere pulsate [111]
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Extractorul Karr (fig. 4.15) este unul dintre cele mai cunoscute din aceastd
categorie. Coloana de extractie este prevazuta in interior cu o serie de talere perforate si
de sicane, amplasate alternativ. Pachetul de talere este rigidizat pe circumferintd cu
ajutorul unor tiranti si este sustinut de un ax central. Acest ax este actionat cu ajutorul
unui mecanism amplasat la partea superioara a coloanei, mecanism care confera axului
si implicit pachetului de talere o miscare verticala alternativd cu amplitudine mica si
frecventd mare.

usoara

4

Suprafata
libera = 58% <— 900 mm
b c
Figura 4.15. Extractor Karr [86]

a — extractor in curs de asamblare; b — detalii talere; ¢ — schema de principiu.
1 — ansamblu actionare talere; 2 — etansare; 3 — sicand metalica; 4 — taler perforat; 5 — dispozitiv de
control interfatd; 6 — sicana din teflon; 7 — tiranti si distantieri; 8 — ax central §i distantieri; 9 — placa
superioara.

D = 1,5 mm
pas = 1,75 mm ‘ \

Faza grea

Coloanele Karr si-au gésit aplicarea in special in industria farmaceuticd, in
petrochimie si in tratarea apelor reziduale. La ora actuald se construiesc astfel de
extractoare de pana la 1,5 m diametru [86, 111]. Datoritd suprafetei libere ridicate a
talerelor (58%) poate fi utilizat pentru extractia bioproduselor direct din mediul de
cultura, fara o prealabila separare a masei celulare [109].

4.1.2.2.4. Alte echipamente de extractie

La ora actuald, procesele industriale de extractie L — L sunt caracterizate de o
eficaciate crescuta, cuplatd cu o valoare redusd a capacitatii de retinere si cu valori IETT
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cat mai mici. In coloanele de extractie de acest tip sunt folosite diverse echipamente
mecanice care asigurd un grad ridicat de dispersie a unei faze in cealalta. Intr-o serie de
procese, in general procese de bioseparare (extractia antibioticelor, vitaminelor,
hormonilor, proteinelor etc.), utilizarea unei agitari ,,agresive”, impusd de conditiile
hidrodinamice din acest tip de aparate, afecteaza structura sau caracteristicile produselor
obtinute. De asemenea, timpul de contact prea indelungat al solventilor cu produsele
extrase pot induce modificari calitative nepermise atat in solut cat si in solvent. In aceste
conditii este necesard minimizarea timpului de stationare al fazei disperse in aparatele
de extractie. Un astfel de deziderat poate fi atins in coloanele de extractie cu rotoare
cilindrice care, in ciuda capacitatii de prelucrare reduse, au avantajul unei eficacitati
mirite, datoritd regimului de curgere asigurat. In spatiul inelar ingust dintre rotoare, sau
dintre rotor si stator, datoritd vitezei diferite de miscare a peretilor cilindrici, curgerea
este de tip Couette — Taylor. Cele doud fluide se stratifica, iar la interfatd apar
vartejurile Taylor, prin intermediul carora se asigura un transfer de masa foarte intens
(fig. 4.16). Extractorul poate functiona in pozitie orizontald sau verticala (fig. 4.17),
putand fi echipat cu unul sau doua rotoare cilindrice [87, 106, 107].

suport superior

iesire
faza
usoara

vartejuri Taylor gicane

coloana

intrare faza grea iesire faza grea

intrare faza scuturi conice —J
usoara

intrare
faza
grea

iesire faza tor —
usoara Ly

intrare

- <:| faza

2 scuturi conice ~7| ugoara
ax

_ inele din carbon —
iesire
faza

cilindru interior L . grea

cilindru exterior suport inferior
suport inferior
Figura 4.16. Schema de principiu a unui extractor Figura 4.17. Extractor cu un
Taylor — Couette bifazic [107] rotor cilindric vertical [87]

4.1.3. Aplicatii ale extractiei fizice lichid - lichid in bioprocese

Extractia fizica lichid — lichid are relativ putine aplicatii in bioprocese, datoritd
incompatibilitatii solventilor organici clasici cu produsele de biosinteza. Dupd cum
reiese din tab. 4.1, majoritatea acizilor carboxilici si aminoacizilor au valori extrem de
reduse ale coeficientilor de distributie in solventi organici, extractia lor nefiind posibila
in acest sistem, ci doar ca extractie reactivd. Doar antibioticele se preteazd la extractia
cu solventi organici, metoda fiind aplicata la scara industriala.
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Tabelul 4.1. Coeficienti de distributie ai unor biocompusi in solventi organici

[112, 113]
Categoria Solut Solvent Ky Observatii
Acid propanoic n-hexan 0,05
ciclohexan 0,06
MIBC* 2,15
ciclohexanona 3,30
n-butanol 3,20
Acid lactic MIBC 0,14
n-butanol 0,73
izobutanol 0,66
Acid piruvic dietileter 0,16
Acid succinic dietileter 0,15
MIBC 0,19
n-butanol 1,20
izobutanol 0,96
Acid fumaric dietileter 1,50
MIBC 1,40
n-butanol 3,30
Acizi carboxilici izobutanol 4,60 25°C
Acid maleic dietileter 0,15
MIBC 0,21
izobutanol 0,92
Acid malic dietileter 0,02
MIBC 0,04
izobutanol 0,36
Acid itaconic dietileter 0,35
MIBC 0,55
izobutanol 1,80
Acid tartric dietileter 0,003
MIBC 0,02
n-butanol 0,16
Acid citric dietileter 0,009
MIBC 0,09
n-butanol 0,29
izobutanol 0,30
Glicind 0,01
Alanina 0,02
. .. Lizina 0,20 o
Aminoacizi Acid glutamic n-butanol 0.07 25°C
Acid a-aminobutiric 0,02
Acid a-aminocaproic 0,30
Celesticetina n-butanol 110
Cicloheximida diclormetan 23
Eritromicina acetat de amil 120
Limcomicina n-butanol 0,17 pH= 42
Gramicidina benzen 0,6
Antibiotice o cloroform - rpetanol 17
Novobiocina acetat de butil 100 pH= 7,0
0,01 pH=10,5
Penicilina F acetat de amil 32 pH= 40
0,06 pH= 6,0
Penicilina K acetat de amil 12 pH= 40
0,10 pH= 6,0

* MIBC — metil-izobutil-cetona
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4.13.1. Extractia antibioticelor

Separarea prin extractie L — L a antibioticelor se face, de regula, dupd separarea
masei celulare, dar exista si procedee care permit extractia lor din lichidul de fermentare
nefiltrat sau din biomasd. Extractul este purificat ulterior prin reextractie, precipitare,
cromatografie de schimb ionic, cristalizare [92]. Daca antibioticul este slab acid, avand
un pK scazut, pH-ul utilizat n extractie trebuie scazut pand sub valoarea pK, pentru a
obtine antibioticul in forma acida nedisociata. Daca insa antibioticul este slab bazic, cu
pK ridicat, valoarea pH-ului trebuie crescuta in timpul extractiei peste valoarea pK, in
vederea obtinerii antibioticului in forma bazicd nedisociata. Daca solubilitatea n apd a
antibioticului este foarte ridicatd, lichidul de fermentatie se satureazd cu o sare (uzual
sulfat de potasiu), care provoacd cristalizarea prin salefiere a antibioticului, usurand
extractia acestuia [92].

Valoarea pH-ului influenteaza puternic atat coeficientul de distributie, cat si
gradul de extractie. Pentru exemplificare, in tab. 4.2 se prezinta variatia coeficientului
de distributie al penicilinei G intre apa si diversi solventi organici la diverse valori pH,
iar 1n tab. 4.3 gradul de extractie al penicilinelor in acetat de butil in functie de valoarea
pH-ului fazei apoase [4].

Tabelul 4.2. Coeficienti de distributie ai penicilinei G
in sisteme apa — solvent organic la 0 °C [4]

Solvent Valoarea coeficientului de distributie, Ky
pH=0 pH=4
Metil-etil-cetona 180 19
Dimetilciclohexan 160 15
Metilciclohexan 80 7
Ciclohexan 62 4
Furfurilacetat 44 4
Metil-i-butil-cetona 33 3
Dimetilftalat 30 2,7
Acetat de amil 20 1,8
Dietiloxalat 20 1,8

Tabelul 4.3. Gradul de extractie al unor peniciline si precursori de biosinteza

ai acestora in acetat de butil [4]

Compus Gradul de extractie [%]
pH=2 pH=3 pH=4 pH=5 pH=6
Penicilina G 98 95 75 21 10
Penicilina F 100 100 97 89 39
Penicilina K 100 100 80 62 12
Acid fenilacetic 98 98 96 89 39

Daca extractia antibioticelor se face cu un solvent nepolar, cum este acetatul de
butil, gradul de extractie va fi maxim numai daca antibioticele se gadsesc in solutia
apoasd supusi extractiei sub forma nedisociati. In faza apoasa, penicilinele disociaza
datorita gruparii carboxilice conform echilibrului:

P - COOH,,, === P-COO},, +H;,

[laq

(4.5)
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in care pK, = 2,75 pentru penicilina G si pK, = 2,70 pentru penicilina V. Ca urmare,
pentru a exista In stare nedisociata, pH-ul fazei apoase din care se realizeaza extractia va
trebui sa fie mai mic de 2,7. Pentru grade de extractie maxime, valoarea pH trebuie sa
scada sub 2 (tab. 4.3). In medii puternic acide insa, viteza de dezactivare a penicilinelor
este foarte ridicata: la pH = 1,5 si 35 °C timpul de inactivare al penicilinei G este de
numai 4 minute. Ca urmare, pH-ul utilizat la extractie reprezintd un compromis intre
stabilitatea penicilinei si valoarea gradului de extractie, respectiv a coeficientului de
distributie [114]. Pentru minimizarea timpului de mentinere a penicilinei la pH scézut,
contactarea fazei apoase cu solventul de extractie se face Tnainte de acidulare, iar
amestecul de lichid de fermentatie-solvent este amestecat cu solutia de H,SO4 4 — 6% in
amestecatoare in-line, de mare eficienta. Tot pentru stabilizarea penicilinelor extractia
decurge la temperaturi scazute (0 — 3 °C), in extractoare cu timp de contact scurt intre
faze (extractoare Podbielniak). Dupa separarea fazelor, pentru stabilizarea produsului,
se neutralizeazd urmele de acid antrenate in faza organica prin addugare de solutie
apoasa de fosfat de potasiu, carbonat sau acetat de sodiu sau potasiu, pana la atingerea
pH = 6, cand penicilina este reextrasa si stabilizatd sub forma de sare in solutia apoasa
[4, 94, 115]. Purificarea se poate realiza printr-o noud extractie la pH = 2 — 2,5 urmata
de neutralizare cu fosfat de potasiu 2% pana la pH = 6. Solventul epuizat este recirculat
la extractie, Tmpreund cu solventul recuperat din rafinat prin distilare. Impuritatile
organice coextrase impreuna cu penicilina sunt indepartate prin adsorbtie pe carbune
activ. O schema de principiu a acestui procedeu de fabricatie este redatd in fig. 4.18
[115].

Aps Solvent p—r— ———Pp———— - -4 C activ in solvent
Acid P ‘ l Solvent pes--e--mmmr
Lichid de Tl
fermentatie :
continand
penicilina l L
GsauV >
—— A B T B B 7] B | T
_ Miceliu /  Rafinat (cu solvent) $activ (ou solvent Y
i i la distilare T ¥impuritatiy
la distilare
Filtrare lichid de fermentatie Extractie Tratare cu C activ Filtrare
— CH,-COOK (Na) _
l_ e in solvent
Solvent 1.y A1
Aer cald . Solvent + g
s impuritati
v la distilare
Penicilina T
GsauV, m——
sare de
Na sau K _ Solvent + impuritati
e la distilare
Filtrare si uscare cristale Spélare cristale Filtrare cristale Cristalizare

Figura 4.18. Schema de principiu a instalatiei de extractie §i
purificare a penicilinelor [115]
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4.13.2. Extractia alcoolilor

Etanolul si butanolul sunt cei mai importanti alcooli obtinuti prin fermentatie din
materii prime regenerabile. Una din problemele cu care se confruntd producerea
fermentativd a etanolului este aceea a inhibarii activitatii drojdiilor cand concentratia
etanolului in lichidul de fermentatie depaseste 12% masice. Datoritd acestui fapt
concentratia etanolului obtinut prin fermentatie nu depaseste 5 — 10% vol [92]. Din
lichidul de fermentatie, calea clasici de recuperare a etanolului este distilarea. In
comparatie cu aceasta, extractia cu solventi implica cheltuieli de investitii mai mari cu
circa 60% [116]. Totusi, indepartarea prin extractie a etanolului in timpul fermentatiei ar
permite cresterea randamentului in alcool. Cercetarile sunt indreptate spre fermentarea
extractiva in situ [117, 118]. Solventul utilizat trebuie sa prezinte un coeficient de
distributie ridicat pentru etanol, s nu formeze emulsii stabile care sd ingreuneze
extractia, si nu aiba efecte adverse asupra masei celulare. In literatura sunt mentionati
drept posibili solventi dodecanolul, i-alcooli superiori, n-alcooli superiori, tributilfosfat,
dibutilftalat, dodecan, fluorocarburi, i-acizi carboxilici superiori [92], sisteme apoase
bifazice [119]. O instalatie de fermentare extractiva in-situ este redata in fig. 4.19 [115].
Lichidul de fermentatie este scos din bioreactor si trecut printr-o instalatie de
ultrafiltrare. Retenatul cu masa celulara de la ultrafiltrare este recirculat in bioreactor,
iar permeatul este trecut in coloana de extractie, unde circuld in contracurent cu
solventul. Rafinatul de la extractie este trecut printr-o coloand cu carbune activ care are
rolul de a retine urmele de solvent, dupa care este recirculat in bioreactor [120].

rafinat
=5 Y

A ( —\ solvent

w® — 1
. c
3
e

- extract

N/ N/
permeat
fermentare ultrafiltrare adsorbtie extractie

Figura 4.19. Instalatie de fermentare extractiva in-situ [115]

4.13.3. Extractia acizilor carboxilici

Acizii organici obtinuti prin fermentatie pot fi separati si prin extractie, un studiu
aratand ca in calitate de agenti de extractie pot fi utilizati compusi organici continand
legaturi C=0, P=0, sau amine alifatice cu masa moleculara mare [113].

La fabricarea acidului acetic din materii prime petroliere se formeaza alaturi de

produsul dorit si cantitdti semnificative de acizi formic si propionic. Un procedeu
dezvoltat de Distiller’s Company, procedeu care poate fi utilizat si pentru prelucrarea
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acidului acetic obtinut prin fermentare, foloseste pentru separarea acidului acetic din
masa de reactie apoasi extractia cu acetat de i-amil. In acest solvent acidul acetic este
extras aproape integral, Tmpreund cu o anumitd cantitate de apa. Extractul este
deshidratat prin distilare azeotropa, utilizdnd acelasi solvent ca antrenant pentru apa.
Rafinatul apos de la extractie, care contine mici cantitdti de acid acetic si de solvent,
este stripat In vederea recuperdrii solventului si acidului, dupa care este descarcat [94,
115]. Analiza economicd arata cd introducerea etapei de extractie aduce economii
importante In costurile de investitii si de exploatare (tab. 4.4) [121].

Tabelul 4.4. Comparatie intre procesele de deshidratare a acidului acetic [121]

Proces Cheltuieli Consum Cheltuieli de
de capital de abur exploatare
Distilare azeotropa 100 % 100 % 100 %
Extractie cu solventi si distilare azeotropa 40-50 % 20-42 % 50 %

Acidul citric se obtine pe scara larga prin fermentatia mediilor contindnd melasa,
glucoza sau zaharoza, utilizand culturi de Aspergillus niger. Lichidul de fermentatie
rezultat contine un amestec de acizi organici (citric, aconitic, succinic, malic, fumaric)
in care acidul citric reprezintd 80 — 95% [2]. Din acest amestec acidul citric se separa
prin precipitare cu ioni Ca**. Citratul de calciu obtinut este filtrat, spalat, tratat cu acid
sulfuric. Solutia de acid citric separata prin filtrare de sulfatul de calciu solid este apoi
trecutd la purificare (adsorbtie pe carbune activ, schimbatori de ioni), concentrare prin
evaporare, cristalizare, filtrare, uscare [2, 115]. Procedeul Lurgi de fabricare evita
formarea deseului de sulfat de calciu. Dupa separarea lichidului de fermentatie de masa
celulara prin filtrare la vid, in faza lichida se adauga un agent de precipitare (~1 L/t acid
citric monohidrat de puritate farmaceutica) pentru indepartarea proteinelor si a altor
compusi organici. Precipitatul format se indeparteaza prin filtrare membranard, solutia
de acid citric fiind apoi purificatd prin adsorbtie pe cdrbune activ, schimb ionic si
concentratd prin evaporare. Din solutia concentratd acidul citric este cristalizat,
centrifugat, uscat si ambalat [122]. Acidul citric de fermentatie poate fi separat si cu
ajutorul extractiei L — L, folosind ca agenti de extractie amine cu masd moleculara mare
(extractie reactivd) sau extractanti organofosforici. Solventul ales trebuie sd aibd un
coeficient de distributie bun pentru acidul citric, dar mai mic de 10, pentru a permite
reextractia usoard cu apd, precum si o tendintd redusd de emulsionare. Reextractia
trebuie realizata cu apa si nu cu solutii bazice, pentru a evita formarea citratilor, fapt
care ar anula avantajele extractiei cu solventi comparativ cu procedeul clasic de
precipitare. Extractia cu tri-n-butilfosfat (TBP) dizolvat in Shellsol A este puternic
dependenta de temperatura (fig. 4.20), un proces eficient realizandu-se prin extractie la
22 °C, urmata de stripare cu apa la 60 °C [123].

Acidul butiric, cu utilizari in industria alimentara, farmaceutica si parfumerie se
poate obtine prin fermentare, insd aplicabilitatea procedeului este restransa datoritd
concentratiilor reduse obtinute (20 — 30 g/L) si datoritd formarii simultane a acidului
acetic [124]. Acidul butiric std la baza unor medicamente utilizate pentru tratamentul
cancerului colorectal si al hemoglobinopatiilor [25] si este de dorit ca in astfel de
aplicatii sa fie utilizat un compus obtinut din produse naturale. Din amestecul de reactie
acidul butiric poate fi extras cu decanol [126].

91



Capitolul 4 - Separarea prin extractie
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407 alimentar se obtine prin fermentare
S i folosind glucoza ca substrat. Din mediul
t: 30+ Lare de culturd acesta se poate recupera prin
s extractie cu izopropileter [94], nsa mult
3 201 mai eficientd este extractia reactivd a
?ﬁ acestuia.

t§1o- Acizii carboxilici aromatici nu se
3

obtin prin fermentare, Intrucat ei sunt
: . . . . rareori sintetizati de catre micro-
10 20 30 40 50 . . o eye . -
Conceriraa adkiiul itic n rainat [l organisme. Acidul salicilic reprezinta o
exceptie, el fiind sintetizat de catre
Pseudomonas aeruginosa prin bio-
transformarea naftalinei [92]. Din
lichidul de cultura acest aminoacid
poate fi extras cu xilen, cu sau fara adaos de amine [91].

Figura 4.20. Izoterme de extractie a
acidului citric cu TBP [123]

4.2. EXTRACTIA IN SISTEME APOASE BIFAZICE

Cu toate avantajele extractiei cu solventi fata de alte metode de separare, utilizarea
sa este limitata la extractia unor componente biologice cu structura simpla si stabilitate
relativ ridicata. Moleculele de natura proteica sunt polare, iar solubilitatea lor in solventi
organici nepolari este redusi. In plus, solventii organici pot provoca denaturari ale
substantelor proteice in timpul extractiei. Datoritd acestui fapt, pentru separarea din faza
apoasd a proteinelor prin extractie lichid — lichid, este necesard gasirea unui solvent
care, spre deosebire de solventii organici uzuali, sa aiba capacitate mare de solubilizare
pentru proteine, sa nu le denatureze si sd produca o tensiune interfaciala scazuta.
Deoarece solventul care corespunde cel mai bine acestor deziderate este chiar apa,
singura problema care ramanea de rezolvat era gasirea lacunei de miscibilitate, respectiv
a zonei In care un sistem apos devine eterogen, aparand doud faze nemiscibile Intre ele.

Primele sisteme apoase eterogene au fost observate inca din 1896 de citre
Beijerinck [127], in cercetdrile efectuate asupra unor solutii apoase de gelatind si agar,
iar mai recent de catre Albertsson [128], care a pus 1n evidentd coexistenta fazelor
apoase nemiscibile Intre care se pot partitiona macromolecule si diverse particule.

4.2.1. Formarea sistemelor apoase bifazice

Sistemele apoase bifazice (SAB) se pot utiliza in procesele de separare a
proteinelor prin extractie L — L. Tehnica se bazeaza pe incompatibilitatea a doi polimeri
hidrofili diferiti la dizolvarea lor intr-un solvent uzual cum este apa, sau pe
incompatibilitatea dintre un polimer hidrofil si o sare anorganica.

Lacunele de miscibilitate pot aparea in diferite sisteme apoase; acestea se bazeaza
pe interactiuni polimer — polimer, polimer — sare, sau pe termoseparare. Un caz aparte il
reprezintd extractia bazatd pe afinitate, care poate fi privita si ca un proces de extractie
reactiva [129].
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Majoritatea polimerilor hidrofili, naturali sau sintetici, sunt solubili in apa. La
concentratii scazute ale polimerilor in solutia apoasd, sistemul este omogen. La o
anumitd concentratie a polimerilor, strict determinatd si masurabilda prin metode
turbidimetrice, se produce separarea fazelor. Valorile concentratiilor la care sistemul
devine eterogen depinde de masa moleculard a polimerilor, scazand cu cresterea
acesteia. Cel mai cunoscut si studiat sistem pe bazd de polimeri este cel bazat pe
polietilenglicol (PEG) si dextran (fig. 4.21).

20°C

in

Polyethylene glycal % Wiw
Polyethylena glycol % Wiw

1 | o 3
@ 5 10 5 20 23
Dextran % Wiw Dextran % Wiw

ol & 10 5 20 :

Figura 4.21. Diagrama de echilibru a sistemului PEG / Dextran la 4 si 20 °C [128]

Curba care trece prin punctele AFB poarta denumirea de curba binodala. Orice
punct situat sub aceastd curba reprezintd o solutie omogena de PEG si dextran 1n apa.
Punctele situate pe aceastd curba reprezinta rapoartele concentratiilor de PEG, respectiv
dextran, la care se produce separarea fazelor. Deasupra curbei binodale sistemul este
bifazic, fiind format din doud faze apoase nemiscibile: o fazd apoasd superioard, ,,faza
usoard”, bogata in PEG si o faza apoasa inferioara, ,,faza grea”, bogata in dextran. in
punctul M, de exemplu, sistemul la echilibru este format din faza usoara superioara, de
compozitie corespunzdtoare punctului A si din faza grea inferioarda de compozitie
corespunzatoare punctului B. Dreapta care uneste punctele A si B poartd denumirea de
linie de legatura sau conoda. Toate amestecurile eterogene obtinute pentru proportii
intre concentratiile PEG si dextranului situate pe aceeasi conodda vor avea aceeasi
compozitie a fazelor, diferind doar prin volumele ocupate de aceste faze. Raportul
volumelor fazelor formate se poate exprima prin raportul dintre distantele de la punctul
corespunzdtor la extremitatile conodei:

Vi MB
Ve MA

(4.6)
n
in care Vi, s1 Viyr reprezintd volumele fazei superioare, respectiv inferioare. Punctul F
este asa-numitul punct critic, in care conoda este reprezentatd de un singur punct pe
curba binodala. In acest punct, addugarea unei cantitati infinitezimale de apa conduce la
formarea a doua faze apoase nemiscibile, de volum si compozitie identice. Ca urmare,
orice component adaugat va avea un coeficient de distributie Ky = 1, coeficientul de
distributie reprezentand raportul dintre concentratia componentului in faza superioara,
Ci sup s1 concentratia componentului in faza inferioara, C; ;,0[129]:

Ci Su
K, =—t (4.7)

i,inf
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Cu cresterea lungimii conodei, compozitia fazelor la echilibru devine din ce in ce
mai diferitd, iar coeficientul de distributie se modifica in mod corespunzator, permitand
realizarea separarilor.

SAB pot fi obtinute si prin amestecarea, in anumite proportii, a polimerilor cu
electroliti (fig. 4.22), acestea fiind uneori mai performante decat SAB care contin numai
polimeri [4]. Cele mai utilizate SAB sunt redate in tab. 4.5 [4].

Tabelul 4.5. SAB frecvent utilizate [4]

Polietilenglicol Alcool polivinilic
Polivinilpirolidona
Dextran
Metoxi-polietilenglicol
Polietilenglicol
Alcool polivinilic
Polivinilpirolidona
Hidroxi-propildextran
Dextran
Metilceluloza
Hidroxi-propildextran
Dextran

30

T Polipropilenglicol

20—

Alcool polivinilic

Polyethylene glycoly gog (%, Wiw)

|
10 20
Potassium phosphate (%, w/w)

30

Metilceluloza

Hidroxi-propildextran
Dextran

Etil-hidroxiceluloza

Dextran

Hidroxi-propildextran

Dextran

Polipropilenglicol

K;PO4

Metoxi-polietilenglicol

K;PO4

Polietilenglicol

K3PO4, MgSO4,

(NH4)2S04, Na,SO,,
formiat de Na (K),
tartrat de Na (K)
K;PO,

Figura 4.22. Diagrama de echilibru a
sistemului PEG 4000 / Fosfat de potasiu
[128]

Polivinilpirolidona

Pe langa sistemele polimer — polimer si polimer — sare exista si alte alternative de
SAB. O dezvoltare recentd o constituie utilizarea detergentilor neionici cu grupdri
hidrofile oxietilenice. La temperaturi scdzute existd o singurd faza, formata din lichidul
de fermentatie si micelele de detergent, detergentul interactionand mai ales cu proteinele
hidrofobe. La cresterea temperaturii peste o anumita valoare (dependentd de sistem),
apare turbiditatea care indicd aparitia unei faze noi. Aceastd temperaturd mai este
numita §i ,,punct de tulburare” (cloud point). Valoarea sa depinde in special de numarul
mediu al gruparilor oxietilenice din detergent. De exemplu, un detergent C12EOS5 are
punctul de tulburare la 23 — 25 °C. Separarea fazelor, datoratd hidratérii reversibile a
grupdrilor polare de la extremitatile moleculei conduce la formarea unei faze imbogatite
in detergent §i a uneia sdracite in detergent. Micelele sufera un proces de agregare in
structuri laminate avand proteina hidrofobd intr-o asa-numita faza coacervatd cu un
continut de 70 — 80% apa [130]. Procesul este redat schematic in fig. 4.23. Un proces
similar este si extractia cu micele inverse, discutatd in subcapitolul 4.3. Anumiti
copolimeri polietilend (PE) — polipropilenoxid (PPO) prezintd de asemenea proprietatea
de deshidratare reversibild a gruparilor oxidice intr-un domeniu atractiv de temperatura
[131-133]. Initial se foloseste un SAB de tip polimer — polimer pentru trecerea proteinei
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in faza bogata in copolimer PE/PPO. Dupa aceasta primd separare, solutia de de
copolimer este incdlzitd deasupra punctului de tulburare, ceea ce duce la separarea
fazelor si trecerea aproape integrala a proteinei in faza saraca in polimer.

T, < T
‘ - — -~ Proteina
—\ Q N d ) Agregat proteina-
L X — ’ %ﬁ % tensida
% % AV ~  Detergent
% S (] Q S Micels
|

N e .
- 1 Substanta nedorita
; y// | S a :

Figura 4.23. Solutia apoasa de detergent sub si peste punctul de tulburare [129]

e

4.2.2. Mecanismul extractiei biopolimerilor

Extractia biopolimerilor se realizeaza datorita interactiunilor de tip van der Waals
create intre molecula proteica si polimerul hidrofil sau intre gruparile proteinelor, cu
solubilizarea acestora intr-o anumita faza [4].

Un sistem de extractie este proiectat astfel incat proteina doritd sa treaca in faza
superioard (PEG, de ex.), iar materialul care trebuie indepartat, inclusiv celulele si
resturile celulare, sd treaca in faza inferioard (sare sau dextran). Puterea de separare a
unui sistem este caracterizatd de gradul de extractie (Y) si de factorul de separare (F),
dependenti de raportul volumelor fazelor (R) si de coeficientul de distributie (Ky).
Gradul de extractie in faza superioara este definit prin relatia:

y ——we ! 4.8)

sup
nsup + ninf 1 + I/im" . L
V. Ky

sup

in care n este numdrul de moli de proteind doritd In volumul fazei superioare (V,),
respectiv inferioare (V). Factorul de separare este definit ca produs intre coeficientul
de distributie si raportul volumelor fazelor:

F=K,-R=K, (4.9)

inf

Valorile Y, Ky si R se influenteaza reciproc. De regula, Yy, creste la cresterea lui
Ky la R = ct., sau la cresterea lui R la Ky = ct. (fig. 4.24). Coeficientul de distributie Ky
nu depinde de concentratia proteinei i (¢;), atita timp cat concentratia ¢; este mult mai
redusa decat concentratia polimerilor si atdta timp cat nu are loc formarea unor
complecsi. Dupd Bronstedt, existd o corelatie exponentiald intre Ky si aria suprafetei

(masa moleculard) a proteinei i:
a-A
InkK, =——"- 4.10
= (4.10)
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Figura 4.24. Interdependenta dintre gradul de extractie (Yy,), coeficientul de
distributie (Ky) si raportul volumic al fazelor (R) [134]

unde a este un factor dependent de potentialul chimic, 4; este suprafata disponibila de
interactiune, k este constanta lui Boltzmann, iar 7T este temperatura absolutd (K). Astfel,
celulele si resturile celulare vor prezenta, chiar la valori @ mici, un coeficient de
distributie tinzand spre zero intr-o faza si spre infinit in cealalta faza, datorita valorii
ridicate a suprafetei disponibile de interactiune; metabolitii prezintd valori Ky
aproximativ unitare, iar proteinele au valori Ky cuprinse intre 0,1 si 10. Pe baza
dependentei date de ecuatia (4.10) s-au putut izola antigenii de suprafatd ai hepatitei B
(avand mase moleculare de 1.10° — 2.10° Da) ca vaccin produs din culturi de drojdii
recombinante [135].

Principalii factori care influenteazd valoarea constantei de distributie sunt:
componentii care formeaza cele doua faze, respectiv natura, concentratia §i masa
moleculara a polimerilor, tipul si concentratia ionilor din sistem, pH-ul, temperatura,
adaosul de alti componenti (agenti haotropici, de ex.), concentratia celulelor si a
resturilor celulare [4, 129, 136].

Solubilizarea proteinelor este dictatd de hidrofobicitatea polimerilor existenti n
solutia apoasd. Aceasta creste in ordinea [4]:

dextran sulfat < carboxi-metildextran < dextran < hidroxi-propildextran <
metilceluloza < alcool polivinilic < polietilenglicol < polipropilenglicol

Hidrofobicitatea unui polimer este cu atdt mai mare cu cat masa sa moleculard
este mai mare. Datorita acestor lucruri, in sistemul PEG — dextran sau PEG — sare poate
fi crescutd concentratia proteinei in faza superioard prin utilizarea unui PEG cu masa
moleculara medie micd. Concomitent, distributia masei moleculare a polimerului
controleaza hidrofobicitatea relativa a celor doud faze, respectiv gradul de extractie.

Datoritd migrarii ionilor din fazele apoase se stabileste un, potential electric de o
parte si de alta a interfetei de separare, acesta influentdnd hotarator distributia
macromoleculelor cu sarcind electrica (proteine, acizi nucleici). O modificare minora a
concentratiei sau tiriei ionice poate conduce la modificari majore ale coeficientului de
distributie, asa cum rezulta si din fig. 4.25.
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Figura 4.25. Influenta comporzitiei §i a tariei ionice a mediului asupra coeficientului
de distributie: a — partitia enzimelor in functie de concentratia fosfatului de potasiu
[137]; b— partitia a-amilazei in functie de concentratia clorurii de sodiu [136]

Concentratia proteinelor nu manifesta nici un efect asupra repartitiei acestora
intre cele doud faze doar in domeniul concentratiilor foarte reduse (sub 1 g/L), aceasta
limita depinzand de tipul proteinei [4].

Valoarea pH-ului controleaza disocierea gruparilor ionizabile ale proteinelor si,
implicit distributia acestora intre cele doud faze. Odata cu variatia pH-ului se produc
modificari in disocierea ionilor polivalenti (PO,>"), ceea ce va afecta potentialul electric
dintre faze, respectiv distributia proteinelor. In sistemele PEG — sare, de ex., s-au

constatat variatii de 2 — 3 ordine de marime ale Ky pentru intervale inguste de pH (fig.
4.26).
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Figura 4.26. Distributia a-amilazei pure in sisteme apoase bifazice PEG 4000 (10%
masice) — fosfat (11,5% masice) in functie de pH [136]

Afinitatea biospecifica dintre moleculele proteice si anumiti liganzi (liganzi de
afinitate) atasati unuia dintre polimeri poate fi utilizatd pentru Tmbunatatirea separarii.
Ca liganzi de afinitate se utilizeaza coloranti, acizi grasi, glutation etc. [91, 136, 138].
Rezultate deosebite au dat si ionii complecsi de Cu(Il)-iminodiacetat in sisteme PEG —
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dextran sau PEG — sare [139, 140]. Pentru extractia unui antibiotic glicopeptidic,
vancomicina, a fost utilizat drept ligand de afinitate D-alanil-D-alanina in sisteme PEG
8000 — dextran si PEG 8000 — K3PO4 [141].

Sensibilitatea coeficientilor de distributie la variatia temperaturii este redusa.
Temperatura modificd forma diagramelor de echilibru de faze (fig. 4.21). La scaderea
temperaturii, separarea fazelor decurge la concentratii mai scdzute de polimer in
sistemele PEG — dextran, ceea ce inseamna un consum mai redus de polimeri, si la
temperaturi mai ridicate in sistemele PEG — sare, ducand la cresterea consumului de
polimer. Temperatura modificd de asemenea distributia biomoleculelor (tab. 4.6), o
temperaturd mai scizuti conducand la o mai buni separare a proteinelor intre ele. In
conformitate cu ecuatia (4.10), scaderea temperaturii conduce la cresterea coeficientului
de distributie [142]. Scdderea temperaturii conduce Insa la cresterea viscozitatii.
Utilizarea polimerilor hidrofili imbunatateste stabilitatea enzimelor, astfel incat extractia
poate avea loc la temperatura camerei cu o pierdere minima a bioactivitatii. Racirea
SAB nu este necesard decat n cazul In care sunt implicate proteine foarte fragile [91].

Tabelul 4.6. Coeficientul de distributie al lizozimei si catalazei in diverse SAB [143]

Temp. [°C] Kylizozimi | Ky catalazi | Factor de separare SAB

4 0,54 0,046 11,7 12,2 % Dextran 10

25 0,44 0,063 7,0 8,4 % PEG 4000

40 0,85 0,174 49 o

4 0,35 0,014 25 10,0 % Dextran 10

25 031 0,016 19,4 5,6 % PEG 20000

20 0,53 0,020 26.5 .

245 8’4613 8,5? ;2 11,3 - 11,5 % Dextran 500
, : : 7,9 % PEG 4000

40 0,98 0,43 2,3

245 8,22 gagfé 181 ’62 10,3 % Dextran 500
, : : 7,65 % PEG 20000

40 0,72 0,068 10,6

4.2.3. Proiectarea procesului de extractie in sisteme apoase bifazice

Proiectarea unui proces de extractie in SAB implicd mai multe etape, si anume: (i)
stabilirea caracteristicilor moleculelor proteice care trebuiesc separate; (ii) selectarea
mai multor SAB capabile de a realiza separarea componentului dorit; (iii) alegerea
dintre acestea a sistemului de extractie adecvat, in functie de influenta diversilor factori
(natura solutiei proteice initiale, tdrie ionica, pH, temperatura etc); (iv) stabilirea
schemei de flux a procesului de extractie necesare pentru obtinerea puritatii dorite, in
conditiile eliminariicompusilor cu activitate concurenta (enzime care pot transforma un
substrat intr-un mod nedorit, de ex.).

Un component oarecare i din solutia initiald va trece in faza superioara sau in cea
inferioard, dupd cum coeficientul de distributie Ky ; este supraunitar sau subunitar (ec.
4.7). Daca Ky; > 3, compusul i poate fi extras intr-o singura treaptd. Cand Ky; este
scazut, gradul de extractie Tn una din faze poate fi marit utilizdnd un volum mai mare
din solventul cu afinitate mai mare pentru componentul respectiv:
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I/sup ) Ci sup I/sup : Ci sup
Y = — = . (4.11)
I/0 ' Ci,O I/sup : Ci,sup + I/inf ' C'i,inf

in care, pe langd notatiile anterioare, ¥y — volumul initial al fazei care contine
componentul i, C;o — concentratia componentului i In faza initiald. Analog:

V.. -C.. V..-C.
Yi - — inf i,inf — inf i,inf (4 12)
’ Vo'Cio Ve Cisop tVins -G

sup i,sup inf i,inf

Gradul maxim de recuperare al componentului i In fiecare faza intr-o unitate
teoreticd de extractie, rezultd din ecuatiile (4.11) si (4.12), impartind atdt numaratorul
cat si numitorul fractiei cu Cjyp, respectiv cu Cijpf:

Vinf
' KN  t I/inf

l
>

Y. — s Y. =
( i,sup )max V N I/inf ( i,inf )max I/S
sup K

(4.13)
up
N,i

Schema generald de separare prin extractie cu SAB a unui amestec obtinut prin
distrugerea celulelor este redatd in fig. 4.27.

sare . Faza superioara:
Faza superioara:
- PEG
- produs roteine
Dextran - proteine protein
h - impurificatoare
sau impurificatoare
PEG #* * P P
sare o *o °
* *

)

celule
distruse

Faza inferioara:
- fragmente celulare

- proteine Faza inferioara:
- acizi nucleici - produs
- polizaharide

Figura 4.27. Schema generala a procesului de extractie selectiva a moleculelor
proteice din lichidul intracelular

In general, atingerea unor puritati dorite se realizeaza prin 2 — 4 etape succesive de
separare (tab. 4.7). Componentii secundari ai solutiei initiale (proteine, acizi nucleici,
polizaharide) sunt separati prin extractie fie n faza sarii (dacd sunt hidrofili), fie in faza
polimerului (daca sunt hidrofobi). In cazul in care, dupa prima etapa de extractie, in faza
superioard se gaseste o cantitate insemnatda de componenti secundari aldturi de produsul
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util, aceastd faza se supune unei noi extractii cu o solutie concentratd de saruri. In final,
moleculele proteice pot fi recuperate din solutia de saruri prin ultrafiltrare sau diafiltrare

[4].

Tabelul 4.7. Izolarea §i purificarea enzimelor cu SAB [144, 145]

Numir | Factor de Grad de
Enzima Organismul de purificare extractie

etape global global [%]
Pullulanaza Klebsiela pneumoniae 4 6,3 70
Glucozizomeraza Streptomyces 1 2,5 86
Fumaraza Brevibacterium ammoniagenes 2 22 70
Aspartaza E. coli 3 18 82
Penicilinacilaza 3 12 75
Glucozdehidrogenaza Bacillus megaterium 3 33 83
Leucindehidrogenaza Bacillus sphaericus 2 3,1 87
Leucindehidrogenaza Bacillus cereus 2 2,4 89
Formiatdehidrogenaza Candida boidinii 4 3,8 70
D-Lactatdehidrogenaza Lactobacillus confusus 2 1,9 91
L-Hidroxi-
izocaproatdehidrogenaza 3 20 66

4.2.4. Aplicatii ale extractiei in sisteme apoase bifazice

Extractia in SAB are numeroase aplicatii in separarea celulelor, organelor
celulare, proteinelor, acizilor nucleici, enzimelor intracelulare etc., atat la scara de
laborator, dar si la scard pilot sau industriala. O listd a biomoleculelor purificate la scara
pilot si industriala prin extractie in SAB este redata in tab. 4.7 — 4.8.

Tablelul 4.8. Biomolecule purificate la scara industriala prin extractie in SAB [138]

Acil-arilamidza Formiatdehidrogenaza Izopropanoldehidrogenaza

Alcooldehidrogenaza B-Galactozidaza NADkinaza

o-Amilaza Glucoz-6-fosfatdehidrogenaza Fosfofructokinaza

Aspartat B-decarboxilazd a-Glucozidaza Fosfolipaza

a/b Proteine clorofiliene Hexakinaza Fosforilaza

. D-2-Hidroxi- Hibrid proteina stafilococala A

Cromatofori . . < Sy
izocaproatdehidrogenaza — B-galactozidaza

Formaldehiddehidrogenaza I1zoleucil-tRNAsintetaza Proteine din zer

Extractia in SAB utilizeaza acelesi principii ca si extractia fizici L — L clasica. In
consecintd, se pot utiliza aceleasi echipamente pentru amestecarea si separarea fazelor.
Diferenta rezidd in proprietdtile diferite ale SAB in comparatie cu cele ale sistemelor
clasice (faza apoasd — fazd organicd) Intdlnite in extractia fizicd L — L, cea mai notabila
diferentd fiind tensiunea interfaciala extraordinar de scazuta (tab. 4.9).

Tabelul 4.9. Proprietati fizice ale SAB [134]

e . . A su inf dis o Ref.

Compozitia sistemului [kg/fn3] [an;.s] [m‘t;’a.s] [n;llPap.s] [mN/m] | bibl.

9 % PEG 4000, 2 % dextran T-500 1010 3,0 94 34 - [146]
7 % PEG 4000, 1,25 % dextran brut_| 1046 2.7 2000 4,0 - [146]
16 % PEG 4000, 13 % fosfat 1085 12 2,1 - 125 | [147]
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In aplicatiile la scard mare, cele mai utilizate SAB sunt PEG — dextran — api si
PEG — sare — apa, datoritd aplicabilitdtii cvasigenerale, viscozitatii si diferentei de
densitate acceptabile. In plus sunt netoxice si biodegradabile, fiind certificate de citre
farmacopeele din cele mai multe tari [138]. Un dezavantaj ar fi costul ridicat al
dextranului purificat (de ordinul sutelor de dolari pe kg). Reducerea costurilor se poate
face prin Inlocuire cu dextran brut, dextran brut hidrolizat sau amidon hidroxipropilic
[138, 142]. Dextranul brut conduce la o solutie cu viscozitate mai ridicata, in timp ce
dextranul hidrolizat reduce viscozitatea solutiei [ 142].

4.2.5. Procesul tehnologic de extractie in siateme apoase bifazice

In general, pentru purificarea proteinelor intracelulare, dupa fazele de dezagregare
a celulelor, adaugarea componentilor SAB (PEG, dextran, fosfat etc.) si ajustarea pH-
ului, are loc amestecarea suspensiei pentru atingerea echilibrului de faze. Amestecarea
se poate realiza fie in vase cu agitare prevazute cu sicane, fie In amestecatoare statice
[148]. Necesarul de energie este scdzut datoritd tensiunii interfaciale reduse, iar
echilibrul este atins foarte rapid, in circa 30 s, dacd amestecarea asigurd un regim de
curgere turbulent [149]. Separarea fazelor se poate face gravitational sau centrifugal. Se
recomanda separarea centrifugala in cazul viscozitatii ridicate a sistemului, sau in cazul
diferentelor mici de densitate dintre faze [134]. Centrifugarea are avantajul suplimentar
al unor randamente mai ridicate, stiut fiind faptul ca la acceleratii mari antrenarea
resturilor celulare este mai scazuta.

Recirculare PEG

1 — bioreactor;

2 —pompe;

3 —moara cu bile;

4 — schimbator de caldura;

5 — amestecatoare in-line;

6 — separatoare centrifugale;
7 —rezervoare.

suspensie
celulara

faza
superioara

PEG si produse
secundare

resturi celulare
si proteine

produs

Figura 4.28. Schema procesului tehnologic de extractie a proteinelor intracelulare in
sisteme apoase bifazice [134]

Dupa separarea initiald, la faza superioard se adaugd o sare, pentru a genera un
nou sistem bifazic, in care proteina de interes sd se gaseasca in faza inferioara (fig.
4.27). Pe langa aceasta tehnica, proteina din faza de polimer poate fi separata prin
centrifugare, adsorbtie, ultrafiltrare sau electroforeza [150]. In procesele la scard mare,
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concentrarea $i conditionarea produsului din faza inferioard a sistemului bifazic
secundar se realizeaza prin ultrafiltrare sau diafiltrare, faza superioara fiind recirculatd
[134, 151]. De asemenea, in anumite conditii, din faza inferioara a sistemului bifazic
secundar, proteina poate fi recuperatd prin cromatografie de interactiune hidrofoba
[129]. Un proces tehnologic tipic de extractie a unei proteine in SAB este redat in fig.
4.28.

Extractia in SAB se realizeaza de obicei in sarje, insd poate fi mai economica
continuu (fig. 4.29): extractia in echicurent, extractia in contracurent si extractia in
curent incrucisat, fiecare dintre ele prezentdnd avantaje si dezavantaje (tab. 4.10).
Pentru capacitati mari de productie, extractia in contracurent oferd un randament mai
ridicat, la un consum minim de chimicale [148].

Tabelul 4.10. Avantaje si dezavantaje ale modurilor de contactare in
extractia continud in SAB [129]

.. . Factor de
Contactare Potrivit pentru Consumuri Randament .
purificare
Echicurent Ky scazut ca la curent incrucisat mediu mediu
Curent incrucisat Ky ridicat ca la echicurent cel mai scazut cel mai ridicat
Contracurent Ky scazut cele mai scazute cel mai ridicat cel mai scazut
(E) (E) (s) (5)
T T [ 1 — (R
(F) — . ‘ (F) —
. T — (R l 1
(S) (S) (R) (E)
a b

(F) — alimentare;
(E) —— —-— (S) (S) — solvent;
(E) — extract;
(R) — rafinat.

(F) — > — (R
(o]

Figura 4.29. Modalitati de contactare a fazelor in extractia in SAB:
a — echicurent; b — curent fncrucisat; c — contracurent.

Pentru o purificare avansatd a biomoleculelor extrase este necesara realizarea
extractiei in mai multe trepte. Nu toate echipamentele de extractie L — L sunt potrivite
extractiei cu SAB, mai ales atunci cand proprietatile celor doud faze sunt prea
asemandtoare, ori cand tensiunea interfaciala este prea redusa. Pentru extractia in trepte
cu SAB au fost testate baterii de amestecatoare — decantoare, coloane Kiihni [152],
extractoare centrifugale Podbielniak [153], coloane cu pulverizare [154, 155], coloane
cu talere sita [156], coloane cu umplutura [157], toate putand fi exploatate cu succes cu
luarea unor masuri de precautie impotriva Innecdrii. Rezultate bune s-au obtinut si cu
extractorul Graesser in separarea a-lactalbuminei din zer cu SAB PEG — sare [158].
Acest extractor, format dintr-un rotor orizontal prevazut cu cupe (de unde si denumirea
de ,.contactor in ploaie cu géle‘gi”l) care se roteste lent in interiorul unui tambur

' Raining bucket contactor — denumirea alternativi in limba englezi a extractorului Graesser
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alimentat pe la extremitati cu fazele supuse extractiei (fig. 4.30). Este singurul extractor
care disperseaza atat faza usoard in faza grea, cat si faza grea in faza usoara [86, 87].
Pentru prevenirea Tnnecarii s-a redus viteza de rotatie de la 20 rot/min la 2 — 5 rot/min si
s-a inversat sensul de rotatie al rotorului cu cupe, reducandu-se astfel si intensitatea
amestecarii [159].

W

Figura 4.30. Extractor Graesser (actualmente RTL SA Londra) [160]

a — sectiune transversald, b — vedere interioara.
m———) sensul normal de rotatie; === === =P sensul de rotatie la extractia in SAB.

4.2.6. Recuperarea chimicalelor si reducerea costurilor

Pentru a reduce costurile ridicate cu reactivii si cu depozitarea deseurilor se
recomanda reciclarea sau recircularea materialelor auxiliare. Recuperarea polimerilor
dupa extractia biomoleculelor este o etapa importanta atat la scard de laborator, cat si in
instalatia industriald. Posibilitatea de a recupera si recircula usor polimerii utilizati ar
face mult mai atractiva extractia cu SAB in instalatii de mare capacitate [161].

In literaturd sunt mentionate cateva modalititi de recuperare a polimerilor si
sarurilor utilizate in extractia cu SAB. Astfel, din fluxurile lipsite de faza solida fosfatul
poate fi recuperat prin cristalizare la 6 °C [134]. Pentru recircularea PEG s-a propus
extractia lui cu cloroform [161], dar mult mai viabila s-a dovedit insa reextractia salina
a proteinelor din faza bogatd in PEG (fig. 4.28), cu formarea astfel a unei solutii
reciclabile de PEG libera de proteina [134, 162]. Tot pentru separarea PEG de enzimele
extrase se propun ultrafiltrarea, dializa, sau retinerea enzimei pe un adsorbant adecvat
[163]. A fost demonstratd posibilitatea recircularii detergentilor [164] prin extractie cu
alcooli alifatici inferiori (fig. 4.31), precum si posibilitatea recuperarii sarurilor [165]
prin exploatarea lacunelor de miscibilitate in sistemele ternare apa — sare — alcooli
alifatici inferiori (fig. 4.32). In acest din urmia caz, amestecul de alcool (etanol) si faza
bogata 1n sare este trimis intr-un evaporator unde este concentrat in vederea indepartarii
si recicldrii etanolului. Solutia de sare este concentratd, la nevoie, Intr-un al doilea
evaporator, de unde este apoi recirculatd in procesul de extractie a proteinelor.
Majoritatea apei evaporate poate fi de asemenea reciclatd [166]. Mai recent s-a
demonstrat formarea SAB 1n conditii normale (25 °C si presiune atmosferica) intre PEG
2000, respectiv PEG 4000 si carbamatul de amoniu. Carbamatul fiind volatil, poate fi
recuperat din sistemul de extractie si recirculat sub forma de amoniac si dioxid de
carbon [167].
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In principiu, chimicalele auxiliare (PEG, saruri, detergenti etc.) introduse in
procesul de extractie cu SAB pot fi recuperate si recirculate in proportie de peste 90%,
conducand la un proces cu costuri rezonabile si acceptabil din punct de vedere al
problemelor de mediu.

Solubilizare Omogenizat

Randament total 80 %
Puritate analitica

de celule PEG | sare |
Lichid de 1 1
> fermentatie 1
: | G- oo ,
5| ™~ Extracti g ’
~ xtracti ia primara
° . af: ya s Extractia primara i
o ~.__| proteinelor 3! ’ i
© 1 Faza inf. bogata in sare: H
S Faza de coacervat &) I'—'— resturi celulare, proteine, Faza sup. bogata E :
E acizi nucleici n PEG: produs sare 1
- !
g | 5
Q I . =
o | Extractie cu 31!
) 2-metil-1-propanol R R s S
- X R o!
Faza apoasa 1 i
1
i 1 . < 1
g:cljn%)::gd’la oi Extractia secundar |
i
= § I !
g 3 Faza inf. bogata Faza sup. 1
1 -
Crlg,mabt()gr,aﬂ,e de e I n sare: produs bogata in PEG
schimb anionic ol
S l
o
=1
o
Purificare 160 x o
|
1
1

|7 Ultrafiltrare }—I

Concentrat:

- -—‘ Solutie de sare
produs

Figura 4.31. Schema de flux a extractiei  Figura 4.32. Schema de flux a extractiei
colesteroloxidazei utilizand SAB bazate cu SABPEG — sare, cu recircularea
pe detergenti [164] extractantilor [165]

4.2.7. Transpunerea la scard a extractiei in sisteme apoase bifazice

Unul dintre avantajele exctractiei in SAB 1l reprezintd usurinta transpunerii la
scard a procesului, prin simpla crestere proportionala a cantitétii ingredientelor utilizate
[144, 145, 168]. Echipamentele industriale de separare centrifugald existente pe piata
pot fi selectionate utilizdnd conceptul X (vezi subcap. 2.4.1). Numai in perioada 1982 —
1995 au fost transpuse la scard industriala 27 de procese, marea majoritate utilizand
sisteme PEG — sare, pentru separarea si purificarea enzimelor, antigenului hepatitei B,
interferonului, lactalbuminelor, lactoglobulinelor, hemoglobinei, precum si a altor
proteine terapeutic active [129]. Scara de operare a acestor procese variaza de la 24 kg
celule prelucrate / sarja pana la 50 m’ material celular prelucrat / sarja [169]. Existd
instalatii cu capacitati de 500 kg drojdii / 24 h in care procesul de extractie a enzimelor
este asistat de calculator [170], procesul putand fi realizat in sarje sau continuu, prin
extractie in contracurent [171]. In fig. 4.33 sunt prezentate rezultatele obtinute in
transpunerea la scard a separarii si purificarii formiatdehidrogenazei obtinute din
Candida boidinii in SAB PEG — K3;PO4. Transpunerea la scara la un factor de aproape
4.10* a patru etape diferite de separare nu a influentat semnificativ gradul de separare
realizat [144].
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formiatdehidrogenazei din Candida boidinii [144]  fumarazei din Brevibacterium
ammoniagenes [172]

4.2.8. Aspecte economice ale extractiei in sisteme apoase bifazice

Costurile recuperdrii si concentrarii biomoleculelor prin extractie in SAB depind
in mod hotarator de sistemul utilizat, de scara de operare, dar si de alti factori.

La separarea si purificarea fumarazei obtinute din Brevibacterium ammoniagenes
printr-un proces discontinuu in sarje a 100 kg, gradul global de extractie utilizand SAB
PEG — K;3POy4 in doud trepte a fost de 70% [172]. Structura costurilor este redata in fig.
4.34. Calculul costurilor a fost efectuat pe baza relatiei:
L13C,, +2,6C, +1,13C, +0,13C,

Y
in care Cr sunt costurile totale, C), — costurile cu materialele, C;, — costurile cu forta de
munca, Cg — costurile energetice, C;— costurile de investitii, ¥ — gradul de extractie.

C, = (4.14)

Separarea si purificarea fumarazei obtinute din Saccharomyces cerevisiae a fost
de asemenea analizatd din punct de vedere al costurilor, comparandu-se extractia
discontinud cu extractia continua in curent incrucisat, cu si fara reciclarea chimicalelor
[148]. Datele obtinute sunt redate in tab. 4.11. Estimarea costurilor s-a facut cu relatia:

C, =113C,, +2,6C, +1,13C,, +1,6C, (4.15)
in care Cr sunt costurile totale, C), — costurile cu materialele, C; — costurile cu forta de
munca, Cy — costurile cu utilitatile, C; — costurile de investitii.

Se poate constata o importantd reducere a costurilor cu materialele: 24% in
procesul continuu si 43% in procesul discontinuu. Reducerile totale ale costurilor sunt
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insd mai modeste (14% 1in procesul continuu si 5% 1n cel discontinuu) datorita ponderii
mari a costurilor cu forta de munca.

Tabelul 4.11. Evaluarea costurilor in productia fumarazei din S. cerevisiae [148]

Costuri' Fara recirculare Cu recirculare Modificare’ [%]
Disc. Cont. Disc. Cont. Disc. Cont.

Cu materiale 2,48° 2,48 1,41 1,89 -43 -24

Cu forta de munca 1,34 1,00 1,66 0,91 24 -8

Cu investitiile 0,14 0,18 0,14 0,23 0 28

Cu utilitatile 0,015 0,018 0,016 0,02 8 19

Costuri totale 6,5 5,69 6,19 4,88 -5 -14

' — Valori preluate din [162]

% _ Valori exprimate in % de modificare comparand procesul discontinuu (Disc.) respectiv continuu
(Cont.) in variantele cu si fara recuperarea si recircularea chimicalelor

* — Valori relative, bazate pe ec. (4.15). Concentratia biomasei in procesul discontinuu a fost de 25% v/v,
iar in procesul continuu de 20% v/v.

Extractia iIn SAB este o tehnicd cu consumuri energetice scazute, §i investitii
minime, necesitdnd insa cheltuieli mari cu forta de muncd si cu materialele. Costurile
materialelor pot fi reduse semnificativ printr-o alegere corespunzatoare a rapoartelor
volumice ale fazelor, prin introducerea de noi SAB si In special prin perfectionarea
proceselor de recuperare — recirculare [166]. Durata procesului poate fi sensibil redusa
prin utilizarea separdrii centrifugale; aceasta nu numai cd duce la obtinerea unor
randamente superioare, ci si la obtinerea unor produse calitativ superioare, datorita
absentei unei degradari proteolitice semnificative [173, 174].

Aspectele economice ale extractiei in SAB folosind liganzi de afinitate au fost de
asemenea analizate, constatindu-se puternica dependentd a costurilor totale ale
extractiei de costul initial si reciclabilitatea liganzilor de afinitate utilizati [175, 176].

Pentru o evaluare economicd corectd, este important de stiut ca extractia in SAB
este o tehnologie integrativa, permitand Indepartarea solidelor si cresterea activitatii
specifice a produselor intr-o singura etapi. In plus, produsul poate fi separat de acizii
nucleici cu masd moleculard mica si poate fi concentrat, imbunatatindu-se astfel
performanta urmatoarelor etape de separare. Pentru exemplificare, in fig. 4.35 este
redatd schema de principiu a obtinerii a-amilazei din Bacillus sp. prin tehnologia
conventionald si prin extractia in SAB. Extractia in SAB s-a realizat la scard mare
(capacitate de 50 m’). Fata de procesul conventional, procesul utilizind extractia in
SAB necesita mai putine etape, randamentul global fiind de 80% la extractia intr-o
singura treapta si de 95% la extractia in doua trepte, fatd de numai 70% prin procedeul
conventional. Costurile se reduc cu 35% la extractia intr-o singura treapta si cu 50% la
extractia in doua trepte [169].

Desi noua si relativ putin utilizatd n practica industriald, extractia in SAB este o
tehnica importanta pentru izolarea si separarea moleculelor proteice. Numarul mare de
cercetdri in domeniu (mii de articole publicate), numarul crescut de aplicatii brevetate si
implementate la nivel pilot si industrial, corelate cu cresterea marimii productiei de
proteine terapeutice vor face din aceastd tehnicd o alternativd atractivdi 1n
biotehnologiile industriale, mai ales daca se rezolvd tehnico-economic problema
recuperarii si recirculdrii eficiente a chimicalelor de proces.
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Figura 4.35. Obtinerea a-amilazei din Bacillus sp.:
a — procedeul conventional; b - procedeul prin extractie in SAB [169]

4.3. EXTRACTIA CU MICELE INVERSE

Dacd extractia clasica L — L realizeaza distributia biomoleculelor intre o faza
apoasd si o fazd organica distinctd, iar extractia In sisteme apoase bifazice realizeaza
distributia biomoleculelor intre doud faze apoase distincte, extractia cu micele inverse
implicd trecerea biomoleculelor din faza apoasa initiala intr-o faza organica distincta
prin intermediul unei microemulsii de tip apa-in-ulei (A/U). Aceasta microemulsie este
formatd din asa-numitele micele inverse: asociatii sferice de molecule de compusi
tensioactivi (surfactanti) care incorporeaza un mediu apos si care se gasesc dispersate
intr-un solvent nepolar. Utilizarea sistemelor micelare inverse este relativ recenta,
primele studii sistematice asupra acestor sisteme fiind efectuate la sfarsitul anilor 1980
[177 - 182].

4.3.1. Formarea si proprietatile micelelor inverse

Surfactantii sunt molecule constituite dintr-un ,,cap” polar hidrofil (atras de apa) si
0 ,,coada” hidrofoba — o catena hidrocarbonata (atrasa de ulei) — fig. 4.36. Adaugarea in
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apd a unui astfel de surfactant forteaza lanturile hidrocarbonate hidrofobe sa se asocieze
astfel Incat sd minimizeze contactul cu moleculele de apa. Asocierea moleculelor de
surfactant conduce la formarea unor agregate de diverse forme (fig. 4.37) [183]. Forma
surfactantului joacad un rol important in formarea agregatelor. Daca apa solubilizeaza in
mod egal atat capatul polar cat si catena hidrocarbonata, agregatele nu se mai formeaza.

catene hidrocarbonate (hidrofobe)

M&Z

a capat polar ( hldrofll b

Figura 4.36. Reprezentarea schematica a unui surfactant:
a — cu o singurd catena hidrofoba; b — cu doua catene hidrofobe.

Dacéd molecula de surfactant are un capat polar voluminos si o catena hidrofoba
redusa, de forma conica (fig. 4.37 a), moleculele tind sd se asocieze intr-un agregat
sferic, cu catenele formand un miez interior, inconjurat de o suprafatd exterioard
alcatuita din capetele polare. O astfel de asociatie este o miceld normala (fig. 4.37 b). La
concentratii reduse de surfactant micela normala este sfericd, cu un diametru dictat de
lungimea catenei hidrocarbonate si de marimea capatului polar. Sistemul este dinamic,
in sensul cda moleculele implicate in formarea micelelor pardsesc agregatul, fiind
inlocuite de altele care se misca liber in volumul fazei apoase. In cateva microsecunde
inlocuirea tuturor moleculelor de surfactant dintr-o miceld este completd, iar forma
sferica amicelei normale se pastreaza intotdeauna. Dacd molecula de surfactant are un
capat polar mic si o catend hidrocarbonata voluminoasa, ramificatd (semdnand cu un
dop de sampanie — fig. 4.37 c), moleculele se asociazd intr-un agregat sferic in care
miezul este format din capetele polare si suprafata externd din catenele hidrofobe,
agregat numit miceld inversa (fig. 4.37 d) [181] sau microemulsie de tip A/U. Spre
deosebire de micelele normale, marimea micelelor inverse creste liniar cu cantitatea de
apa addugata in sistem [178]. In sistemele care contin cantitati mari atat de ,,ulei” cat si
de ,,apa”, forma si dimensiunile agregatelor se modificd, cu formarea de canale
cilindrice interconectate, contindnd faza apoasi in interior (fig. 4.37 e). In aceste
sisteme, spatiul este divizat in doud volume distince de apa si ulei, separate de stratul de
surfactant care formeazd o suprafata continud in formd de sea. Structura devine astfel
dublu-continud (bicontinud) atat in apa cat si in ulei. La adaugare de apa, moleculele de
surfactant se reorganizeaza sub forma unui film plan sau lamelar (fig. 4.37 f), sistemul
devenind opalescent si birefringent. Recent s-a demonstrat ca se poate forma o emulsie
stabila si din ,,supra-agregate” 1n sisteme contindnd doi surfactanti functionalizati,
capabili sd formeze legaturi puternice intre ei [184]. Surfactantii se organizeaza intr-o
fazd de forma lamelara care nu mai este plana ci spatiald, de forma unei cepe (fig. 4.37
g), forma numita si sferulita.

Formarea tuturor acestor structuri este explicatd prin factorii geometrici specifici

moleculelor de surfactant [183, 185], fiind valabild doar pentru solutii diluate. La
cresterea concentratiei de surfactant structurile se modifica si se complica [186].
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Figura 4.37. Forme de agregate rezultate prin organizarea moleculelor de surfactant
in solutiile coloidale: a — surfactant de forma conica, b — micela normala;
¢ — surfactant de forma ,,dop de sampanie”; d — micela inversa cu continut variabil
de apa; e — cilindri interconectati,; f— faza lamelara plana; g — faza lamelara spatiala
(sferulita sau ,,ceapa’”) [186]

Surfactantii se clasifica de reguld in functie de sarcina capatului hidrofil existenta
dupa disocierea in apa. In acest sens exista surfactanti neionici si surfactanti ionici, care
la randul lor pot fi anionici, cationici, sau amfiionici. Cei mai importanti surfactanti
utilizati in extractia cu micele inverse sunt prezentati in tab. 4.12. De mentionat ca
acesti compusi trebuie sd fie compatibili cu sistemele biochimice in care actioneaza.

Sunt cunoscuti numerosi surfactanti care formeazd micele inverse in medii
nepolare, cei mai multi dintre ei necesitand insd si prezenta unui co-surfactant. Unul
dintre putinii surfactanti care poate forma micele inverse fara co-surfactant este bis(2-
etilhexil) sulfosuccinatul de sodiu, cunoscut mai mult sub denumirea de AOT [177].
Surfactantul amfiionic 1,2-dioctanoic-sn-glicero-3-fosfocholind formeaza micele
inverse doar in prezenta alcoolilor alifatici drept co-surfactanti [187].
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Tabelul 4.12. Surfactanti frecvent utilizati in extractia cu micele inverse

Tip Denumire Denum.lreu Formula chimica
comerciala

anionic dodecilsulfat SDS Na*'"0,8

de sodiu

bis(2-etil- O 0\/</\/
anionic hexil) . AOT Na* '035

sulfosuccinat

de sodiu P, 0/\<\/\

0
HO OH
CH

anionic acid cholic

sare de sodiu CH,

H.C OH
0
HO

acid
anionic | deoxicholic

sare de sodiu

HO
CH

N-lauril Na O |
anionic | sarcosin sare /C—CHz—N—C\/\/\/\/\/\

de sodiu @] (|_-‘)
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bromura de |
cationic | cetiltrimetil- | CTAB Br* e T Lo oo T S ok
amoniu
\/\/\/ e o0
-+
clorurd de CI'=N S g, TIOE g, W O g
cationic | trioctilmetil- | TOMAC
amoniu
O
. 1
i . NS
amfiionic dioctanoic- I H o
sn-glicero-3- llil'/\/oﬂp“O o
fosfocholina Vs O- M
@]
CH,OC(O)(CH,),CH=CH(CH,),CH,
L1y O
neionic monool.eat Span 80 HO
de sorbitan H
HO OH
. oleil poli(10) . WW
NEIONIC 1 v ietilen eter Brij 96 O/\hOH
monooleat HO(CH,CH,O)w. .« (OCH,CH,)xOH
. . de p011(20) WHx+y+z=20
neionic S
oxietilen 07 “GH(OCH,CH,)yOH
sorbitan CH,0(CH,CH,0)zG(0)(CH,),CH=CH(CH,),CH,
. Triton
ion Caﬁlf@—(ﬂﬂ}izﬂHa}g—DH
neionic lau'rildim'etﬂ- O‘_NW
aminooxid

Interactiunea dintre micelele inverse si apd prezintd o importantd deosebita.
Datoritd miezului polar ele pot ingloba apa, ,,dizolvand-0” 1n solventii organici nepolari.
Raportul molar apd — surfactant (wg) influenteaza puternic proprietitile micelelor
inverse. Apa din interiorul micelei inverse este partial legatd de capetele hidrofile ale
surfactantului; numai peste anumite valori wy aceasta se comporta ca si apa libera (fig.
4.38). De exemplu, in micelele inverse formate de AOT, pana la wy = 6 = 8 apa este
legatd de capetele hidrofile ale surfactantului; de abia la valori wy > 6 + 8 apa se

comporta ca si apa libera [177, 180].
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Figura 4.38. Proprietdatile apei inglobate in micele inverse:
a — schema unei micele inverse de AOT [189]; b — variatia proprietatilor fizice ale
apei in micele inverse [190]

Micelele inverse au, de regula, diametrul intre 2 si 20 nm [188]. Dimensiunile
micelelor inverse formate de AOT depind de temperaturd si de continutul de apa
inglobat, respectiv de raportul molar apa surfactant [177]. Ele variaza, la temperatura
camerei, intre 2 nm (wo = 0) si 15 nm (wy = 60).

Micelele inverse de AOT 1si maresc diametrul la cresterea concentratiei de apa,
daca concentratia AOT rdmane constanta. La continut de apa constant, cresterea
concentratiei de AOT conduce la micsorarea diametrului micelelor inverse. Daca atat
concentratia apei, cat si concentratia AOT cresc In acelasi raport, marimea micelelor
ramane aproximativ constantd, marindu-se doar numarul acestora (fig. 4.39).

A

Concentratia AOT

Concentratia apei

Figura 4.39. Efectul continutului de apa si al concentratiei surfactantului asupra
micelelor inverse de AOT: A — creste concentratia AOT; B — creste concentratia apei
si concentratia AOT in acelasi raport; C — creste concentratia apei [177]

Micelele inverse sunt dispersate uniform in solventii organici nepolari, formand
sisteme omogene, stabile termodinamic. Practic apa este dizolvatd sub formd de
micropicaturi, stabilizate interfacial de surfactant, in mediul organic nepolar [191].
Aceste sisteme sunt foarte dinamice: amestecind o solutie de micele inverse de
diametru mare cu o solutie de micele inverse de diametru mic, in citeva secunde se
obtine o solutie continand micele inverse avand un diametru intermediar [192].
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In fig. 4.40 este redata diagrama de echilibru a unui sistem ternar apa — AOT —
izooctan la temperatura de 15 °C. Se pot remarca pe diagrama: domeniul emulsiilor
U/A, domeniul cristalelor lichide, domeniul emulsiilor A/U.A, precum si domeniul
microemulsiilor A/U.

1IZOOCTAN

U/A — ulei Tn apa
A/U — apa in ulei

A1 Cristale lichide = = m =
.rl" 1 1 I

APA AOT
Figura 4.40. Diagrama sistemului ternar apa — AOT — izooctan la 15 °C

Datoritd polaritatii mediului lichid din interiorul micelei inverse, aici se pot solubiliza
compusi polari ca aminoacizi, enzime, proteine, compusi care sunt insolubili sau
instabili in solventi organici obisnuiti [193]. Este interesant de notat ca dimensiunile
micelelor inverse pot depinde de natura compusului dizovat in faza apoasa interna.
Astfel, micelele inverse de AOT 1n hexan (wy = 6) care contin ADN au un diametru de
100 — 150 nm, 1n timp ce aceleasi micele, dar farda ADN incorporat, au doar 10 nm in
diametru [194].

4.3.2. Mecanismul extractiei in micele inverse

Micelele inverse au capacitatea de a extrage biomoleculele in apa din faza interna
dispersata intr-un solvent organic (hexan, izooctan etc.). Capacitatea de extractie
depinde de punctul izoelectric (pI) al proteinelor, respectiv de pH-ul si taria ionica a
solutiei din care se realizeaza extractia. Principiul procesului de extractie este redat in
fig. 4.41. Solventul organic permite organizarea micelelor inverse si separarea apei din
faza internd de volumul de apa din faz din care se extrag componentii doriti.

Electrolitii si proteinele solubilizate in faza apoasa interna pot fi schimbate intre
micelele inverse, pentru acest tip de transfer fiind propuse trei mecanisme posibile [180,
192, 195]. Un prim mecanism implica fuziunea tranzitorie a doud micele inverse intr-o
,piciturd dimerd” cu viata foarte scurta. In timpul existentei piciturii dimere, are loc
redistributia solutului prin difuzie, dupd care picatura dimera se desparte formand doua
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micele inverse (fig. 4.42 a). Al doilea mecanism implica difuziunea mleculelor solutului
prin stratul dublu de surfactant format la punctul de contact dintre doud micele inverse
care nu fuzioneaza (fig. 4.42 b), in timp ce al treilea mecanism implicd migrarea
solutului prin faza organica dintre doua micele inverse (fig. 4.42 c).

- Faza organicé{
- Proteina \ /
Micele Faza organica
,,/ inverse

;;m;mwsma. i

R p S
Faza apoasa S \
= Cod
b
K / N >
+ +
,r’ Surfactant «— Proteina

Vi §
¥ Miceld inversa (_},\ Substanta
7S incluzand proteina ‘ nedorits >

o 4
Figura 4.41. Schema de principiua  Figura 4.42. Mecanisme posibile de transfer
extractiei in micele inverse [129] a solutului intre micelele inverse [196]

Procesul global de transfer de masa interfazic prin care solutul trece din faza
apoasa in faza de micela inversa este rezultatul a trei procese elementare, fiecare dintre
ele putand fi determinant de viteza: (i) difuzia solutului (proteinei) din faza apoasa catre
interfata dintre faza apoasd si faza organica, respectiv difuzia micelei inverse din faza
organicd catre interfatd; (ii) includerea solutului in micela inversa la interfatd; (iii)
difuzia micelelor inverse in volumul fazei organice (fig. 4.43).

FAZA ORGANICA

Q.\/ .ﬂ micela Q. \/ .A

inversa

= L N YL y% e~
wv.ww«@*wwwwwvw
(V @» PROTEINA

FAZA APOASA @

Figura 4.43. Mecanismul transferului interfazic al proteinelor din faza apoasa in
faza organica prin intermediul micelelor inverse [136]
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4.3.3. Factorii care influenteaza transferul biomoleculelor in micelele
inverse

Principalii factori care influenteaza repartitia biomoleculelor intre faza apoasd
externd si faza apoasd internd din micelele inverse sunt pH-ul, taria ionica, tipul
electrolitului din faza apoasa, tipul si natura surfactantului, tipul solventului organic.
Repartitia proteinelor si aminoacizilor in micelele inverse este controlatd de
interactiunile electrostatice dintre moleculele incarcate electric si partile hidrofile ale
surfactantilor, dar si de unele fenomene de respingere in functie de marime, care depind
de dimensiunile relative ale micelelor inverse ca molecule gazda (host) si de
dimensiunile biomoleculelor, ca molecule oaspete (guest) [89].

Valoarea pH-ului determind sarcina netd a proteinelor, aceasta trebuind sa
confere proteinei o sarcina netd de semn opus sarcinii capatului polar al surfactantului,
astfel incat sa apard o atractie electrostatica intre suprafata proteinei §i capatul polar
hidrofil de la suprafata internd a micelelor inverse. Forta motoare a procesului de
transfer a proteinelor este diferenta de potential. Experimental s-a constatat cd diferenta
dintre pH-ul mediului si pl-ul proteinei trebuie sd fie cuprinsd intre 1 si 2 pentru ca
eficienta extractiei si fie ridicata, iar denaturarea si fie minima [193, 197-199]. in cazul
utilizarii surfactantilor anionici, pH-ul trebuie sd fie mai mic decat pl-ul, iar in cazul
surfactantilor cationici, pH-ul trebuie sa fie mai mare decat pl-ul [200, 201].

Taria ionica joaca un rol important in procesele de solibilizare. Concentratii mari
de saruri 1n faza apoasa externa ecraneaza interactiunile electrostatice intre proteine si
capdtul polar al surfactantului, reducand forta motoare disponibild pentru solubilizarea
proteinelor. Cresterea tériei ionice face ca interactiunile repulsive dintre capetele polare
incarcate electric ale surfactantilor sd se micsoreze, micsorandu-se astfel raza micelei
inverse. Dacd raza micelei inverse devine mai micd decat raza agregatului proteic
extractia nu mai poate avea loc. Studii efectuate cu diverse saruri (NaCl, NaSCN,
Na,COs, KCl, CsCl, BaCl,) indicad o puternica reducere a cantitatii de apa inglobate in
micela inversa; la o crestere a concentratiei de NaCl de 0,6 M, de ex., raportul molar wy
scade de la 50 la 15 [191, 198]. Un alt efect al cresterii tariei ionice este acela de a
determina ionii sd migreze inspre microfaza apoasd din interiorul micelei inverse,
obligand astfel proteinele sa migreze din aceastd zona.

Prin modificarea controlata a pH-ului §i a tariei ionice se poate realiza separarea
unor proteine In functie de marimea acestora [193, 202, 203]. Efectul pH-ului si al tariei
ionice a solutiei asupra gradului de solubilizare al unor molecule in micele inverse este
ilustrat in fig. 4.44.

Efectul de ecranare a interactiunilor electrostatice proteind — surfactant este
influentat si de mirimea ionilor din sistem [199, 204, 205]. Ionii K, mai voluminosi
decat ionii Na', ecraneaza mai puternic, reducand solubilizarea ribonucleazei A si a
taumatinului in micelele inverse [191]. Cantitatea de apd inglobata in micelele inverse
nu este influentatd de anionul sarii, dar depinde puternic de cationul acesteia. Cationii
din faza apoasd sunt interschimbabili cu contraionii surfactantului, fapt care duce la
modificarea dramatica a continutului de apa din microfaza apoasa internd [191].
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Figura 4.44. Efectul pH-ului §i al tariei ionice a solutiei asupra solubilizarii unor
biomolecule: (O) — citocrom C; (1) — lizozima, (A) — ribonucleaza A; a — sistem
AOT — izooctan cu 0,1 M KCI; b — sistem AOT — izooctan fara control de pH [203]

Concentratia surfactantului afecteaza atat transferul proteinei in faza de micele
inverse, cat si reextractia acesteia. O concentratie ridicatd de surfactant poate Intarzia
procesul de reextractie. Proteinele cu masa moleculard mica pot fi extrase mai usor
decat cele voluminoase, utilizdnd concentratii reduse de surfactant [206].

Co-surfactantii sunt substante care favorizeaza dizolvarea surfactantului in faza
organicd si stabilizeazd micelele inverse formate [198], dar mecanismul actiunii
acestora nu este inca pe deplin elucidat [207]. Deoarece surfactantii cationici formeaza
micele inverse foarte mici (wy < 3), prezenta co-surfactantilor este imperios necesara
[193]. Surfactantii anionici formeaza micele inverse mari (wo = 20 + 115), astfel incat
addugarea de co-surfactanti nu este obligatorie [208, 209]. Co-surfactantii uzuali sunt
alcoolii alifatici cu catena liniara C4 — Cy¢ si alcoolul benzilic [180, 197, 206, 210, 211].

Cu cat raportul volumic dintre faza apoasa (V,q) si faza organica (V) este mai
redus, cu atat procesul devine mai economic, iar bioprodusul este obtinut intr-o forma
mai concentratd. Cresterea raportului volumic conduce la scaderea gradului de extractie.
O crestere a raportului fazic de la 1 la 5 duce la o scadere de numai 5% a gradului de
extractie pentru peroxidaza [212], in timp ce cresterea raportului fazic de la 1 la 4 duce
la scaderea gradului de extractie de la 87% la 63% in cazul inulinazei [193].

Natura si tipul solventului pot influenta transferul biomoleculelor din faza
apoasa in faza organica. Solventii utilizati nu trebuie sa fie miscibili cu apa. Solventii
uzuali utilizati in extractia cu micele inverse sunt hidrocarburi alifatice (n-octan, i-octan,
heptan, ciclohexan) sau aromatice (benzen), amestecuri de hidrocarburi (kerosen),
cloroform [180, 213]. Intr-un studiu referitor la extractia tripsinei s-a constatat ca gradul
de extractie este ridicat (circa 70%) In cazul utilizarii kerosenului drept solvent, dar
scade la jumatate (circa 35%) cand se utilizeaza ca solvent ciclohexanul [213]. Unii
autori [209] explica acest lucru prin aceea ca solventul este capabil de a denatura forma
si structura micelelor inverse.

Caracterul hidrofob sau hidrofil al biomoleculelor extrase influenteaza, de
asemenea, procesul. De exemplu, aminoacizii cu structurd hidrofild sunt incorporati in
interiorul micelelor inverse, pe cand cei hidrofobi la interfata acestora [4].

Temperatura, care influenteaza proprietatile fizico-chimice ale micelelor inverse,
are un rol important in special in procesele de reextractie a biomoleculelor.
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4.3.4. Reextractia din micele inverse

Reextractia sau extractia inversa este operatia prin care biomoleculele Inglobate in
microfaza apoasa internd din micelele inverse sunt trecute din nou in volumul unei faze
apoase. Procesul de reextractie este lent si dificil de realizat fara pierderea semnificativa
a activitatii bioprodusului separat, fiind unul dintre principalele impedimente care nu au
permis deocamdatd implementarea extractiei cu micele inverse la nivel industrial.

Pentru reextractia proteinelor din faza de miceld inversa au fost studiate si propuse
mai multe procedee, printre care se numdard modificarea pH-ului [136, 214], a
temperaturii [193, 204, 215 - 217], utilizarea unor particule adsorbante de silice care
retin proteinele, apa si compusii tensioactivi din faza micelelor inverse [218], utilizarea
zeolitilor pentru deshidratarea fazei de micele inverse [4], distrugerea fazei de micele
inverse si eliberarea proteinelor prin adaugarea unor cantitéti ridicate de solvent organic
(acetat de etil) [219, 220], addugarea unor solutii care contin ioni de Ca’" (CaCl,) sau
K" (KCl), care inlocuiesc ionii Na" din structura surfactantului si formeaza un complex
hidrofob cu acesta [136, 221].

Reextractia proteinelor este afectatd de valoarea pH-ului si de concentratia
sarurilor in solutia de alimentare si in solutia utilizatd pentru reextractie [214]. Este de
dorit ca taria ionica a solutiei in care se face reextractia sd fie cat mai mare, iar pH-ul sa
fie similar cu valoarea pl a proteinei care trebuie purificatd [197]. Sarcina proteinei
trebuie sd fie aceeasi cu cea a capatului polar al surfactantului pentru a se permite
eliberarea proteinei din micela inversa. De ex., pentru reextractia a-amilazei dintr-o faza
cu micele inverse de AOT in i-octan s-a folosit o solutie apoasa contindnd 0,5 M NaCl
si solutie tampon acid acetic — acetat de sodiu. Separarea fazelor dupa reextractie s-a
realizat prin centrifugare [222]. Desi modificarea pH-ului este foarte eficientd pentru
reextractie, aceasta poate cauza si degradarea moleculelor proteice, respectiv pierderea
activitatii enzimelor extrase.

Temperatura are o influentd puternicd asupra proprietatilor micelelor inverse.
Eficienta reextractiei poate fi Tmbunatititd prin cresterea temperaturii. Cresteri
importante ale gradului de recuperare al enzimelor cu cresterea temperaturii de
reextractie au fost observate in cazul oa-amilazei [215], a-chimotripsinei [204],
glucoamilazei [217], inulinazei [193] etc. Majoritatea studiilor efectuate aratd ca
marirea temperaturii duce la cresterea raportului wy, in final ajungandu-se la distrugerea
micelelor inverse, cu formarea unei faze apoase distincte in care sunt concentrate
majoritatea biomoleculelor extrase. Aceasta faza este separatd apoi prin centrifugare [4].

Deoarece la cresterea temperaturii se produce inactivarea termica a enzimelor,
temperatura la care se realizeaza procesul de reextractie reprezintd un compromis intre
cantitatea de proteind recuperatd si activitatea sa enzimatica. Pentru majoritatea
enzimelor, domeniul optim al temperaturilor de reextractie este cuprins intre 30 — 38 °C
(tab. 4.13), la peste 40 °C observandu-se o scadere accentuatd a activitatii enzimatice.

Tabelul 4.13. Temperaturi de reextractie optime pentru pastrarea activitatii enzimatice
Enzima o-amilazd | glucoamilazd | inulinazd | a-chimotripsind
Tempera.tlfrfl ge ree.:xtra.cgle corespunza- 3 35 37 38

toare activititii enzimatice maxime [ °C]
Referinta bibliografica [216] [217] [193] [204]
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Comparativ cu celelalte metode, reextractia prin modificarea temperaturii este
deocamdata cea mai eficientd modalitate de recuperare a biomoleculelor, aga cum reiese
si din datele prezentate in tab. 4.14.

Tabelul 4.14. Comparatie intre doud procedee de reextractie a a-amilazei [4]

P . Reextractie
Caracteristicile procesului —— Yo =
fara cresterea temperaturii | cu cresterea temperaturii
Activitate initiala [%] 100 100
Pierderi la extractie [%] 3 12
Eficienta totald [%] 30-50 73
Factor de concentrare al solutiei finale 10 2000

Cercetari mai recente iau in calcul facilitarea procesului de reextractie prin
utilizarea la formarea micelelor inverse a co-surfactantilor, in vederea unui control mai
bun al proprietatilor si structurii acestora [223 - 226]. Alcoolii avand proprietati
amfifile' ar putea fi buni agenti de modificare ai micelelor inverse. Un studiu efectuat
pentru reextractia albuminei din ser bovin (BSA) si a citocromului ¢ din micele inverse
de AOT/i-octan a pus in evidenta faptul cd prezenta unor cantititi mici de alcooli
alifatici drept co-surfactanti poate accelera procesul de reextractie, existand o
dependenta clara intre viteza de reextractie si lungimea catenei alifatice a alcoolului
[227]. La concentratii egale de co-surfactant, efectul accelerator scade in ordinea (fig.
4.45):

octanol (octOH) > hexanol (HexOH) > AOT fara co-surfactant > propanol (PrOH)
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Figura 4.45. Efectul adaosului de co-surfactant in micelele inverse de AOT/i-octan
asupra gradului de reextractie al BSA (a) si citocromului ¢ (b) [227]

Mai multe studii cinetice [228 - 231] arata ca etapa determinantd de viteza a
procesului de reextractie este procesul de desolubilizarea a proteinei la interfata, proces
descris de ecuatia [227]:

! Amfifil - atat caracter hidrofil datoriti gruparii —OH, cit si caracter hidrofob datoriti catenei alifatice
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1+K,)-C
KR-rzL-ln 1-% (4.16)
1+K, ce,

A . o . . * *

in care: K — constanta de viteza a procesului de reextractie, Ky = (C 4)/(C og) —
constanta de distributie la echilibru, 7 — durata procesului, C’,,, — concentratia initiala a
proteinei in faza organicd, C,, — concentratia actuald a proteinei in faza apoasa.

4.3.5. Procesul tehnologic de extractie cu micele inverse

Etapele principale ale procesului tehnologic de extractie cu micele inverse sunt
extractia propriu-zisd (extractia directd) — procesul prin care biomoleculele sunt
transferate din faza apoasa initiala in microfaza apoasa din interiorul micelelor inverse,
si reextractia (extractia inversd) — procesul prin care biomoleculele sunt stripate din
interiorul micelelor inverse intr-o noud faza apoasa. Pe langa aceste procese principale,
in tehnologia extractiei cu micele inverse mai intervin si alte etape, asa cum reiese din
schema de flux redata in fig. 4.46.

solvent
apa organic surfactant  solutie proteina bruta solutie salina

l l I { ‘ E solvent

Ly | e
o
b b

®

>

amaa
aamaa
e
e
e

e,
e,
.
.
.
.

solutie proteina purificata

faza apoasa

(O amestecare | | separare

faza apoasa + impuritati

Figura 4.46. Schema de principiu a procesului tehnologic de extractie cu micele
inverse: 1 — prepararea microemulsiei; 2 — separarea microemulsiei; 3 — extractia
directd; 4 — separarea fazelor; 5 — reextractia (striparea biomoleculelor); 6 —
separarea fazelor §i recuperarea solventului

Intr-o primia etapi are loc formarea microemulsiei de micele inverse dispersate in
solvent organic. In acest sens se prepard un amestec de solvent organic, surfactant si
apd, intr-o proportie care sa asigure valoarea concentratiei micelare critice (CMC),
respectiv a concentratiei minime de surfactant la care se formeaza micelele inverse.
Microemulsia este separatd de faza apoasd in exces si trecutd in procesul de extractie.
Extractia se poate realiza principial in doud moduri: (i) prin amestecarea fazei organice
care contine micelele inverse cu faza apoasd care contine proteina si impuritatile
hidrosolubile rezultate In urma dezagregdrii masei celulare (glucide, lipide, acizi
nucleici etc.); (i) prin suspendarea pulberii de proteinad bruta in microemulsia de micele
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inverse in solvent organic [136]. Transferul proteinei in faza micelara inversa este
facilitat printr-o agitare blanda, avand in vedere tensiunea interfaciala foarte mica din
sistem: 1 — 2 mN/m fatd de 8 — 50 mN/m in sistemele clasice de extractie cu solventi
organici [232]. Avantajul tensiunii interfaciale mici este timpul de contact redus necesar
realizarii transferului proteinei in interiorul micelelor inverse. Dupa extractie se
realizeaza separarea fazelor prin decantare gravitationald sau prin centrifugare la viteza
mica. Faza organica, continand proteina incapsulatd in micelele inverse este trimisa la
reextractie, care se poate realiza prin una din metodele prezentate in paragraful 4.3.4. in
urma reextractiei micelele inverse sunt distruse, formindu-se o fazd apoasa care contine
proteina purificatd. Acasta faza apoasa este separata de faza organicd pe baza diferentei
de densitate, prin decantare gravitationald sau centrifugald. Faza organicd este
recirculatd in etapa de preparare a microemulsiei, iar faza apoasa este prelucratd in
vederea recuperarii proteinei. Una din problemele intampinate o reprezinta pierderile de
surfactant in faza apoasa rezultata la prepararea microemulsiei i in faza apoasa in care
este reextrasa proteina [222]. Datorita acestui fapt este necesara utilizarea de surfactant
proaspat, fapt care duce la cresterea costului separarii.

Procesul poate fi realizat in regim discontinuu sau continuu. Pentru extractia
discontinud a a-amilazei s-au folosit flacoane de 50 mL inchise etans, agitate timp de 2
min la 250 rot/min pentru realizarea extractiei si centrifugate timp de 5 min la 3500
rot/min pentru separarea fazelor [211]. De asemenea, au mai fost utilizate celule cu
agitare [228, 233] si celule rotative de difuzie [234].

Faza micelara inversa 2 25 mm

€7 60
€ n
Faza micelara inversa 1 2y | \/77
8
Probe
_1 _l ) faza
€ dispersa
€
o
o
[Se)
EXTRACTIE REEXTRACTIE
’ ’ et Faza
IS
= Solutie apoasa initiala = Solutie de stripare B

dispersa
| cu micele
N inverse
Solutie apoasa epuizata Solutie proteina purificata

Faza apoasa
continua

Figura 4.47. Instalatie de extractie continua cu doua Figura 4.48. Coloand cu
unitati agitator/decantor [222] pulverizare [232]

Cu toate cd extractia continud este un proces eficient si cu un numar redus de
etape de purificare a biomoleculelor, datele din literaturd asupra acestui subiect sunt
relativ sdrace. Este relatata utilizarea a doua unitati de extractie agitator/decantor pentru
separarea o-amilazei din solutii apoase cu micele inverse de TOMAC (fig. 4.47) [222],
utilizarea unui contactor cu discuri rotative perforate pentru separarea cutinazei pure
recombinate cu micele inverse de AOT [235], a unei coloane cu pulverizare pentru
recuperarea proteinelor intracelulare din Candida utilis [236], a extractorului Graesser

120




TEHNICI DE SEPARARE $| CONCENTRARE iN BIOTEHNOLOGII

pentru separarea lizozimei din albusul de ou cu micele inverse AOT in i-octan si
AOT/TOMAC/i-octan [237]. O coloana cu pulverizare operatd in regim semicontinuu
(faza continua stagnanta, faza dispersa alimentata continuu) cu micele inverse de AOT
in i-octan este redatd in fig. 4.48 [232]. Comparativ cu alte echipamente, aceste coloane
sunt caracterizate prin simplitate constructiva, costuri mici de operare si flexibilitate in
exploatare [238].

Procesul de extractie cu micele inverse este eficient si selectiv, posibil de realizat
in sistem continuu, cu consumuri reduse de energie, usor de transpus la scard. La
transpunerea la scari a procesului de extractie cu micele inverse de BDBAC' a
a-amilazei din lichid de fermentatie filtrat, de la 10 mL la 2 L, in vase prevdzute cu
sicane §i cu agitatoare cu brate, se observa o scddere cu 15 — 20 % a activitatii
enzimatice [198]. Rezultate similare s-au obtinut si la transpunerea la scara a extractiei
inulinazei de la 10 mL la 5 L, constatandu-se o scadere a activitatii enzimatice de la 90
la 77 % [197]. Denaturarea enzimelor este explicatd fie prin timpul mai lung necesar
separarii la scard mare, fie prin micsorarea vitezei de transfer datoritd complexarii
enzimei cu surfactantul existent in faza apoasa [198].

4.3.6. Aplicatii ale extractiei cu micele inverse

Din studiile efectuate pand in prezent s-a demonstrat posibilitatea utilizarii
procesului de extractie cu micele inverse pentru recuperarea unor produse de biosinteza
intra- si extracelulare: proteine, peptide, acizi nucleici, acizi organici, antibiotice,
steroizi. Cu toate cd procesul de extractie cu micele inverse a fost intens cercetat,
aplicarea sa la scara industriala se lasa inca asteptata [239, 240], principalele motive ale
neimplementarii fiind pe de o parte dificultatea reextractiei proteinelor in faza apoasa si
pe de altd parte imposibilitatea reutilizarii micelelor inverse datorita pierderilor
importante de surfactant in faza apoasa.

O alta problema, care conduce la reducerea randamentului global al procesului de
extractie, este prezenta in solutiile apoase reale rezultate la dezagregarea masei celulare
a unor compusi impurificatori (acizi nucleici, zaharuri, peptide etc.) a caror comportare
este putin cunoscutd; au fost raportate insd fenomene de denaturare si precipitare la
interfatd in cazul extractiei cu micele inverse din solutii obtinute Tn urma dezagregarii
masei celulare de Saccharomyces cerevisiae [241].

4.3.6.1. Extractia cu micele inverse Th prezenta masei celulare

Studii efectuate pentru separarea a-amilazei din lichide de fermentatie filtrate,
respectiv cu un continut de cca. 1% biomasa umeda au condus la rezultate identice,
prezenta masei celulare neinfluentand in mod semnificativ procesul de extractie [198].
Concluzii similare au fost trase si In cazul separdrii inulinazei din Kluyveromyces
marxianus [197]. In ambele situatii, dupa separarea prin centrfugare a fazelor, celulele
s-au gasit 1n faza organicd, sub forma unui strat intre faza organica si cea apoasd. Acest
strat, care ar putea ingreuna procesul de extractie la scara industriala, rezultd probabil
datorita adsorbtiei moleculelor de surfactant pe suprafata celulelor incédrcata cu sarcini

' BDBAC — abreviere pentru clorura de (n-benzil-n-dodecil-n-bis(2-hidroxietil)amoniu
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electrice contrare, prin interactiuni electrostatice sau prin formarea unor perechi de ioni
[198]. In exemplele mentionate, nu a fost raportati liza celulelor, desi alte studii indica
liza celulelor in prezenta surfactantilor. Astfel, este mentionata liza celulelor de
Acetobacter vinelandii intr-un mediu de micele inverse contindnd drept surfactant
CTAB [242]. Din celulele de Candida utilis s-au extras direct proteinele intracelulare
folosindu-se ca surfactanti SDS, CTAB sau Triton X-100 cuplat cu un agent reducétor
[243]. Cu sau fard liza celulelor, cu sau fara partitia masei celulare intre faze, este
posibila extractia micelard inversa direct din lichidul de fermentatie, fara o separare
prealabilda a masei celulare. Eliminarea etapei de separare a masei celulare in procesul
de prelucrare in aval de bioreactor este un alt argument pentru utilizarea extractiei cu
micele inverse la scard industriala.

4.3.6.2. Izolarea si renaturarea proteinelor

In cazul proteinelor intracelulare continute in corpii de incluziune, micelele
inverse pot fi folosite cu succes in izolarea si ,,reimpachetarea” corectd (renaturarea)
proteinelor denaturate, principiul procesului fiind redat in fig. 4.49.

B corp de incluziune

!

AW proteind solubilizata

l \/ SPALARE proteina
Q. ‘A l Q.&/ ‘A renaturatd
=) Mo == —o@o ==) @

I S 7R

—e ’< micela inversd

Figura 4.49. Schema de principiu a renaturarii proteinelor in micele inverse [136]

Daca gradul de renaturare in cazul ribonucleazei A, de naturd hidrofila, a fost de
100%, metoda s-a dovedit a fi necorespunzatoare pentru renaturarea interferonului vy, a
carui naturd hidrofoba conduce la conglomerarea sa in timpul procesului de extractie
[244, 245].

4.3.6.3. Sinteza proteinelor in micele inverse

Sinteza proteinelor in vitro, in absenta celulelor (cell free protein synthesis) se
poate realiza fie pe cale chimica, fie pe cale enzimatica, fiecare metoda avand avantaje
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si dezavantaje [246]. Intrucat micelele inverse, prin insisi natura lor, prezintd o
compartimentare obligatorie, ele ar putea reprezenta un mediu potrivit pentru sinteza in
vitro a proteinelor. Este semnalata sinteza in vitro a interleucinei umane 2, o proteina
scurtd, formatd dintr-o secventd de 156 aminoacizi, in micele inverse de Brij 96 in
ciclohexan [247], precum si sinteza in vivo a B-galactozidazei In plasmida recoltatda din
E. coli si micele inverse de Tween 85 in palmitat de i-propil [248].

In cazul sintezei unor proteine mai voluminoase, cum ar fi, de exemplu proteina
albastrd fluorescentd (BFP') sau proteina imbunatatitd verde fluorescenta (EGFP?),
prezenta micelelor inverse are un efect advers asupra randamentului in proteina — fig.
4.50, 4.51. Una dintre explicatii este secventa mai mare de aminoacizi (238) necesara
sintezei EGFP [196].
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Figura 4.50. Sinteza ,,cell free” a EGFP  Figura 4.51. Sinteza ,,cell free” a EGFP
la 23 °C [196] la 37 °C in prezenta:[196]

A — 1n micele inverse cu 140 mM Brij 96 / A — 29 mM Brij 96; B — 29 mM AOT; C — in
ciclohexan si 1,8 % vol solutie apoasd; B — in apd; absenta surfactantilor

C — EGFP formata in apa in 3,5 h a fost adaugata la

micele inverse cu 140 mM Brij 96 / ciclohexan si

1,8 % vol solutie apoasa

Pentru sinteza EGFP se recomanda utilizarea unor compartimente mai mari, cum
sunt, de ex., emulsiile A/U. O astfel de emulsie, formata din 4,5% vol. Span 80, 0,5%
vol. Tween 80, 5% solutie apoasd in ulei mineral, a fost utilizata pentru prima datd in
sinteza ,,cell-free” a proteinelor [249, 250]. In fig. 4.52 este redata schema de principiu a
procesului de sintezd a proteinelor in emulsii A/U. In cazul proteinelor fluorescente,
micrografiile pun in evidentd cantitatea de proteind formatd prin intensitatea
fluorescentei probei (fig. 4.53, 4.54).

! BFP — Blue Fluorescent Protein;
2 EGFP — Enhanced Green Fluorescent Protein;
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Plasmida Premix Extract S30 20 aminoacizi

Combinarea
fazelor lichide
apoase la 4 °C y v v ¥

Amestec apos de Plasmida,
Premix, extract S30 si 20
Aminoacizi — amestec de

sinteza “cell-free”
Emulsificare la 4 °C
O 0 O
O o o Amestec de sinteza
o “cel-free” in picaturi
o O O de emulsie A/U
O O O

Figura 4.52. Schema de principiu a procesului de sinteza ,, cel-free’” a proteinelor in
emulsii de tip A/U [196]

-
-

Figura 4.53. Sinteza ,,cell-free” a EGCP  Figura 4.54. Sinteza ,,cell-free” a BFP

in emulsie A/U cu 0,45% vol Span 80; in emulsie A/U cu 0,45% vol Span 80;
0,05% vol Tween 80; preparare la 4 °C,  0,05% vol Tween 80; preparare la 4 °C,
incubare la 37 °C [196] incubare la 37 °C [196]

a—0min;b— 11 min;¢c—23min;d-32min;e— a—15min;b—-1,25h;¢c—-3,25h;d-5h;e-23
44 min; f— 57 min; g — 21 h; Control negativ: h — h; Control negativ: f— 30 min; g — 1,5 h; h— 5,25
0 min; i — 21 h. Bara reprezinta 50 um h. Bara reprezinta 50 pm
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4.4. EXTRACTIA CU AFRONI

Afronii sunt unitdti distincte de fluid, incapsulate prin intermediul unui film
subtire de surfactant (,,balonas de sdpun”), intr-un alt fluid [251]. Reprezentarea
schematica a unui afron este redatd in fig. 4.55.

Suprafata exterioara Suprafata exterioara
a filmului de surfactant a filmului de surfactant

Suprafata interioara

b, Suprafata interioara
./ a filmului de surfactant

. -_ a filmului de surfactant

THPRpaR AR Strat dublu
o electric

Strat dublu
electric

Volumul fazei lichide a Volumul fazei lichide b

a — Afron coloidal gazos (CGA) b — Afron coloidal lichid (CLA)
Figura 4.55. Reprezentarea schematica a afronilor coloidali

Diametrul mediu al afronilor coloidali gazosi (CGA) este de 25 — 150 um, in timp
ce diametrul mediu al afronilor coloidali lichizi (CLA) este de 0,1 — 50 um (Fig. 4.56).
Atat CGA cat si CLA prezintd o serie de proprietati deosebite, dintre care se remarca
stabilitatea extraordinara si proprietdtile coloidale. CGA nu prezinta coalescenta si pot fi
pompati la fel ca apa. CLA preparati Tn mod corespunzdtor pot fi depozitati timp de
cativa ani in recipiente bine Inchise, fara o deteriorare vizibila. De asemenea, CLA pot
forma dispersii stabile 1n apa [252].

Figura 4.56. Microfotografii ale unor afroni [253]
a — CGA din solutie de HTAB (bromura de hexadeciltrimetilamoniu — C19oH,,NBr),
b — CLA din kerosen
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Afronii coloidali gazosi (CGA) se pot obtine prin agitarea energicd la temperatura
camerei a unei solutii de surfactant. Procesul decurge intr-un recipient prevazut cu 2 — 4
sicane amplasate simetric §i avand 1ndltimea mult mai mare decét nivelul solutiei din
recipient, agitarea solutiei realizdndu-se cu ajutorul unui disc rotitor antrenat de un
motor electric avand turatia de 5000 — 10000 rpm (fig. 4.57). Dupa cateva minute de
agitare se obtin CGA care se separd ridicandu-se la suprafata solutiei. Acesti CGA pot
avea o porozitate (fractie de goluri) de pana la 70%, uzual de peste 50%. Bulele de gaz
incapsulate sunt stabile si prezintd un spectru ingust si reproductibil al diametrelor.
Stabilitatea afronilor este conditionata de concentratia surfactantului, care trebuie sa fie
mai mare decat concentratia micelari critica. In cazul utilizarii surfactantilor ionici, tiria
ionicd a solutiei este hotaratoare pentru stabilitatea afronilor. Stabilitatea maxima se
obtine in solutii de NaCl 0,002 — 0,05 mM [254].

Majoritatea aplicatiilor CGA se bazeaza pe o serie de proprietdti ale acestora, cum
ar fi: (1) suprafata interfaciala mare; (ii) posibilitatea de a adsorbi particule la interfata
microbulelor; (iii) stabilitatea [255]. Dintre aplicatiile posibile ale CGA se pot enumera:
procesele de separare, recuperarea titeiului, stingerea incendiilor, sinteza materialelor,
fermentarea si bioreactoarele. O serie de utilizari ale CGA sunt sintetizate in tab. 4.15.

Tabelul 4.15. Aplicatii ale CGA

motor electric

> 6000 rpm Aplicatia Ref.
lichid SpuTant 13 CGA ﬁizrrrz)ecilrebrlel?isolurllor contaminate cu [256 — 258]
\"\, ,,_j—b
\ Epurarea apelor contaminate cu metale [259 —261]

sicane 5 - -
T Epurarea apelor contaminate cu coloranti | [253, 262, 263]

Extragerea minereurilor prin flotatie [264]
|—_—j‘l —— disc rotitor Indepartarea algelor din apele poluate [252]

Curatirea nisipului imbibat cu titei [257]

Flotatia celulelor de drojdii [265, 266]

Figura 4.57. Dispozitiv pentru :
obtinerea CGA Separarea proteinelor [267 —271]

Separarea proteinelor se poate realiza prin utilizarea unor CGA preparati din
diversi surfactanti. Astfel, CGA proveniti din AOT se pot utiliza la separarea lizozimei,
ribonucleazei, proteinelor din zer, iar CGA din Triton X114 pentru separarea enzimelor
recombinante din bulionul de culturd. Pentru separarea proteinelor din zer se pot utiliza
si CGA din CTAB sau Tween [272]. Folosind CGA preparati dintr-o solutie de AOT,
s-a separat din zer B-lactoglobulina, gradul maxim de separare (86%) obtindndu-se la
pH =8 [273].

La scara de laborator, procesul de separare a proteinelor cu ajutorul CGA implica
urmatoarele etape (fig. 4.58): prepararea CGA utilizand un dispozitiv similar celui din
fig. 4.57, amestecarea CGA cu solutia care contine proteina, transferul proteinei in faza
de afron, separarea fazei de afron si recuperarea proteinei din aceasta. La contactul
proteinelor cu afronii, acestea se adsorb pe surfactant prin forte electrostatice si/sau
hidrofobe. Este posibila formarea unui complex intre surfactant s§i proteind prin
neutralizarea sarcinilor electrice, fapt care conduce la precipitarea proteinei. Faza de
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afron se separa usor de faza lichida, datoritd faptului ca avand un volum liber mare
(~50%), are densitate mica si se ridica la suprafata fazei lichide.

8000 rpm

. 5 g FAZA AFRON

e " b i
H
CeA agitator  solutie amestec FAZA LICHIDA

magnetic  proteina CGA - proteina

Figura 4.58. Separarea proteinelor cu ajutorul CGA [274]
a — prepararea CGA; b — adaugarea CGA la solutia de proteina;
¢ — amestecarea fazelor, d — separarea fazelor

Deocamdatd nu existd aplicatii la scard industriald ale separdrii cu afroni, mai
fiind inca de elucidat anumite aspecte ale mecanismului si selectivitatii separarii. De
asemenea, nu au fost incd studiate aspectele referitoare la transpunerea la scard a
procesului. Exista si cercetari referitoare la comportarea reologica si la transferul termic
al afronilor coloidali gazosi [275]. Utilizarea la scara industriald a separarii cu afroni
este atractivd, deoarece scade numdrul etapelor necesare separarii unui anumit
bioprodus. Astfel, prin extractia cu afroni s-ar putea inlocui secventa de operatii:
centrifugare — filtrare — extractie — cromatografie.

4.5. EXTRACTIA REACTIVA

Dupa cum indica si denumirea procedeului, extractia reactivd implicd existenta
unei reactii chimice Intre solutul care trebuie extras si solvent sau unul dintre
componentii acestuia. Dacd in extractia fizicd L — L este necesard utilizarea unor
solventi a caror solubilitate reciprocd cu solventul initial sa fie cat mai mica si care sa
prezinte selectivitate ridicatd si inertie chimicd fatd de solut (pentru diminuarea
pierderilor la recuperare), in extractia reactiva este necesara addugarea in solvent a unui
agent de extractie (extractant) capabil sd reactioneze reversibil cu solutul, formand un
compus miscibil cu solventul (fig. 4.59). In acest mod se poate miri fie capacitatea de
retinere a solventului, fie selectivitatea separarii.

Conform reprezentarii din fig. 4.59, procesul de extractie reactivd comportd mai
multe etape. Intr-o prima etapa, la solutia de solut initial (B) in solventul initial (A4) se
adaugd solvent (§) Tmpreund cu agent de extractie (X). Agentul de extractie X
reactioneaza reversibil cu B, formand un compus BX solubil in S:

B+X — BX (4.17)
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Dupa separarea fazelor, in rafinat mai raman urme de B dizolvat in solventul initial 4.
Extractul obtinut, care contine compusul rezultat in urma reactiei dintre solutul B si
extractantul X, este trecut la etapa de reextractie (stripare), in vederea eliberarii solutului
B si regeneririi extractantului X. In prezenta agentului de stripare M are loc reactia de
descompunere a lui BX:

BX > B+X (4.18)

Solutul B este ulterior recuperat din faza de rafinat de la reextractie. Extractul, format
din solventul § si extractantul regenerat X este recirculat la etapa de extractie reactiva.

Recirculare solvent si extractant o

[ ]
[ ]
. AGENT DE +
. BX + S STRIPARE S+ X
: M) /'
[ ]
’ v
EXTRACTANT BX + 5 S > o
X) ma »
A +B B+M
. ‘
Extractie Separare Reextractie Separare
SOLVENT INITIAL reactiva faze (stripare) faze

Figura 4.59. Schema de principiu a procesului de extractie reactiva

Initial, extractia reactiva a fost utilizata pentru separarea unor compusi anorganici,
aplicarea la scara industriald fiind impulsionate de cercetarile referitoare la extractia din
minereuri a uraniului folosit In energetica nucleard. Ulterior, au fost puse la punct
procedee de recuperare si a altor metale: beriliu, wolfram, vanadiu, zirconiu, hafniu,
lantanoide, metale platinice etc. [276]. Dupa 1960, studiile asupra extractiei reactive
s-au orientat Intr-o mdsurd din ce in ce mai mare, spre stabilirea conditiilor de separare a
compusilor de biosinteza: acizi organici, aminoacizi, antibiotice [4].

4.5.1. Mecanismul extractiei reactive

In ipoteza in care solubilitatea reciproci a solventilor A si S este nula, procesul de
extractie reactiva constd in urmatoarele etape (fig. 4.60.a):

difuzia extractantului X din volumul fazei organice catre interfata;

difuzia solutului B din volumul fazei apoase catre interfata;

reactia (4.17) intre solut si extractant la interfatd;

difuzia produsului reactiei (4.17) de la interfatd catre volumul fazei organice.

In mod similar, reextractia (striparea) va implica urmitoarele etape (fig. 4.60.b):

difuzia compusului solut — extractant (BX) din volumul fazei organice catre
interfata;
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- descompunerea compusului BX la interfatd conform reactiei (4.18);
- difuzia solutului B de la interfata catre volumul fazei apoase;
- difuzia extractantului X de la interfatd catre volumul fazei organice.

a — Extractie

©
©
‘t
[0}
Y
£

Faza
organica

Faza
apoasa

b — Reextractie (stripare)

(c
Q
I
%)

)=

®©
£
b=
2
Faza £ Faza
apoasa organica

Figura 4.60. Mecanismul extractiei reactive (a) si al reextractiei (b)

In anumite cazuri, in functie de solubilitatea componentilor sistemului de extractie
in cealaltd faza, locul de desfasurare al reactiei (4.17) dintre solutul B si extractantul X
poate fi situat fie la interfata, fie in faza apoasd, fie in faza organica. Viteza procesului
global de extractie reactiva este dictata de viteza celui mai lent proces elementar: difuzia
solutului B catre interfata, difuzia extractantului X catre interfatd sau reactia chimica
(4.17). Dacad unul din procesele de difuziune are viteza mult mai mica decat viteza
reactiei chimice, acela va fi procesul limitativ (determinant de viteza), iar procesul este
controlat difuzional. Dacd dimpotrivd, reactia chimica este lenta, viteza reactiei fiind

mult mai mica decat viteza proceselor
elementare de difuziune, determinanta
de viteza va fi reactia (4.17), procesul
global fiind controlat cinetic. Cand
vitezele proceselor elementare sunt
comparabile ca ordin de marime,
procesul global decurge dupa un model
cinetic combinat transfer de masa —
reactie chimicd. Procesul elementar
limitativ depinde de conditiile de
operare: dacd procesul este controlat
difuzional, prin intensificarea agitarii
masei de reactie se poate mari viteza
difuziunii, astfel incat procesul sa
devina controlat cinetic (fig. 4.61).

control control control
difuzional mixt cinetic

Gradul de extractie

Intensitatea amestecarii

Figura 4.61. Modificarea procesului
determinant de viteza in extractia reactiva

Pentru descrierea matematica a procesului de extractie reactiva existd numeroase
modele. Unul dintre acestea este modelul Wang — Langemann (1994) [277], cunoscut si
drept modelul nestationar al celor doua filme [89]. Desi nu este un model nou, el
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combina intr-un mod original o serie de ipoteze specifice modelelor clasice de transfer:
modelul celor doud filme al lui Whitman (1923), modelul Lewis — Whitman (1924),
modelul reinnoirii suprafetei al lui Higbie (1935), modelul reinnoirii intdmplatoare a
suprafetei al lui Danckwerts (1951) [90]. Modelul a fost folosit pentru a descrie un
proces de transfer de masa nestationar in doud straturi limitd, de o parte si de alta a
interfetei, In prezenta unei reactii ireversibile de ordin I. Ipotezele modelului sunt
urmatoarele:

- Intre cele doud faze lichide existd o interfatd a cdrei arie medie poate fi
cunoscutd sau estimata, chiar si experimental;

- existd doud straturi limitd, laminare de ambele parti ale interfetei, avand
grosimile J; §i 0, In cele doua faze;

- in straturile limita difuziunea are loc prin mecanism molecular;

- 1n a doua faza are loc o reactie ireversibilad de ordin I;

- concentratiile din volumul celor doud faze lichide nu variaza in timp; la interfata
se considerd intotdeauna echilibrul descris de legea lui Henry.

Pe baza acestor ipoteze, ecuatiile modelului de transfer de masa sunt:

2

%:Dlaaczv1 pentru —9J, <x<0 (4.19)
X
2

aac;z =D, 886;2 —k,-C, pentru 0<x<0, (4.20)
X

C,=C,, pentru x=-0,, (>0
C,=K,-C, pentru x=0,¢>0
oC, oC,

=D,—= pentru x=0, >0
ox Ox (4.21)

C,=C,, pentru x=0,,t>0

D,

C,=C,, pentru 1=0
C,=C,, pentru t=0

in care:

C — concentratia componentului transferat [kmol.m™];

D — difuzivitatea [m*.s™';

kr — constanta vitezei de reactie [s'];

Ky — coeficientul de distributie al speciei transferate intre cele doua faze;
t — timpul [s];

x — coordonata in directia transferului de masa;

0 — grosimea stratului limita [m)].

Indici: 1 —faza 1; 2 — faza 2; V' — volumul fazei lichide.

Rezolvand ecuatiile (4.19 — 4.20) cu conditiile la limitd (4.21) se obtine profilul de
concentratie in fiecare strat limitd. Din profilurile de concentratie obtinute se poate
calcula fluxul instantaneu de transfer de masa:
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N@)= —Dlﬁ (4.22)
ox

x=0
In ipoteza ci interfata se rupe partial si aleatoriu, reficandu-se in acelasi timp, iar
durata medie de viatd a turbioanelor la interfata este datd de legea de distributie a lui
Danckwerts:
Y(@)=s-¢" (4.23)

se poate calcula fluxul mediu de component transferat:
N = j s N(t)-e™dt (4.24)
0

Rezolvarea integralei (4.24) conduce la o expresie a debitului mediu de component
transferat in functie de un timp adimensional caracteristic, 6:

1 |D
0=—. |2 425
51,/ : (4.25)

In ecuatiile (4.23 — 4.25), s reprezinta viteza de reinnoire a suprafetei [s].

In cazul general (regim nestationar si reactie chimica), expresia fluxului mediu de
component transferat are doi termeni, primul reprezentand debitul transferat in conditii
stationare, iar al doilea reprezentdnd contributia transferului nestationar datorat
turbulentei la interfatd. Dacd 6 — oo termenul nestationar dispare si relatia de calcul a
debitului mediu de component transferat devine:

a,-D, -(CL,, -cosha, - K, -CZ’,,)

N = — (4.26)
a, -0, -cosha, + K, -D; -sinh e,
in care:
k . D
a,=06,- |2 427) si D = |-+ (4.28)
D2 DZ

Un alt caz particular este cel in care nu are loc reactia chimica (kg = 0), caz in care
N se reduce la expresia:

_ C,-K,-C

N = ;V al 5“ (4.29)
1 2
7+KN.7
Dl Dz

expresie identicd cu cea obtinutd de Lewis s1 Whitman [278] prin aplicarea teoriei celor
doua filme in cazul transferului de masa interfazic.

Modelul Wang — Langemann arata ca profilurile concentratiilor in cele doud faze
precum si fluxul mediu de component transferat depind de trei parametri: grosimea
straturilor limitd (J;, d2), viteza de reinnoire a suprafetei (s). Acesti parametri depind In
general de hidrodinamica sistemului, in unele cazuri putdnd fi determinati pe cale
experimentala. Intrucat sunt putine reactii chimice in sisteme L — L care decurg dupi o
cinetica de ordin I (in majoritatea cazurilor de extractie reactiva intalnindu-se reactii de
ordin fractionar), modelul descris anterior, precum si altele similare, prezintd mai mult
importanta teoretica, ele neputand fi aplicate in proiectare.
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4.5.2. Agenti de extractie

Alegerea agentului potrivit pentru extractia reactivd este hotdratoare pentru
realizarea cu succes a separdrii. Pentru combinatia solvent-extractant existd doua
categorii de criterii de selectare. In prima categorie intrd criteriile care sunt esentiale
pentru separare, cum ar fi selectivitatea, recuperabilitatea, diferenta de densitate fatd de
rafinat. Criteriile din cea de-a doua categorie nu sunt hotdratoare, dar pot imbunatati
separarea si/sau o pot face mai eficientd din punct de vedere economic. Unele
proprietdti ale solventului (extractantului) pot fi contradictorii, caz in care trebuie aleasa
o solutie de compromis [279].

Selectivitatea. Un factor de separare ridicat permite realizarea extractiei intr-un
numar mai redus de trepte. Puritatea extractului sau a rafinatului pot fi imbunatatite prin
cresterea cantitatii de solvent utilizate. Dacad alimentarea este un amestec complex din
care trebuie separati mai multi componenti, selectivitatea de grup devine o caracteristica
importanta.

Capacitatea de extractie. O valoare ridicatd a coeficientului de distributie intre
faze indicd o capacitate ridicatd a solventului pentru solut §i permite utilizarea unor
rapoarte mai reduse solvent/alimentare. Intrucit acest parametru este functic de
temperaturd, un gradient termic aplicat procesului de extractie poate conduce la
cresterea capacitatii de extractie. Cresterea temperaturii poate conduce nsa la scaderea
selectivitatii. Adaugarea unor componenti cum ar fi antisolventii, poate modifica
valoarea coeficientului de distributie. De cele mai multe ori este necesard realizarea
unui compromis intre selectivitate §i capacitatea de extractie. Utilizarea refluxului de
rafinat sau de extract poate Tmbunatati puritatea, fie a rafinatului, fie a extractului. Un
factor sensibil 1l reprezintd valoarea pH-ului la care se realizeazd extractia, respectiv
striparea. In cazul unor separdri dificile, se utilizeazi un gradient de pH in zona de
concentrare, pentru optimizarea refluxului [280].

Recuperabilitatea solventului. Solventul trebuie sd poatd fi recuperat cat mai
usor. Daca 1n extractia fizicd L — L recuperarea se realizeaza prin distilare sau distilare
urmata de stripare, in extractia reactiva recuperarea se realizeaza fie prin modificarea
pH-ului, fie prin modificarea tariei ionice, ambele ducand la descompunerea compusului
format intre solut si extractant. Cu alte cuvinte, se aleg acele conditii de pH si tarie
ionica, care favorizeaza deplasarea echilibrului reactiei (4.18) spre dreapta.

Densitatea. Diferenta de densitate dintre extract si rafinat trebuie sa fie suficient
de mare (minimum 150 kg.m™) pentru a usura separarea fazelor prin decantare. O
diferenta de densitate mai mare permite cresterea capacitatii utilajelor. La diferente de
densitate mici intre faze sunt necesare extractoare centrifugale costisitoare.

Viscozitatea si punctul de topire. O viscozitate prea ridicatd reduce eficienta
transferului de masa si provoacd dificultati la vehiculare si dispersie. O viscozitate
scazutd permite o sedimentare rapida si o capacitate mai mare (uzual faza mai viscoasa
este faza dispersd). Temperatura de realizare a procesului este de reguld determinata de
viscozitate. Este de preferat ca punctul de topire al solventului sa fie mai scazut decat
temperatura mediului inconjurator, pentru a usura manipularea sa.

Solubilitatea. Solubilitatea reciproca a solventului de extractie cu solventul initial
din care se realizeaza extractia reactiva trebuie sa fie cat mai scdzuta. In caz contrar,

132



TEHNICI DE SEPARARE $| CONCENTRARE iN BIOTEHNOLOGII

este necesara o etapa suplimentard de separare pentru recuperarea solventului din
rafinat.

Tensiunea interfaciala. O tensiune interfaciala ridicatd permite o sedimentare
rapidd datoritd coalescentei facile a picaturilor de faza dispersd, permitand astfel
cresterea capacitatii instalatiei de extractie. O tensiune interfaciala scazutd faciliteaza
dispersia fazelor, cu obtinerea unei arii mari a interfetei, fapt care conduce la cresterea
eficientei separarii. In acest caz insa va fi necesar un volum mai mare de utilaj pentru
separarea fazelor. O tensiune interfaciald mult prea scazutd accentueaza tendinta de
formare a emulsiilor.

Faza dispersa. Amenajdrile interne ale coloanelor de extractie nu trebuie sd fie
udate de catre faza dispersd, fapt care ar conduce la scaderea capacitatii coloanei.
Adeseori transferul de masd de la faza continud catre faza dispersd imbunatateste
coalescenta picaturilor; in picaturi mari, eficienta transferului de masa este mai redusa.

Toxicitatea si inflamabilitatea. Pentru procesarea produselor alimentare sunt
acceptati doar solventii netoxici. In general, orice pericol asociat cu solventul va
necesita masuri de siguranta suplimentare. In consecinta, solventii organici alifatici sunt
preferabili celor aromatici.

Corozivitatea. Utilizarea unor solventi corozivi conduce la cresterea costului
echipamentelor, care vor trebui confectionate din materiale anticorozive. De asemenea,
astfel de solventi pot necesita prelucrari costisitoare Tnainte sau dupa utilizare.

Stabilitatea termica si chimicd. Este importantd avand in vedere necesitatea
reciclarii solventului. In special acesta trebuie sa fie rezistent la descompunere in timpul
recuperdrii, in coloanele de stripare, de ex. Uneori sunt necesare masuri suplimentare
pentru a preveni degradarea solventilor. De exemplu, in cazul furfuralului, este necesara
limitarea temperaturii, operarea intr-o atmosferd protectoare de azot si deaerarea
alimentarii.

Disponibilitate si cost. Solventul trebuie sa fie usor disponibil. Nu conteaza atat
pretul solventului, cat costurile anuale datorate pierderilor inevitabile de solvent in
timpul operarii.

Impactul asupra mediului ambiant. Solventul nu trebuie doar sa fie compatibil
cu procesele de prelucrare din amonte si din aval de extractie, ci si cu mediul ambiant
(pierderi minime prin evaporare, solubilizare si antrenare).

In general, cerintele impuse extractiei reactive sunt similare cu cele impuse
extractiei fizice L — L. Viscozitatea fazei organice trebuie sa fie sub 2 mPa.s™', punctul
de fierbere intre 150 — 250 °C, iar densitatea intre 750 — 900 kg.m™. Punctul de
aprindere trebuie sa fie cu cel putin 25 K mai ridicat decat temperatura de operare, fiind
recomandata o valoare de peste 55 °C. La aceeasi masd moleculara, solventii aromatici
sunt mai polari, deci mai solubili in apa, decét cei alifatici. Pretul mai ridicat si
toxicitatea mai mare a solventilor aromatici, face ca in practica industriala sa fie
preferati solventii alifatici. Degradarea solventului este de reguld neglijabila in
comparatie cu degradarea extractantului. Extractantul se poate degrada chimic, termic
sau prin radiatii. De asemenea el poate fi otravit prin complexare ireversibila cu solutul
extras. De exemplu, in hidrometalurgie, la interfata dintre stratul apos si cel organic
apare §i se concentreazd o fazd cu continut de substante de naturd mineralda sau
biologica, faza care reduce transferul de masa si scade eficienta extractiei. Aceastd faza
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apare datorita precipitdrii substantelor dizolvate si coloidale (in special silice) la tensiuni
de forfecare mari. Fenomenul este favorizat de prezenta acizilor humici [281].

Principalele clase de agenti de extractie care se utilizeazd pentru separarea
produselor de biosinteza sunt derivatii organofosforici, aminele cu masa moleculara
ridicata si compusii macrociclici de tip eteri-coroand sau derivati ai calixarenelor.

452.1. Derivati organofosforici

Derivatii organofosforici sunt cunoscuti pentru capacitatea lor de a realiza
extractia cu viteze si randamente ridicate. Acestia sunt folositi fie individual, fie in
amestec cu alti extractanti (extractie reactiva sinergeticd) pentru separarea metalelor, a
compusilor anorganici, a compusilor organici.

In functie de structura chimica, derivatii organofosforici pot fi: acizi
organofosforici, esteri neutri ai acidului fosforic, acizi fosfonici, acizi fosfinici,
fosfinoxizi. Toti acesti extractanti au la bazd acidul ortofosforic, gruparile OH ale
acestuia fiind substituite partial sau total cu radicali organici (fig. 4.62). O prezentare a
agentilor de extractie organofosforici comerciali este redata in tab. 4.16.

O%P/OH O% /R1
P

HO/ \OH Rg/ \Rz

Acid ortofosforic Derivat organofosforic

Figura 4.62. Structura generala a extractantilor organofosforici

Structura chimicd a agentilor de extractie determind mecanismul reactiilor
implicate in extractia reactiva. Astfel, extractia cu acizi organofosforici decurge prin
intermediul schimbului ionic, in timp ce extractia cu esteri neutri sau fosfinoxizi
decurge prin formarea unor specii solvatate [4].

Schimbul ionic implica existentd solutului din faza apoasa sub forma cationica, la
interfata stabilindu-se echilibrul:

(R—CH(COOH)NH, ), , +(HX)

+
[aq org

== |[(R-CH(COOHNH,) x|, +H" (4.30)

indicii [aq] si [org] referindu-se respectiv la faza apoasi si la cea organici. in cazul
formadrii speciilor solvatate, la interfata se stabileste echilibrul:

(R-COOH),,, +m(TOPO),,,, <= [(R-COOH)-m(TOPO)},,,  (4.31)
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Tabelul 4.16. Agenti de extractie organofosforici comercialif4, 276, 282]

Clasa Structura P Dvenumlre P
stiintifica comerciala
R;=R,=—OH acild mgno—(2- ' MEHPA
R; = C,HyCH(C,Hs)CH,O— etilhexil) fosforic
Acizi - R, =—OH acid d.1—(2—et11hex11) DELPA
organofosforici R, = R; = C4H,CH(C,H5)CH,0— fosforic
R,=—OH acid d}—p—octllfenll OPPA
R, = R; = p-CH;3(CHy)6CeHs0— fosforic
Esteri neutri ai R; =R, =R; = CH;3(CH,);0— tri-n-butilfosfat TBP
acidului fosforic | R, =R, =R; = CH;(CH,),0— tri-n-octilfosfat TOP
R,=—OH ester mono-(2-
organofosfonici mono-(2-etilhexi -
& R, = CsHyCH(C,Hs)CH,O— oot
R, =—OH acid di-(2-etilhexil)
. P-229
ACiZi R2 = R3 = C4H9CH(C2H5)CH2_ fOSﬁnlC
organofosfinici | R =—OH acid di(2,4.4 CYANEX
R, = Rs = CHy(CHy)sCH,CH(CHy)CH,— | rimetilpentil 272
fosfinic
TOPO
Fosfinoxizi R; =R, =R;=CH;(CH,)— tri-n-octilfosfinoxid (CX;I;EEX
R; =R, =R; = CH;(CH,)s— tri-n-hexilfosfinoxid THPO

452.2. Amine cumasd moleculard ridicata

Aminele alifatice cu catena lunga si sarurile acestora sunt utilizate pe scara larga
ca extractanti pentru metale, acizi minerali, acizi carboxilici, aminoacizi, antibiotice etc.
din urmatoarele motive:

- performante superioare comparativ cu alti extractanti,

- posibilitatea separarii unei game largi de compusi chimici;

- similaritatea dintre mecanismul reactiilor implicate cu cel al reactiilor care au
loc la separarea pe schimbatori de ioni; datoritd acestui fapt se poate prevedea
comportarea sistemului de extractie.

Din punct de vedere al structurii chimice, extractantii de tip aminic se clasifica
dupd numarul atomilor de hidrogen substituiti cu radicali organici in: amine primare,
amine secundare, amine tertiare, sdruri cuaternare de amoniu. Dupd natura radicalului
hidrocarbonat, aminele pot fi alifatice (cu catend normala sau ramificatd) sau aromatice.
O clasificare a agentilor de extractie comerciali pe bazd de amine este redatd in tab.
4.17.

Pentru ca o amind sd poatd fi utilizatd in extractia reactivd, ea trebuie sd
indeplineasca cumulativ urmatoarele conditii [4, 283]: (i) sa aiba o capacitate ridicata de
extractie; (il) sa aibd o hidrofobicitate ridicatd; (iii) sa fie usor solubild in solventi
organici; (iv) sa formeze cu solutul compusi puternic hidrofobi; (v) sd permitd o
separare rapida a fazelor, respectiv sd aibd o tendintd de emulsionare cit mai redusa;
(vi) sa fie stabile din punct de vedere chimic, in special la radiatii si agenti oxidanti,
pentru a putea fi regenerate si reutilizate in cat mai multe cicluri de extractie.
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Tabelul 4.17. Agenti de extractie comerciali de tip aminic [4, 276, 282]

Clasa Structuri TRPTY IN" Denumire P
stiintifica comerciala
R= CH3(CH2)6CH2_ n-octilamina
Amine primare R = CH;3(CH,)sCH,— n-decilamina
RNH2 R= CHg(CHz)IQCHz_ n-dodecilamina
R = (CHj;);C(CH,C(CH3),)4— trialchil-metilamina Primene JIMT
R; =R,= CH;3(CH,)sCH,— di-n-octilamina
R, = CyH;yCH=CHCH,— n-la}lrll—‘Frlfllchll- Amberlite LA
R, = CH;C(CH3)y(CH,C(CH;),),— | metilamina
' R; = CH3(CHy),— n-d(.)dCCjcnfl-trlalChll- Amberlite LA2
Amine secundare | Ry = CH3;C(CHa;),(CH,C(CHs),)— metilamind
RiR;NH R, = R,= CH;(CH,);,— di-n-tridecilamina Adogen 283
R, =R,= (CH;),CH(CH,)— di-2-metil-nonilamina HOE F2562
Rl = R2 = CH3(CH2)9_ di-n-decilamina DDA
Ry = CHy(CHy)7 n-octil-aminopiridina
R2 = C5H4N_
R; =R,=R; =CH;(CH,)s— tri-n-hexilamina THA
. o TOA
R1 = R2 = R3 = CH}(CH2)7— tri-n-octilamina Alamine 300
Adogen 381
R; =R,=R; =(CHj3),CH(CH,)s— tri-i-octilamina Alamine 308
Hostarex A 324
Alamine 336
R, R,, Ry=amestec n Cg—Cyy Adogen 364
Hostarex A 327
Ami ) R; =R,=R; = CH;3(CH;)o— tri-n-decilamind
RRER ﬁmare R, = R,= Ry = (CH3),CH(CHa)— | tri-i-decilamina Alamine 310
1R2R;
oo . o Adogen 363
R; =R,=R;3=CH3(CH,);— tri-n-dodecilamina Alamine 304
R] = R2 = R3 = CH3(CH2)12— tri-n-tridecilamina Adogen 383
Ry =R, =CHy- dimetil-n-octil-amina
R3 = CH3(CH2)7_
R1 = R2 = R3 = C28H57_ Amberlite XE 204
R, = CH,(CH)r— n-octil-n-decil-n-
R2 = CH3(CH2)9— dodecil-amini Adogen 368
R; = CH3(CHy),—
Ry i CHi_ _ clorura de metil-tri-n- TOMAC
Saruri cuaternare R? :R3 B R, = CH3(CHy)7— octilamoniu Adogen 464
de amoniu X 751 N 3
R,R,R;RNTX R, =CH;s— lorurd de metil-trior- iquat
R, =R3=R;=amestec n Cg— Cyy ECO rgré ; :1nrrelolni1? " Adogen 464
X =CI s HOE S 2706

Datoritd caracterului puternic bazic, conferit de gruparea aminica, acesti
extractanti fac parte din categoria anionitilor lichizi. Extractia cu amine decurge fie prin
procese de schimb anionic, fie prin asociere in faza organica, fie prin formare de perechi
de ioni [284].
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Capacitatea de extractie a aminelor si derivatilor acestora creste odatd cu
cresterea masei moleculare. Ea depinde, de asemenea, si de configuratia moleculei:
compusii simetrici au o capacitate de extractie mai buna decat cei asimetrici, la aceeasi
masd moleculara. De asemenea, capacitatea de extractiec se mareste prin substituirea
unei catene alifatice cu o grupare aromatica [4].

Hidrofobicitatea aminelor este mai ridicata decat cea a sarurilor corespunzatoare,
aminele fiind preferate sarurilor lor in procesele de extractie.

Solubilitatea in solventi nepolari a aminelor primare creste cu cresterea lungimiii
catenei hidrocarbonate. Prezenta unei a doua catene hidrocarbonate (in cazul aminelor
secundare) duce la cresterea solubilitatii in solventi nepolari si la scaderea solubilitatii Tn
solventi polari. Aminele tertiare cu catene hidrocarbonate lungi sunt practic insolubile in
apd, dar sunt complet miscibile cu solventii nepolari [283]. Solubilitatea sarurilor
aminelor primare in solventi organici scade cu reducerea polaritatii solventului, astfel
incat in hidrocarburi alifatice acesti derivati sunt foarte putin solubili. Solubilitatea
poate fi maritd prin adaugarea in solvent a unui alcool. Sarurile aminelor secundare si
tertiare sunt mai solubile 1n solventi organici decat sdrurile aminelor primare, in special
daca solventul este perfect anhidru [4].

Bazicitatea maxima o prezintd aminele secundare, acestea fiind adecvate separarii
compusilor acizi [4]. Daca in cazul aminelor primare §i secundare bazicitatea variaza
putin cu lungimea catenei hidrocarbonate, bazicitatea aminelor tertiare creste cu
cresterea numarului de atomi de carbon din moleculd. Ordinea bazicitatii aminelor in
solventi organici polari este aceeasi ca in solutie apoasa, putand fi atribuita unui efect de
solvatare [283].

Tendinta de emulsionare, cu formarea unor emulsii mai mult sau mai putin
stabile, reprezintd principalul dezavantaj al utilizarii aminelor si sarurilor acestora in
extractia reactivi. IntrucAt aminele cu cateni lungd sunt agenti tensioactivi,
emulsionarea poate fi evitatd prin alegerea corespunzatoare a solventului, a
concentratiei extractantului, precum si prin modificarea parametrilor fazei apoase (pH,
concentratia unor electroliti etc.) [4].

45.2.3. Compusi macrociclici

Compusii macrociclici utilizati ca extractanti fac parte din categoria eterilor-
coroana (fig. 4.63) si a calixarenelor (fig. 4.64). Structurile macrociclice ale acestor
compusi delimiteaza cavitati intramoleculare de forme si dimensiuni diverse. Astfel,
diametrul cavitatilor formate variaza intre 0,12 — 0,15 nm pentru eterii 14-coroana-4 si
0,34 — 0,43 nm pentru eterii-21-coroana-7 [285]. In aceste cavitti pot fi retinute chimic
specii ionice sau moleculare, formandu-se complecsi cu stabilitate ridicata, stabilitate
care este determinata de raportul dintre marimea ciclului si cea a speciei chimice extrase
(fig. 4.65). Pentru accentuarea caracterului hidrofob sau pentru cresterea gradului de
extractie, acestor extractanti le pot fi atasati diversi substituenti aromatici, carboxilici
sau alchilici. Cel mai cunoscut extractant din aceasta categorie este eterul dibenzo-18-
coroand-6 (fig. 4.63.d), cunoscut sub denumirea comerciala DBC 18 [276].
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Figura 4.63. Eteri-coroana: a — 12-coroana-4, b — 15-coroana-5; ¢ — 18-coroana-6,
d — dibenzo-18-coroana-6; e — benzo-15-coroana-5; f— diciclohexil-18-coroana-6;
g —dibenzo-21-coroana-7; h — diciclohexil-24-coroana-8 (neplanar)[285]

R

Figura 4.64. Calixarene: a — structura generala; b — calix[4]arene: reprezentare
plana; ¢ — calix[4]arene: reprezentare pseudo-tridimensionala, d — para-tert-
butilcalix[4]arena; e - para-tert-butilcalix[6]arena, f - para-tert-butilcalix[8]arena

[286]
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Figura 4.65. Complecsi ai compusilor macrociclici:
a—ion K coordinat de eter-18-coroand-6 [287]; b — vas antic grecesc (calix), a
carui forma a inspirat denumirea calixarenelor [286]; ¢ — molecula de derivat
benzenic coordinata de para-tert-butilcalix[5]arena

Extractantii cu structurd macrociclicd sunt utilizati la transportul printr-o
membrana lichida organica a diferitelor specii chimice intre doua faze apoase cu valori
diferite ale pH-ului, proces care a avut ca model sistemele biologice. Astfel, unii
ionofori naturali din categoria antibioticelor (monesina, lascalocidul, valinomicina,
nigericina — fig. 4.66) au capacitatea de a transporta diversi cationi $i anioni prin
membranele celulare, in sensul sau impotriva gradientului de concentratie al speciilor
ionice respective [4].

C\H3 H3 /C H3
<
o © CH CH3 OH

CH3O——CH3

@NW 105, ffi\i A3 i»-»:*

Figura 4.66. lonofori naturali:
a —monesina [4]; b — lascalocidul [4]; ¢ — valinomicina [288]

Daci la extractia si transportul prin membrane lichide este mentinutd diferenta de
pH dintre solutiile apoase, solutul poate fi transportat chiar impotriva gradientului sa u
de concentratie.

Extractantii macrociclici sunt utilizati, de reguld, pentru separarea metalelor si
aminoacizilor.
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45.2.4. Sinergismul agentilor de extractie

In anumite situatii, capacitatea de extractie a unui amestec de extractanti este mai
mare decdt suma capacitatilor de extractie ale fiecarui extractant considerat separat
[276]. Fenomenul, observat si studiat la inceputul anilor 1960, poartd denumirea de
sinergism si exprima faptul, aparent paradoxal, ca ,,intregul este mai mare decat suma
tuturor partilor componente”.

Extractantii care genereaza acest efect nu reactioneaza intre ei, dar pot extrage
separat solutul, sau pot forma cu acesta o combinatie puternic hidrofoba.

Extractia reactivd sinergica poate fi estimatd cantitativ prin intermediul
coeficientului sinergic (sau sinergetic), Cs:

C, = lg—EAB

Ey+Ey (4.32)

in care E, si Ep reprezintd coeficientii individuali de extractie ai solutului cu extractantii
A si B, Ep reprezinta coeficientul de extractie al solutului cu amestecul extractantilor A
si B:

EAB :EA+EB+AEAB (433)

jar AE,s reprezinti un coeficient de amplificare. In functie de valoarea acestui
coeficient, extractia reactiva sinergica poate fi pozitiva (AE 4z > 0) sau negativa (AE 5 <
0).

Pentru extractia reactiva sinergicd se folosesc, principial, patru tipuri de
combinatii intre extractanti: (i) agent de chelatizare + ligand neutru; (ii) acid
organofosforic + ligand neutru; (iii) doi extractanti neutri; (iv) doi extractanti cu
caracter acid. Extractantii neutrii utilizati recent sunt derivatii compusilor de tip eter-
coroand. Prima si ultima categorie de combinatii sunt specifice extractiei reactive a
metalelor. Celelalte combinatii pot fi aplicate atat la extractia metalelor, cat si pentru
extractia acizilor minerali sau a compusilor organici [4].

Desi incd nu este pe deplin lamurit, mecanismul extractiei sinergice implica
formarea unui complex mixt care contine solutul si cei doi extractanti. Desi tipul
reactiilor care intervin in proces difera de la un sistem de extractie la altul, efectul
sinergic apare ca rezultat a doud fenomene simultane: (i) modificarea capacitatii de
extractie individuald a extractantilor; (ii) modificarea structurii speciei moleculare
extrase. Astfel, unul dintre extractanti complexeaza solutul, iar celdlat mareste
hidrofobicitatea complexului format, in conditiile in care configuratia structurald a
extractantilor nu genereaza impiedicari sterice.

Cu cat diferenta de polaritate dintre extractanti este mai mare, cu atat efectul
sinergic va fi mai puternic. Marirea eficientei extractiei prin folosirea a doi extractanti
neutri cu valori foarte diferite ale constantei dielectrice s-ar putea explica prin aceea ca
derivatul cu polaritate mai redusa va solvata solutul, solubilizarea complexului format
fiind favorizatd de marirea constantei dielectrice a solventului organic prin addugarea
solventului cu polaritate mai ridicata [4].
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4.5.3. Echipamente pentru extractia reactiva

45.3.1. Instalatii cu unitati distincte amestecator - decantor

De regula, procesele de extractie reactiva decurg in echipamente similare celor
proiectate pentru extractia fizicA L — L. Majoritatea instalatiilor folosesc unitati
individuale amestecator — decantor amplasate in cascada (fig. 4.67), care permit reglarea
individualad a pH-ului, stabilirea fazei disperse si a timpului de stationare, in functie de
cinetica transferului de masd si de hidrodinamica sistemului. Dezavantajul acestor
instalatii 1l reprezinta forfecarea neuniformd in unitdtile de amestecare, fapt care
conduce la o distributie largd a diametrului picaturilor fazei disperse. Datorita acestei
neuniformitati in dimensiunea picdturilor apar pierderi de solvent prin antrenare in
rafinat, pierderi evidentiate prin scaderea eficientei de extractie. Un alt dezavantaj este
zestrea mare de solvent comparativ cu alte extractoare [279, 289, 290]. Unitatile
individuale amestecdtor — decantor sunt preferate atunci cand numarul treptelor de
extractie este redus (1 — 2 trepte) si cand debitele prelucrate sunt mari [279].

AMESTECATOR DECANTOR
A faza
I usoara
placa perforata interfata
yA / I l
‘—[:- — 2
E(-\ ——— namol
l faza
grea
a
faza faza
grea usoard
1 interfata
faza ey ele o el - ”:I._‘_l_‘_____ faza '
usoara {20 . , [ usoara
oftran . w
[4
3 g
faza R P - faza = e )
grea e grea a z
» o
faza . == _I“' ---- faza < uEJ = |rrreewrna=y g
usoara ! usoara <
faza L Ly faza clapete de reglare _[
] M rea
grea g faza faza
Zond de amestecare zon4 de sedimentare usoara grea
C

Figura 4.67. Instalatie de extractie reactiva cu unitati distincte amestecator —
decantor (A — D): a — unitate cu o singura treapta A — D [289]; b — cascada
orizontalad de unitati A — D [289]; ¢ — cascada verticala de unitati A — D [290]
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45.3.2. Extractoare tip coloana fdrd agitare mecanica

Cand numarul treptelor de extractie este mai mare sunt preferate extractoarele de
tip coloand. Acestea au avantajul unui necesar mai redus de solvent, pierderile de
solvent sunt mai mici, iar spatiul necesar amplasarii este de asemenea mai redus [279,
289]. Datorita timpului de stationare limitat, coloanele de extractie sunt utilizabile doar
pentru procesele cu cinetica rapida, cand echilibrul se atinge in mai putin de 1 minut
[279].

Coloanele fara agitare (fig. 4.68) sunt simple; ele pot fi fara amenajari interioare
(coloane cu pulverizare — fig. 4.68 a), cu umplutura (fig. 4.68 b) sau cu talere (fig. 4.68

c, d).
FU FU
/Q:U
FG
—— | Fe—> FG—»|°8.° FG —3 |
(=] Deﬂo °
° % :|.1‘H'rr-a;
Do o ° u°=°
2 5
o -] o @ ©
D B
o e 0 4
Fu | o m
FU—p % ,
I !FG

a b c d

Figura 4.68. Extractoare tip coloand fara agitare mecanica.: a — coloand cu
pulverizare; b — coloana cu umplutura; c — coloand cu talere pentru dispersarea fazei
usoare; d — coloana cu talere pentru dispersarea fazei grele [279]

FG — faza grea; FU — faza usoara

Coloana cu pulverizare, desi simpla si ieftind, are eficienta scazutd din cauza
amestecarii axiale puternice care apare in faza continua datorita ascensiunii picaturilor
prin aceasta. Pentru a contracara amestecarea axiald, coloanele sunt prevdzute cu
amenajari interioare, care au §i rolul de a favoriza ruperea si coalescenta picaturilor,
imbunatatindu-se astfel transferul de masa. De reguld se folosesc aceleasi tipuri de
umpluturi ca si in cazul distilarii, cu toate ca parametrii hidrodinamici sunt altii in cazul
extractiei. Performantele extractorului cresc semnificativ cand acesta este echipat cu
corpuri de umplere cu suprafatd specifica mare si fractie de goluri micd, sau cu
umpluturi structurate [279].

45.3.3. Extractoare tip coloand cu agitare mecanica

In coloanele de extractie fara agitare, hidrodinamica dispersiei este controlati de
catre proprietatile fizice si de catre debitele vehiculate prin coloana. Pentru o mai buna
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flexibilitate in operare, este necesara decuplarea hidrodinamicii de debitul vehiculat.
Acest lucru se realizeaza prin folosirea unor dispozitive de agitare mecanica (fig. 4.69).

FU

C

Figura 4.69. Extractoare tip coloana cu agitare mecanica [279]:
a — coloana cu discuri rotative; b — coloana Karr; ¢ — coloana Oldshue-Rushton;
d — coloana Kiihni; e — coloana Scheibel.

Agitarea mareste aria interfaciald si viteza de rupere si coalescentd a picaturilor,
marind eficienta transferului de masa in coloana. Pretul platit este de reguld o usoara
scadere a capacitatii de productie si o proiectare, respectiv transpunere la scard, mai
sofisticate. Majoritatea instalatiilor noi de extractie reactiva folosesc coloane cu agitare
de debitele de alimentare, ceea ce duce la minimizarea pierderilor de solvent in
conditiile mentinerii eficientei.

453.4. Alte tipuri de extractoare

Extractoarele centrifugale se preteaza la prelucrarea lichidelor cu particule solide
de dimensiuni mici (lichide de fermentatie, de ex.), cu capacitate de spumare ridicata si
care necesita timpi de contact scurti. Pentru extractia reactiva a produselor de biosinteza
se folosesc aceleasi tipuri de extractoare centrifugale care au fost descrise In
subcapitolul consacrat extractiei fizice L — L (p. 78 — 83).

Extractoarele centrifugale prezintd avantajul unei bune separari a fazelor chiar in
conditiile unei diferente mici de densitate si la valori reduse ale tensiunii interfaciale. In
centrifugele moderne in contracurent se pot atinge cateva trepte de echilibru intr-un
singur utilaj, ca rezultat al constructiei interne a acestuia [291].

4.5.4. Extractia reactiva a produsilor de biosinteza

Pana in prezent sunt cunoscute si aplicate cel putin la nivel de laborator si pilot
procedee de extractie reactivd din medii apoase a acizilor organici, aminoacizilor,
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antibioticelor. Exista cercetari intense pentru largirea domeniului de aplicabilitate al
extractiei reactive si la alte clase de compusi de biosinteza.

45.4.1. Extractia acizilor carboxilici

Acizii carboxilici sunt produse utilizate pe scard largd in industria chimica,
farmaceuticad si alimentara. Cu toate ca obtinerea lor pe cale fermentativd din resurse
regenerabile este cunoscutd de mai bine de un secol, marea majoritate a productiei
actuale de acizi carboxilici este bazatd pe materii prime petroliere. Tehnologiile
fermentative nu s-au impus inca datoritd dificultatii recuperarii produselor finite.

Intrucat acizii carboxilici au valori extrem de reduse ale coeficientilor de
distributie in solventi organici (vezi tab. 4.1), nu este posibila separarea lor prin
extractie fizicd L — L, ci numai prin extractie reactiva. Ca agenti de extractie se pot
utiliza derivatii organofosforici sau aminele cu masa moleculara mare [113].

45.4.11. Extractia acizilor carboxilici cu derivati organofosforici

La extractia acizilor carboxilici cu derivati organofosforici (esteri neutri sau
fosfinoxizi) are loc solvatarea solutului din faza apoasa, respectiv stabilirea unor
legaturi coordinative sau dipol-dipol intre solut §i extractant. La modul general,
solvatarea poate fi descrisa de o ecuatie de forma:

R—-COOHy,, +mR R,R,PO,,,, <= R—COOH -mR R,R, PO, (4.34)

aq] org org]

in care m reprezintd numarul de solvatare al acidului carboxilic. Constanta de echilibru
(constanta de extractie) este data de expresia:

_ |R-cooH -mR R,R,PO,,,|
“ |r-coon,, | |RR,RPO,, |

(4.35)

ea depinzand puternic de hidrofobicitatea acidului extras (tab. 4.18), dar si de
bazicitatea extractantului. La extractia acizilor carboxilici din solutii apoase 0,1 M cu
TBP nediluat la 25 °C, coeficientii de distributie cresc 1n ordinea: acid tartric (0,6), acid
malic (1,3), acid lactic (1,4), acid citric (2,0), acid maleic (3,6), acid succinic (5,7), acid
propionic (8,4) [293, 294].

Tabelul 4.18. Constantele de echilibru la extractia unor acizi carboxilici cu TOPO

dizolvat in hexan [295]
Acid carboxilic | K, Acid carboxilic | K,
Acizi monocarboxilici Acizi dicarboxilici
Acid acetic 5,32 Acid succinic 21,2
Acid glicolic 0,67 Acid fumaric 174,5
Acid propionic 37,9 Acid malic 33,5
Acid lactic 1,19 Acil L-maleic 3,52
Acid piruvic 1,67 Acid itaconic 80,8
Acid butiric 51,9 Acid tartric 2,19
Acizi tricarboxilici
Acid citric 19,61 | Acid izocitric 32,7
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Se poate concluziona cd acizii monocarboxilici sunt mai usor de extras decat cei
dicarboxilici, iar prezenta grupdrilor OH in structura acidului micsoreaza puternic
extractabilitatea acestuia [113].

In cazul derivatilor organofosforici neutri, bazicitatea, respectiv eficienta
extractiei, cresc in ordinea [4]: tributilfosfat < dibutilfosfat < tributilfosfinoxid,
respectiv cu cresterea numarului de legaturi directe C — P (tab. 4.19) [113].

Tabelul 4.19. Constantele de echilibru la extractia unor acizi carboxilici cu extractanti

organofosforici [113]

Acid Extractant Solvent T [°C] Para?etrii din ecuagia”f4.35)
Propionic TOPO n-hexan 25 59,0 1
Succinic TOPO n-hexan 25 152,0 2
Malic TBP n-dodecan 20 0,11 2
Tartric TBP n-dodecan 20 0,04 2
Lactic TBP n-dodecan 20 0,26 -
Lactic DEHPA dietilbenzen - 38,0 1
Citric TBP CCly 25 0,04 3

Extractia reactivd a acizilor
mono- si dicarboxilici cu TBP decurge ¢20 r T
cu randamente superioare extractiei é@ 1~ acd actio
acizilor ~ minerali, In  conditii z 15 3-acdciic

. . . < 4 — acid tartric

experimentale identice [295]. La g
extractia acizilor carboxilici cu TBP g 10 .
coeficientul de distributie scade, initial H
rapid, cu cresterea concentratiei 2 os ) R
acidului in faza apoasa initiald (fig. é
4.70). Efectul este mai pregnant la S o ) . . . .

] 05 10 1.5 20 25 30

extractia cu solutii concentrate de TBP.

Concentratia initiala a acidului carboxilic in faza apoaséa [mol/L]

Utilizarea TBP prezinta si o serie
de dezavantaje, cum ar fi viscozitatea
ridicatd si tendinta de hidrolizd in
mediu acid la dibutilfosfat care este un
puternic agent complexant [4].

Figura 4.70. Distributia acizilor carboxilici
intre apa si TBP nediluat in functie de
concentratia initiala a acidului in faza apoasa

la echilibru la 20 °C [113]

45.4.1.2. Extractiaacizilor carboxilici cu amine

In cazul extractiei cu amine, mecanismul extractiei depinde, printre altele, si de
numarul gruparilor carboxilice din molecula acidului.

La extractia acizilor monocarboxilici cu un extractant aminic @, in sistem se
stabilesc urmatoarele echilibre succesive [296]:

- disocierea acidului carboxilic in faza apoasa:

R—-COOH,,, <= R—COO,, +H,, (4.36)

- extractia fizica a acidului carboxilic nedisociat:
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R—-COOH,

[aq]

== R-COOH, (4.37)

- extractia reactivd a acidului carboxilic prin formarea unui complex (o sare) cu
amina la interfata:

org]

R-COO,,+H,,,+ 0, =— R-COOH -Q,,,., (4.38)
- extractia reactiva cu formarea unor aducti aminici la interfata:
R-COO,,+H,  +nQ,, <= R-COOH -nQ,,,, (4.39)
- extractia reactiva cu formarea unor aducti acizi la interfata:
R-COO,, +H,, + 0, +mR-COOH,, <= Q-R-COOH -mR-COOH,,,, (4.40)
- dimerizarea sarii In faza organica:
2R-COOH -Q,,, ;<= (R-COOH ), - Oy, (4.41)

La extractia acizilor dicarboxilici au loc reactii similare, expresia generald a
echilibrului la interfata putandu-se scrie sub forma:

mR(COOH ),,,.,, + pO,,,.;=<=— [R(COOH),] -0, (4.42)

org]

In functie de raportul molar solut — extractant se disting trei tipuri de reactii
interfaciale prin care decurge extractia reactiva:

- lavalori m << p are loc formarea de saruri in faza organica:
R(COOH)Z[aq] + 2Q[nrg] - R(COOH)z 'QZ[org] (4.43)

- la valori m ~ p la formarea complexului hidrofob solutul si extractantul vor
participa In proportie echimoleculara:

R(COOH )., +0,,,.; == R(COOH), -Q,,,., (4.44)

- la valori m >> p, existd posibilitatea aparitiei celei de-a treia faze, o emulsie
stabila, cu un continut ridicat de complecsi acizi, insolubili atat in faza apoasa,
cat si in faza organica:

mR(COOH )y, + Q... === [R(COOH),], - O,,., (4.45)

In scopul separarii rapide a emulsiei create de aparitia celei de a treia faze, in
solventul organic se adauga un modificator de faza (alcool alifatic cu catend lunga,
uzual n sau i-decanol), component care mareste solubilitatea complexului in faza de
extract. Daca solventul este nepolar, poate actiona el insusi ca modificator de faza [4].

In cazul acizilor policarboxilici sunt posibile aceleasi reactii interfaciale ca si in
cazul acizilor dicarboxilici. Daca structura acizilor este voluminoasa, in faza organica se
vor forma in special sdruri de amoniu, prin legarea partiald sau totald a gruparilor
carboxil de catre extractanti [4].

Regenerarea extractantului si eliberarea solutului se realizeaza prin tratarea fazei
organice cu o solutie apoasa bazica: NaOH, KOH, Na,COs3, K,CO; etc.

Utilizarea unor saruri cuaternare de amoniu poate conduce la modificarea
mecanismului reactiei interfaciale, procesul decurgand prin schimb ionic:

R-COO,,,+0'Cl,, <= R-CO0 Q. +Cl,, (4.46)

[org
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Procesul de extractie reactiva a acizilor carboxilici cu amine, respectiv gradul de
extractie, este influentat de numerosi factori, cei mai importanti fiind natura si
concentratia extractantului, tipul diluantului, natura si concentratia initiala a acidului,
temperaturd, pH, precum si o serie de conditii de operare, cum ar fi durata si viteza
agitdrii, durata separdrii fazelor, raportul fazic apos : organic etc. In cazul extractiei cu
saruri cuaternare de amoniu gradul de extractie depinde si de dimensiunea anionului
organic, care controleaza hidrofobicitatea complexului interfacial format.

Coeficientii de distributie ai acizilor carboxilici intre faza apoasa si faza organica
cu continut de amina depind de hidrofobicitatea acidului carboxilic, bazicitatea aminei,
polaritatea solventului si concentratiei initiale a acidului in faza apoasa (tab. 4.20).

Tabelul 4.20. Coeficienti de distributie (Ky) ai unor acizi carboxilici la extractia cu
amine in_diferiti solventi organici [4]

Acid acetic Acid citric
Extractant Solvent Ky Extractant Solvent Ky
Amberlite Chevron 25 1,27 -2,26 n-hexan 0,2-29
LA-1 cloroform 4,48 parafine + MIBC 0,63 -9,6
Amberlite Chevron 25 3,82 -448 toluen 1,4-10,8
LA-2 cloroform 9,86 Alamine 336 acetat de etil 2,5-23,0
Adogen 2-heptanona | 3,46 — 9,65 MIBC 3,1-275
283-D cloroform 32,11 2-etilhexanol 2,1-70,0
Adogen 2-heptanona 1,72 alcool j-amilic 2,7-87,8
381 cloroform 7,79 n-butanol 3,1 -168,3
Adogen 2-heptanona 1,98 toluen 0,55-6,0
364 cloroform 9,69 Tri-dodecilaming MIBC 4,8-34,0
Adogen 2-heptanona 1,83 cloroform 17,7-136
368 cloroform 8,23 2-etilhexanol 31,7-177,0
Adogen 2-heptanona 1,58
363 cloroform 7,82 * - intervalul de valori corespunde reducerii
Alamine 2-heptanona 2,24 concentratiei initiale a acidului in faza apoasa
366 cloroform 9,68
Metil-di- N
tridecil | metil--amil 3,54
. cetona
amina

Modificarea valorilor coeficientilor de distributie ai unor acizi carboxilici la
extractia cu saruri cuaternare de amoniu este redatd in fig. 4.71 si 4.72. Se poate
constata cd valoarea Ky, deci si eficienta extractiei creste cu cresterea numarului de
atomi de carbon din molecula acidului, deci cu cresterea hidrofobicitatii acestuia, dar in
mod paradoxal scade cu cresterea pH-ului solutiei apoase. Acest lucru este pus pe seama
modificarii mecanismului de extractie n prezenta sarii cuaternare de amoniu [297].

Existd numeroase cercetari care Incearca sa elucideze multiplele aspecte ale
extractiei reactive a acizilor carboxilici cu amine cu masa moleculard mare. Majoritatea
acestora sunt efectuate cu solutii sintetice de acizi carboxilici, avand drept scop
studierea fie a echilibrului in diverse sisteme, fie a cineticii extractiei reactive. Alte
studii se ocupa cu modelarea matematica a procesului, in vederea stabilirii unor modele
utilizabile pentru optimizarea procesului sau pentru proiectarea echipamentelor de
extractie.
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Figura 4.71. Variatia coeficientului de Figura 4.72. Variatia coeficientilor de

distributie al acidului propionic cu distributie ai unor acizi carboxilici cu
concentratia sa initiala in faza apoasa pH-ul fazei apoase la extractia cu
[298] TOMAC [299]

Punerea in practicd la nivel industrial a proceselor de extractie reactiva se loveste
de doua dificultati majore: (i) procesele de fermentare conduc la obtinerea unui amestec
de acizi carboxilici care trebuie separati; (i1) in lichidul de fermentatie, pe langa acizii
carboxilici se gasesc si alte produse secundare, nutrienti neconsumati, care Ingreuneaza
procesul de extractie.

In tab. 4.21 sunt prezentate comparativ rezultatele obtinute la extractia reactiva a
acidului lactic cu TOA in i-decanol din solutii sintetice, respectiv din lichid de
fermentatie [300]. Se poate constata ca in cazul lichidului de fermentatie, gradul de
extractie a acidului lactic a fost de trei ori mai redus decét in cazul extractiei din solutii
sintetice.

Tabelul 4.21. Rezultate ale extractiei acidului lactic cu TOA in i-decanol la 5 °C [300]

Parametrul Extractie din:
solutii model lichid de fermentatie
pH initial 2,50 2,50
pH la echilibru 3,83 5,27
% Acid lactic 1n faza apoasa initial 2,45 2,27
% Acid lactic in faza apoasa la echilibru 0,24 1,61
% Acid lactic in faza organica la echilibru 4,92 1,54
Coeficient de distributie, Ky 20,27 0,96
Randament de extractie, % 90,32 29,49

Intrucat structura compusilor formati intre acizii carboxilici si aminele utilizate ca
extractanti depinde atit de numarul gruparilor carboxilice din molecula acidului, cat si
de raportul molar acid/amina utilizat la extractie existd posibilitatea separarii selective a
acizilor carboxilici prin extractie reactiva. Dacad extractia decurge prin mecanismul
formarii perechilor ionice, separarea acizilor carboxilici este posibila dacd valorile
constantelor de aciditate ale acesora difera cu cel putin un ordin de marime (respectiv
valoarea pK, difera cu cel putin o unitate) [301]. Valorile pK, pentru acizii carboxilici
intalniti in procesele fermentative sunt redate in tab. 4.22.
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Tabelul 4.22. Valorile constantelor de disociere, pK,, ale unor acizi carboxilici

la 25 °C [113]

Acidul Structura pK,
Propionic (propanoic) CH;-CH,-COOH 4,85
Lactic (2-hidroxipropanoic) CH;-CH(OH)-COOH 3,86
Piruvic (2-oxopropanoic) CH;-CO-COOH 2,49
Succinic (butandioic) HOOC-CH,-CH,-COOH 4,20 ; 5,64
Fumaric (#rans-butendioic) HOOC-CH=CH-COOH 3,02 ;4,38
Maleic (cis-butendioic) HOOC-CH=CH-COOH 1,93 ;6,14
Malic (hidroxi-butandioic) HOOC-CH,-CH(OH)-COOH 3,22;4,70
Itaconic (2-metilen-butandioic) HOOC-CH,-(C=CH,)-COOH 3,65;5,13
Tartric (2,3-dihidroxi-butandioic) | HOOC-CH(OH)-CH(OH)-COOH 3,01;4,38
Citric (2-hidroxipropan-1:2:3- HOOC-CH,-(C(OH)-COOH)-CH,-COOH 3,13;4,76 ;6,40
tricarboxilic)
Izocitric (1-hidroxipropan-1:2:3- HOOC-CH,-(CH-COOH)-CH(OH)-COOH | 3,29 ;4,71 ; 6,40
tricarboxilic)

La fermentatia citricd, pe langa acidul citric aflat in concentratie de aproximativ
50 g/L, in lichidul de fermentatie mai exista si acizii dicarboxilici malic si succinic
(circa 4 g/L). La extractia cu Amberlite LA-2 in acetat de butil, reactia (4.39) duce la
formarea unor aducti de tip R(COOH),'Q, in cazul acizilor succinic si malic, respectiv
R(COOH)5'Q in cazul acidului citric. Daca extractantul este deficitar stoichiometric fata
de continutul total de acizi din lichidul de fermentatie (raport molar acizi dicarboxilici :
extractant = 1), gradul de extractie al acizilor malic si succinic este de 95%, in timp ce
gradul de extractie al acidului citric este de numai 4%. Adaugarea 2-octanolului ca
modificator de fazd mareste si mai mult diferenta dintre gradele de extractie ale celor
doua grupe de acizi [4].

Incerciri similare, pe solutii sintetice de acid tartric (5 g/L), malic (2g/L) si citric
(0,25 g/L), tot cu Amberlite LA-2 ca extractant si acetat de butil ca solvent, s-a reusit
separare selectivd a acidului tartric de ceilalti acizi carboxilici (fig. 4.73). Metoda poate
fi aplicatd pentru recuperarea acidului tartric din produsele secundare rezultate in
procesul de vinificatie [302].

120 -

+ Acid tartric Selectivitate
m Acid malic si citric 14 4
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Concentratie extractant [g/L] a Concentratie extractant [g/L] b

Figura 4.73. Variatia gradului de extractie (a) si a selectivitatii (b) la extractia
acizilor carboxilici cu Amberlite LA-2 in acetat de butil [303]
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La obtinerea acidului lactic prin fermentare, in mediul de culturd se pot adauga o
serie de acizi organici, cu scopul cresterii productivitatii tulpinii. Acesti acizi (citric,
acetic) trebuie separati de acidul lactic din lichidul final de fermentatie. A fost studiata
extractia reactiva selectivd a acizilor acetic si lactic cu un extractanti fosfinoxidici si
aminici comerciali (Cyanex 923, respectiv Hostarex A 327) in acetat de butil si kerosen.
Acidul citric a fost extras doar Intr-o proportie redusa (55% cu Cyanex 923, 75% cu
Hostarex A 327). Reextractia s-a realizat cu HCI, procesul fiind selectiv pentru acidul
lactic. Randamentul global de separare al acidului lactic a fost modest: 22% cu Cyanex

923, respectiv 37% cu Hostarex A 327 [304].
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Figura 4.74. Efectul pH-ului asupra
coeficientului de distributie al acizilor
carboxilici [308]

(extractant: 0,25 mol/kg TOA in l-octanol la 25 °C;
concentratia initiald a acizilor 1n lichidul de
fermentatie: acid succinic — 22,3 g/L; acid piruvic —

7,0 g/L, acid acetic — 1,8 g/L)

Extractia selectivd a acidului
succinic din lichidul de fermentatie care
contine si alti acizi carboxilici se poate
realiza cu eficienta si selectivitate ridicata
folosind ca extractant TOA. Aceasta
extrage cu precadere acizii acetic, piruvic
si sarurile acesora [305, 306]. Recent a
fost pus la punct un procedeu de
recuperare a acidului succinic produs de
un microorganism recombinant,
Mannheimia  succiniciproducens, prin
extractie reactiva, distilare la vid si
cristalizare. Procedeul permite obtinerea
de acid succinic 99,76% puritate cu un
randament global de 73,09% [307].
Separarea impurificatorilor (acid acetic,
acid piruvic) se realizeazd prin extractie
in mai multe etape cu TOA (0,25 mol/kg)
in 1-octanol la pH = 5, cand coeficientul

de distributie al acidului succinic este sub 0,1 (fig. 4.74). In tab. 4.23 este prezentatd
compozitia fazei lichide in diverse etape ale procesului de extractie.

Tabelul 4.23. Evolutia compozitiei fazei lichide in procesul de extractie [308]

Component Lichidul de Dupa etapa de extractie
fermentatie 1 2 3

Acid succinic 32,2 34,8 352 35,6
Acid maleic 2.3 0,3 0,3 0,3
Acid acetic 2,6 1,6 1,4 1,1
Acid piruvic 10,1 8,0 7,1 6,6
Acid fumaric 1,2 0,1 0,1 0,1
Glucoza 49,4 53,6 54,3 54,9
Alte componente 2,2 1,7 1,6 1,4
Total SU 100,00 100,00 100,00 100,00

Nota: Compozitia exte exprimatd in procente masice de component raportat la total substantd uscatd (SU)

Desi existda numeroase eforturi pentru dezvoltarea tehnologiilor de extractie
reactivd a acizilor carboxilici, fiind patentate zeci de variante, la scara industriala este
certd aplicarea unui singur procedeu, extractia acidului citric cu o amina tertiara, urmata
de reextractie cu apa la temperaturd ridicata [309].
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45.4.2. Extractia aminoacizilor

Aminoacizii, care sunt componentii structurali de baza ai proteinelor si enzimelor,
se pot obtine prin biosintezd sau prin hidroliza proteinelor. Ca si in cazul altor produse
de biosinteza, problema dificild o reprezintd separarea aminoacizilor din lichidul de
fermentatie sau din hidrolizatul proteic.

Cei 20 de aminoacizi esentiali, care se gasesc in proteinele naturale, pot fi
clasificati n functie de polaritatea radicalului R pe care sunt grefate gruparile amino si
carboxil in aminoacizi: (i) cu radical R alifatic nepolar; (ii) cu radical R aromatic; (ii1)
cu radical R polar, neutru electric; (iv) cu radical R polar, incarcat pozitiv; (v) cu radical
R polar, incircat negativ. In tab. 4.24 sunt prezentate cateva dintre proprietitile
aminoacizilor esentiali [310].

Tabelul 4.24. Clasificarea si unele proprietati ale aminoacizilor esentiali [310]

Valori pK, Indice
Aminoacid Abreviere Simbol pk; J2:¢ pKg pl hidro;

(-COOH) | (-NH;") | (-R) patic
(i) Cu radical R alifatic nepolar
Glicina Gly G 2,34 9,0 5,97 -0,4
Alanina Ala A 2,34 9,69 6,01 1,8
Prolina Pro P 1,99 10,96 6,48 1,6
Valina Val \Y 2,32 9,62 5,97 42
Leucina Leu L 2,36 9,60 5,98 3,8
Izoleucina Ile 1 2,36 9,68 6,02 4.5
Metionina Met M 2,28 9,21 5,74 1,9
(ii) Cu radical R aromatic
Fenilalanina Phe F 1,83 9,13 5,48 2,8
Tirozina Tyr Y 2,20 9,11 10,07 | 5,66 -1,3
Triptofan Trp \\% 2,38 9,39 5,89 -0,9
(iii) Cu radical R polar, neutru electric
Serina Ser S 2,21 9,15 5,68 -0,8
Treonina Thr T 2,11 9,62 5,87 -0,7
Cisteina Cys C 1,96 10,28 8,18 5,07 2,5
Asparagind Asn N 2,02 8,80 5,41 -3,5
Glutamina Gln Q 2,17 9,13 5,65 -3,5
(iv) Cu radical R polar, incarcat pozitiv
Lizina Lys K 2,18 8,95 10,53 | 9,74 -3,9
Histidina His H 1,82 9,17 6,00 7,59 -3,2
Arginina Arg R 2,17 9,04 12,48 | 10,76 -4,5
(v) Cu radical R polar, incarcat negativ
Aspartat Asp D 1,88 9,60 3,65 2,77 -3,5
Glutamat Glu E 2,19 9,67 4,25 3,22 -3,5

* - pe o scald care combina hidrofobicitatea si hidrofilicitatea gruparilor R; poate fi utilizat pentru
masurarea tendintei unui aminoacid de a trece intr-un mediu apos (valori negative) sau unul hidrofob

(valori pozitive)

Datoritd structurii lor amfionice, aminoacizii se gadsesc in solutie apoasd sub
diferite forme ionice (cation, amfion, anion), in functie de valoarea pH-ului (fig. 4.75).
Extractia acestor compusi nu poate fi realizatd decat prin utilizarea unor extractanti, cei
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mai utilizati fiind derivatii acizilor organofosforici [311], aminele cu masa moleculara
mare [92, 301], eterii-coroanad [312 - 314].

R-CH-COOH == R-CH-COO" == R-(I:H—Coo-
NH; NH; NH,

cation amfion anion I

Figura 4.75. Structuri ionice ale aminoacizilor in functie de pH-ul solutiei apoase
45.4.2.1. Extractia aminoacizilor cu derivati organofosforici

La extractia aminoacizilor cu D2EHPA, in sistem se stabileste urméatorul echilibru
interfacial, extractia decurgand prin schimb ionic [311]:

R~CH(COOH)~NH; ,,, + HX,,,,;, == R~ CH(COOH )~ NH; X "(org) + H "1aq) (4.47)

org]

Daca aminoacidul este bazic, la valori pH scazute el exista ca dianion, astfel Tncat
echilibrul de extractie se poate scrie:

R*~CH(COOH)-NH,,  +2HX,,, ==

o] (4.48)
[R* = CH(COOH )~ NH; 1-[X Ly oy +2H *tag)

org

Separarea aminoacizilor cu D2EHPA este posibild doar daca acestia se gasesc in
faza apoasa 1n forma cationicd. Acest lucru este posibil doar la valori pH mai mici decat
valoarea pH-ului izoelectric. O valoare prea mica a pH-ului conduce 1nsa la protonarea
extractantului, acesta nemaiputand lega cationul aminoacidului. Ca urmare, va exista un
domeniu optim de pH pentru extractia aminoacizilor. Acest domeniu, in care gradul de
extractie este maxim, este redat, pentru cativa aminoacizi, in diagramele din fig. 4.76.

In afard de valoarea pH-ului, extractia aminoacizilor este influentata si de
concentratia extractantului, a substantelor tensioactive existente in sistem, de
intensitatea amestecdrii etc.

Atat in cazul biosintezei, cat si in cazul hidrolizei proteinelor, se obtin amestecuri
de aminoacizi, a caror separare este mai dificila. La biosinteza fenilalaninei se formeaza
si triptofan, a cdrui comportare este similard cu cea a fenilalaninei. Prezenta
triptofanului in masa de reactie determina reducerea coeficientului de distributie al
fenilalaninei, comparativ cu extractia din sisteme pure [4]. Cercetdri experimentale au
aratat ca separarea selectiva a aminoacizilor din amestecuri, este posibila doar pentru
grupe de aminoacizi. Se pot separa aminoacizii In functie de aciditatea acestora, prin
extractie cu D2EHPA, la diverse valori ale pH-ului fazei apoase (fig.4.77). Intrucat
gradul de extractie intr-o singurd treapta este redus, este necesara utilizarea mai multor
trepte de extractie (tab. 4.25).

In procesele de fabricare industriali a aminoacizilor, extractia reactivd nu s-a
impus deocamdatd. Sunt folosite cu precadere procesele de separare bazate pe schimb
ionic (cromatografie de schimb ionic, cromatografie de excluziune) urmate de
cristalizare [315].
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Figura 4.76. Efectul valorii pH-ului solutiei apoase asupra gradului de extractie al
aminoacizilor cu D2EHPA in acetat de butil [316]

Tabelul 4.25. Conditii de separare selectiva a unor grupe de aminoacizi din amestec
prin extractie reactiva cu D2EHPA in acetat de butil [316]

. .. . Grad de extractie intr-o Numir de
Grupa de aminoacizi extrasi Interval de pH <10/ s
treapta [% masice] trepte necesar
Aminoacizi neutri* 5,0-5)5 20-25 9
Aminoacizi bazici** 4,0-4,5 18 —25 10
Histidina 3,0-3,5 40 5
Aminoacizi acizi 2,0-25 60 — 63 3

* _ fara cisteind; ** - cu cisteina, fara histidina
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SOLUTIE DE AMINOACIZI
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Figura 4.77. Schema de principiu pentru extractia selectiva a aminoacizilor dintr-un
amestec cu D2EHPA in acetat de butil [316]

Pentru o serie de extractanti acizi dizolvati in toluen, capacitatea de extractie
scade in ordinea:
arginina > fenilalanina > alanina > glicind > acid aspartic
cu observatia ca la valori pH scazute, la extractia cu D2EHPA si D2EHPA(S) se

inverseaza ordinea inre arginind si fenilalanind. Capacitatea de extractie a extractantilor
scade in ordinea:

DNNSA' > D2EHPA(S) > D2EHPA > Versatic 10
adicd in ordinea inversa a valorilor constantelor lor de disociere, pK, [317].

45422, Extractia aminoacizilor cu amine

In cazul extractiei cu amine, la interfatd se formeaza perechi ionice hidrofobe,
intre aminoacidul protonat, un anion din faza apoasa si extractantul din faza organica:

R—CH(NH;)~COOH,,, + A tag) + Q<™= R~ CH(NH? A")~COOH -0, (4.49)

org] org
Pentru ca aminoacidul sa fie protonat, trebuie ca pH-ul fazei apoase sd fie mai mic decat
pH-ul punctului izoelectric (pI) al aminoacidului respectiv.

Reextractia aminoacidului §i regenerarea aminei se realizeaza prin tratarea fazei

organice cu o solutie de carbonat de sodiu.

" DNNSA - acid dinonilnaftalensulfonic; D2EHPA(S) — acid di(2-etilhexil)monotiofosforic; D2EHPA —
acid di(2-etilhexil)fosforic; Versatic 10 — acid neodecanoic, R{R,CH;COOH
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Cand extractia are loc cu saruri de amoniu, aminoacidul trebuie sa se giseasca sub
forma anionica. Acest lucru se intampld atunci cand pH-ul fazei apoase este mai mare
decéat pH-ul punctului izoelectric (pl) al aminoacidului respectiv. In aceste conditii, in

sistem se stabilesc urmatoarele echilibre:

disocierea aminoacidului in faza apoasa:
R-CH(NH,)-COOH,,,,,+ HO 1oy == H,0+ R—CH(NH,) - COO 1ay) (4.50)

extractia reactivd a anionului aminoacidului printr-o reactie de schimb ionic la

interfata:

R~CH(NH,)~COO (ag) + 0X,,,; == R~ CH(NH,)~ COO™Q"ors) + X (a1 (4.51)

coextractia anionului OH" sau a altui anion mineral (clorura, sulfat, fosfat etc.)

prezent 1n solutia apoasa:
HO_[aq] + QX[

Mn_[aq] + l’lQX[

== O"HO (ore) + X 1aq] (4.52)
]Z Q;Mn_[org] + X_[aq] (453)

Reextractia aminoacidului se realizeaza prin tratarea fazei organice cu o solutie

apoasa

de acid clorhidric.

Concentratia ionilor de hidrogen din faza apoasa este hotdratoare pentru eficienta
extractiei, aceasta determinand forma ionica a aminoacidului. Astfel, acidul glutamic (pl
= 3,22) poate fi extras cu amina secundara Amberlite LA-2 doar la pH < 3,22, in timp
ce acidul aspartic (pI = 2,77) poate fi extras cu o sare cuaternarda de amoniu doar la pH >
2,77. Se poate constata faptul ca la pH = pl extractia aminoacizilor cu amine sau saruri
cuaternare de amoniu nu este posibila (fig. 4.78).
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Figura 4.78. Influenta pH-ului fazei
apoase asupra gradului de extractie
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La extractia aminoacizilor cu saruri
cuaternare de amoniu, la valori ridicate ale
pH-ului fazei apoase, este posibild extractia in
paralel a anionilor existenti in lichidul de
fermentatie (sulfat, fosfat, carbonat), lucru
care poate duce la reducerea eficientei
extractiei. Chiar dacd acesti anioni sunt
indepartati din lichidul de fermentatie anterior
extractiei, coextractia ionului OH™ nu poate fi
evitata.

Pentru separarea aminoacizilor sau a
sarurilor acestora din lichidul de fermentatie
se pot utiliza extractanti acido-bazici cuplati,
asa-numitii extractanti ABC, alcatuiti dintr-un
schimbator de cationi lichid (uzual un derivat
organic al acidului fosforic) si un schimbator
de anioni lichid (o amind cu masa moleculara
mare), care actioneaza simultan. Acesti agenti

de extractie, utilizati initial pentru recuperarea unor sdruri minerale (MgCl,, ZnSOs,
LiClI etc.) din solutii apoase [318, 319], au fost propusi ulterior si pentru recuperarea
acizilor minerali tari [320] si a acizilor carboxilici [321].

155



Capitolul 4 - Separarea prin extractie

De exemplu, valina se poate extrage dintr-o solutie apoasd avand initial 70 g/L
aminoacid folosind ca extractant ABC un amestec continand 0,5 mol/L Alamind 336,
0,5 mol/L D2EHPA si 30% octanol intr-un solvent organic. Extractia se realizeaza la
temperatura ambiantd, cu un raport [aq] : [org] =5 : 1. Dupa 7 trepte de extractie, gradul
de recuperare al valinei este de peste 90%, obtinandu-se un extract organic cu 13,1 g/LL
valina. De aici aminoacidul se reextrage cu apa, la temperaturd ambiantd, folosind un
raport [aq] : [org] =1 : 2,3. Dupa 5 trepte de extractie, aminoacidul se extrage practic
cantitativ, rezultind o solutie apoasi cu 30 g/L valini. In mod similar se pot extrage si
alti aminoacizi, dar §i saruri ale acestora, cum ar fi clorhidratul de lizind sau
monoglutamatul de sodiu [322].

45.4.2.3. Extractia aminoacizilor cu eteri-coroand si calixarene

Eterii-coroand pot extrage aminoacizii din solutii apoase acide (pH < pl), in care
acestia se gasesc sub forma cationicd. Procesul de extractie are loc prin mecanismul
perechilor ionice [cationul aminoacidului se cupleazd cu un contraion (A’)] In
conformitate cu urmatorul mecanism [4]:

- transferul extractantului (eterul-coroana CR) in faza apoasa:
CR, <= CR,, (4.54)

org
- reactia extractantului cu cationul aminoacidului, in faza apoasa:
R-CH(COOH)-NH;,,+CR,, <= R—CH(COOH)-NH; -CR,,, (4.55)
- reactia complexului cationic cu contraionul, in faza apoasa:
R—CH(COOH)~-NH; -CR,,,+ A (o == R-CH(COOH)~-NH; A" -CR,, (4.56)
- transferul perechii ionice complex cationic — contraion in faza organica:

R-CH(COOH)~NH; A" -CR,,,=<* R—CH(COOH)~NH{ A -CR,,, (457)

aq] org]

Acidul HA care trebuie sa furnizeze contraionul A este ales astfel incat valoarea
pK. sa fie apropiata de cea a aminoacidului. Procesul global de extractie poate fi descris
de ecuatia:

R—CH(COOH)~NH,,,+CR

3 lag + A (ag)

el (4.58)
<= R-CH(COOH)-NH; A -CR

[org]

constanta de extractie fiind data de expresia:

|R-CH(COOH)-NH 4™ -CR,,,|
o =T —i 11 (4.59)
|R—CH(COOH)-NH;,,, |47t - |CR,,.,, |

3 [aq]

Pentru extractia unor aminoacizi cu eter 18-coroand-6 in 1,2-dicloretan, valorile
K., sunt redate in tab. 4.26. Compozitia molard a complexului extras este de 1 : 1 : 1
(cation : extractant : anion). Constanta de extractie depinde de masa moleculard a
aminoacidului (cu cat acesta este mai hidrofob, cu atat K., este mai mare); dependenta
nu este suficient de puternicd pentru a realiza separarea selectivd a aminoacizilor. O
separare selectiva se poate realiza prin modificarea pH-ului fazei apoase.
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Tabelul 4.26. Constantele de extractie ale unor aminoacizi cu eter 18-coroana-6 in
1,2-dicloretan [4]

Aminoacid Ig K., Aminoacid Ig K.,
D,L — triptofan 5,01 L-izoleucina 4,90
L — leucina 5,78 L — valina 4,34
L — fenilalanina 5,12 L — o-alanina 4,34
L — metionina 4,62 L — cisteina 3,24

Tot din solutii apoase acide se pot extrage la temperatura camerei la pH = 1,5 —
4,0 triptofanul, glicina, alanina, leucina, iar la pH = 1,5 — 5,5 lizina si arginina, folosind
ca extractant eterul diciclohexil-18-coroana-6 dizolvat Intr-un lichid ionic, BmimPFg
(hexafluorofosfat de 1-butil-3-metilimidazoliu). Eficienta extractiei este de 92 — 96%,
atat pentru aminoacizii hidrofili, cat §i pentru cei mai putini hidrofili. Raportul molar
intre aminoacid si eterul-coroana in complexul format este de 1:1 in cazul aminoacizilor
monocarboxilici si de 1:2 in cazul aminoacizilor dicarboxilici. Procesul este influentat
de Ph, concentratia aminoacizilor, concentratia eterului-coroand, precum si de raportul
fazic [aq]:[org]. Sistemul de extractie a fost testat cu succes si pentru recuperarea
aminoacizilor din lichidul de fermentatie [323].

Pentru separarea unor produse de biosinteza au fost sintetizati extractanti din clasa
polisiloxanilor pe care au fost grefati eteri-coroana. Acesti derivati au fost utilizati
pentru extractia selectivda a compusilor care contin grupdri aminice protonate, din
amestecuri de amine secundare i tertiare (separarea norcodeinei) [4].

Derivatii guanidinici biciclici cu grupare puternic hidrofoba silil-eter, pe care se
grefeaza eteri-triaza-coroand, dizolvati in diclor metan prezintd o capacitate sporitd de
complexare si extractie pentru fenilalanind, triptofan, leucind si glicina, permitand
separarea acestora de serina, lizina si acid glutamic (fig. 4.79) [324].
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Figura 4.79. Extractia aminoacizilor cu derivati guanidinici [324]
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Tot pentru extractia aminoacizilor nepolari au fost sintetizati extractanti alcatuiti
din doud subunitati: una pe baza de eter-coroand pentru legarea ionului amoniu, alta pe
baza de derivat de uree, pentru legarea gruparii carboxil (fig. 4.80 a). Un astfel de
extractant dizolvat in cloroform extrage aminoacizii nepolari in ordinea:

Phe > Ile > Leu > Val > Ala
extractia aminoacizilor polari (Ser, Asp, His, Tyr) fiind practic neglijabild in acest

sistem [325].
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Figura 4.80. Extractanti sinergetici pentru aminoacizi nepolari:
a — pe baza de eter-coroanda si derivat de uree [325]; b — pe baza de eter-coroana §i
porfirinati de lantanide [326]

Extractanti similari (fig. 4.80 b 1,2,3) au fost obtinuti si din porfirinati ai
lantanidelor (fig. 4.80 b 4,5,6) grefati pe derivati de eteri benzo-18-coroana-6 (fig. 4.80
b 7). Acestia dizolvati in diclormetan pot extrage aminoacizii din solutii apoase neutre
cu o eficienta dubla fata de derivatul porfirinic simplu sau fatd de amestecul fizic derivat
porfirinic — eter-coroana (fig. 4.81).

Studii recente au aratat cd derivatii calixarenelor sunt extractanti selectivi pentru
aminoacizi si derivatii acestora. Intre cationul amoniu al aminoacidului si atomii de
oxigen ai moleculei gazda se realizeaza un complex 1:1 care trece apoi usor in faza
organica. Includerea moleculei — oaspete de aminoacid in cavitatea calixarenei provoaca
asimetrizarea moleculei — gazda. Pentru extractia unui ester al triptofanului s-a utilizat
un derivat carboxilic al unei calix[6]arene, reextractia realizandu-se intr-o solutie apoasa
acida [327]. Calix[6]arenele au o capacitate de extractie superioard derivatilor
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organofosforici, cum ar fi D2EHPA, aceasta depinzand de structura calixarenei si de
diametrul cavitatii acesteia, de numarul gruparilor carboxilice si de natura radicalului
alchilic. Proprietatile moleculei — oaspete, hidrofobicitatea in mod special, influenteaza
de asemenea procesul de extractie [328]. Calix[4]arenele si p-tert-butil-calix[4]arenele
substituite cu fenil-etil-amina au proprietati extractante pentru esterii metilici ai unor
a-aminoacizi, cat si pentru unele a-amine chirale [329].

50_/

Grad de extractie [%)]
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Figura 4.81. Extractia aminoacizilor cu extractanti sinergetici eter-coroand —
porfirinat de lantanide [326]

Conditii de lucru: faza apoasd = 125 nmol aminoacid in 2,5 mL apa (pH = 5,9 — 6,2); faza organica =
125 nmol extractant in 10 mL CH,Cl,

45.4.3. Extractia antibioticelor

100 =

Asa cum s-a precizat in paragraful
4.1.3.1., separarea penicilinelor de ol
biosintezd din lichidul de fermentatie se
realizeaza prin extractie fizicd cu acetat =
de butil. Datoritd polaritatii reduse a -3 T
solventului, penicilina trebuie si se ¥
gdseasca 1n stare nedisociatd, pentru ca 8 «!
gradul de extractie sd fie maxim. Acest § o Extactie fizica
lucru se intampla la pH < 2, valoare la . _A_pExtracﬁe e \
care viteza de inactivare a penicilinelor __ peniciinaG !
este foarte ridicatd. In aceste conditii, o E::;ﬁtifar\e/mwa
extractia reactiva apare ca o solutie fiabila °, ; ; X 2 - -
de separare a penicilinelor i a pH

antibioticelor B-lactamice 1n general. La
extractia cu Amberlite LA-2, gradul de
extractie al penicilinelor G si V este de 97

Figura 4.82. Influenta valorii pH-ului fazei
apoase asupra gradului de extractie al
penicilinelor [4]
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— 98% chiar si la valori pH = 5 in faza apoasa (fig. 4.82). La acest pH, timpul de
semiinactivare a penicilinei G este de 92 ore, pericolul degradarii chimice fiind practic
indepartat [4].

La extractia reactiva, la interfatd, se stabileste urmatorul echilibru intre penicilina
din faza apoasa si amina din faza organica:

P—COO tugy + H'1ag) + 4,,,,, == P—COOH - 4, (4.60)

Din cauza structurii voluminoase pe care o au atat penicilinele, cat si extractantul,
in complexul rezultat in urma reactiei (4.60) ele se vor gdsi in raport molar de 1:1 [4].

org] org]

Extractia reactiva a penicilinelor cu amine este influentatd de valoarea pH-ului
fazei apoase initiale, concentratia initiald a extractantului, concentratia initiald a
antibioticului, timpul de contact, raportul volumic [aq]:[org]. Gradul de extractie
depinde puternic de structura antibioticului extras, In special datoritd solubilitatii
acestuia, asa cum reiese din tab. 4.27.

Tabelul 4.27. Gradul de extractie al unor antibiotice f-lactamice la extractia reactiva
cu TOA in cloroform [33]

Antibiotic Gradul de extractie [%]
0,01 mol/L TOA 0,1 mol/L TOA
Benzilpenicilina 92,0 92,1
Cloxacilina 96,8 96,2
Dicloxacilina 98,9 99,1
Ampicilina 23,1 71,3
Meticilina 94,6 98,5
Carbenicilina 84,4 66,8
Amoxicilina 0,5 1,4
Epicilina 22,4 66,8
Bayercilina 98,3 97,6
Fenoximetilpenicilina 98,4 98,3
Clometacilina 97,8 98,8
Oxacilina 99,0 100

Reextractia se realizeaza in solutii apoase de carbonat sau fosfat de sodiu sau
potasiu. La reextractia cu carbonat de sodiu, de ex., are loc urmatorul proces:

2P-COOH - 4,,,, + Na,COy,,, == 2P~ COO "Na'(ug) + 4, + CO, + H,0 (4.61)

org] aq)
In general, reextractia decurge cu randamente mari si fara degradare antibioticelor
la pH neutru. La reextractia penicilinei G, la valori pH = 7,2 — 7.5, pierderile totale de
antibiotic, atat in etapa de extractie reactivd cu Amberlite LA-2, cat si in etapa de
reextractie, nu au depasit 0,3% [331, 332]. Un agent de extractie mai performant s-a
dovedit a fi DITDA (di-izo-tridecilamina) in butanol; gradul de extractie al penicilinei G
este de 95% (la pH = 5), iar gradul de reextractie (la pH = 8,5) este aproape 100%. in
plus, DITDA este de 20 de ori mai ieftin decat Amberlite LA-2 [301]. Intrucat acesti
extractanti aminici sunt toxici pentru celule, ei nu pot fi utilizati pentru extractia in situ.

La extractia reactiva a antibioticelor cu saruri cuaternare de amoniu, are loc la
interfata o reactie de schimb ionic:

NRICI_[org] + P - COO_[aq] <_: P - COO_NRI[ ] + Cl_[aq] (462)

org
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Reextractia se poate realiza cu o solutie apoasa de acid clorhidric:
P—-COO™NR; ., + HCl <= P—COO ug + Hy, + NR;CI, (4.63)

[aq] [org]

In medii neutre, echilibrul reactiei (4.62) este independent de pH. Aceastd
independentd de pH are si o serie de inconveniente; daca valoarea constantei de
echilibru este mare, reextractia decurge dificil, ea neputind fi imbundtatita prin
modificarea pH-ului, ci numai printr-o reactie care sd indeparteze ionul P-COO™ din
sistem [301].

La extractia cu TOMAC in kerosen a mai multor antibiotice (teicoplanina,
rifampicind, chitasamicind, penicilind G) s-a constatat cd gradul de extractie creste cu
cresterea pH-ului (la pH > pK) si ca viteza extractiei este cu circa doud ordine de
marime mai mare decat viteza procesului de reextractie, In ambele cazuri determinanta
de viteza fiind difuziunea prin faza organica. La concentratii mari de antibiotic sau de
extractant, determinantd de viteza devine reactia care decurge la interfata [333].

La extractia antibioticelor din clasa cefalosporinelor cu Aliquat 336 in diversi
solventi s-a constatat cd valorile constantei de echilibru ale reactiei (4.62) se coreleaza
bine cu hidrofobicitatea antibioticelor si cu dipol-momentul solventilor. Constanta de
echilibru a reactiei de reextractie a cefalosporinelor (4.63) este mai mare decat valorile
aceleiagi constante pentru co-extractia ionilor tampon, existand astfel posibilitatea
separarii selective a antibioticelor [334]. Cefalosporina C poate fi extrasa cu clorura de
tri-n-octilamoniu in acetat de butil. Pentru a evita descompunerea antibioticului,
reextractia se realizeaza cu o solutie tampon de carbonat [335].

Sarurile cuaternare de amoniu sunt extractanti mai eficienti pentru antibiotice
decat aminele secundare sau tertiare. La extractia unor compusi cu structurd tiazolidin-
B-lactamica (acid olivanic, acid clavulanic, penicilind V, amoxicilina, acid fenoxiacetic),
eficienta extractiei creste in ordinea extractantilor:

Amberlite LA-2 clorhidrat < Alamine 336 clorhidrat << Aliquat 336
si in ordinea solventilor:
1-butanol < tributilfosfat < hexan < dietileter < diclormetan < acetat de butil

Cel mai eficient sistem de extractie este format din Aliquat 336 in acetat de butil,
gradul de extractie realizat fiind de peste 98,6 % [336]. Acest sistem de extractie s-a
dovedit a fi foarte performant si pentru extractia acidului 6-aminopenicilanic, compus
care reprezinta nucleul activ al tuturor penicilinelor substituite [337, 338].

O sare cuaternard de amoniu cu comportare aparte este sulfatul acid de
tetrabutilamoniu (TBAHSO4). Acest extractant este solubil in faza apoasa, echilibrul
extractiei reactive stabilindu-se in aceasta faza:

TBA+[aq] +P- COO_[aq] Z P- COO_TBA+[0rg] (464)

Utilizdand TBAHSO, existd posibilitatea separarii penicilinei V de acidul
fenoxiacetic, un precursor al biosintezei acesteia (fig. 4.83), sau a altor antibiotice
dintr-un amestec. Gradul de extractie al penicilinei V cu TBAHSO, variaza foarte mult
cu natura solventului (fig. 4.84).
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Figura 4.83. Influenta pH-ului fazei Figura 4.84. Influenta solventului asupra

apoase asupra gradului de extractie a gradului de extratie a penicilinei V cu
acidului fenoxiacetic cu TBAHSOy in TBAHSO4 [336]
diclormetan [336]

45.4.4. Alte aplicatii ale extractiei reactive

Desi deocamdata fara aplicatii la nivel industrial, in literatura de specialitate sunt
semnalate si alte aplicatii ale extractiei reactive pentru separarea unor compusi naturali
sau obtinuti prin biosinteza. De asemenea, extractia reactiva poate fi utilizata pentru
indepartarea din apa a unor poluanti, cum ar fi, de exemplu, fenolii.

45.4.4.1. Extractia acizilor organici din produse naturale

Acidul gluconic se gaseste in fructe, miere si vin, fiind utilizat ca aditiv alimentar
si regulator de aciditate. In solutie apoasd se afla in echilibru cu un ester ciclic,
D-glucono-o6-lactona (fig. 4.85).

OH OH
OH 0
HO H HO
HO HO
OH OH
. . Q
acid gluconic D-glucono-d-lactona

Figura 4.85. Echilibrul acid gluconic — glucono o6-lactona in faza apoasa [339]
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Este un agent chelatizant puternic in mediu alcalin, in special pentru Ca*", Fe’",
A", Cu®"; pe baza acestei proprietati este utilizat ca ingredient in produsele de curitire,
pentru indepartarea depunerilor anorganice [339].

La extractia acidului gluconic din solutii apoase cu Alamine 336 in diferiti
solventi, s-a constatat ca gradul de extractie creste cu cresterea concentratiei initiale a
aminei in faza organica, iar eficienta solventilor creste in ordinea:

ciclohexan < hexan < toluen < propanol < metil-izobutil-cetona

Extractia are loc prin mecanismul formdrii perechilor de ioni, polaritatea
solventului favorizand solvatarea complexului in faza organica [340].

Acidul cinamic este un compus natural derivat din fenilalanind, care se gaseste in
scortisoard, ragina arborelui Liquidambar, balsamul de Peru, storax, untul de shea
(Vittelaria paradoxa) etc. [341]. Poate fi obtinut prin extractie din produse vegetale,
prin sintezd chimicd sau prin biosintezd [342, 343]. Este utilizat in obtinerea
aromatizantilor, a indigoului sintetic si a anumitor produse farmaceutice. Principala sa
utilizare este insd 1n parfumerie, unde este folosit sub forma de esteri (metilic, etilic,
benzilic) [343]. Dintre izomeri, izomerul trans (fig. 4.86) este cel care se intdlneste
frecvent si care are cea mai ridicatd activitate biologica.
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Figura 4.86. Structura acidului Figura 4.87. Influenta concentratiei
trans-cinamic extractantului asupra gradului de
extractie a acidului cinamic [342]

Din solutii apoase, acidul cinamic poate fi extras cu Amberlite LA-2 in n-heptan,
un solvent care nu este toxic pentru microorganismele implicate in biosinteza, existand
astfel posibilitatea realizarii extractiei reactive in situ. Cercetarile efectuate [342] au
ardtat cd gradul de extractie creste cu cresterea concentratiei initiale a extractantului de
la 0 la 25 g/L.. La concentratii de extractant intre 25 — 60 g/L, gradul de extractie raméne
constant (80%), pentru o concentratie initiala a acidului cinamic in faza apoasa de 0,2
g/L (fig. 4.87). Intre amina si acid se formeazi un complex stoichiometric 1:1, reactia
fiind foarte rapida, determinante de viteza fiind procesele difuzionale.
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454.42. Extractia vitaminelor

Vitaminele sunt compusi organici esentiali care fie nu sunt sintetizati de catre
organismul uman sau animal, fie sunt produsi doar in cantitati insuficiente [344], avand
un rol vital in reglarea proceselor metabolice si a activitatii celulare. La separarea prin
extractie reactiva se preteaza vitaminele hidrosolubile, cu caracter acid. Acestea se
comportd la extractie similar cu acizii carboxilici.

Vitamina B;, cunoscuta si ca vitamina PP, niacind, niacinamida, hexaniacinat,
corespunde compusilor nicotinamida si acid nicotinic (fig. 4.88). Se gaseste in diverse
produse de origine vegetald si animala, cantitati mari aflandu-se in alunele de pamant
prajite (22,10 mg/100 g), orz (5,4 g/100 g), nap alb (5,40 g/100 g), semintele de floarea-
soarelui (4,50 g/100 g), migdale (4,40 g/100 g), faina de grau (4,3 g/100 g), orez (4,10
g/100 g) [345].

(0] OH (0] NH,
= =

N > N =~

acid nicotinic nicotinamida

Figura 4.88. Componentii vitaminei B;

Se poate obtine prin oxidarea enzimaticd a S5-etil-2-metilpiridinei sau prin
hidroliza totald a 3-cianopiridinei, ambele procese decurgdnd sub actiunea nitrilazei
bacteriene. Peste 60% din productia mondiald este destinatd imbunatatirii hranei
pasarilor, porcinelor, rumegatoarelor, pestilor si animalelor de companie, restul
utilizandu-se in preparate multivitaminice, cereale pentru micul dejun, bauturi
racoritoare [346].
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Figura 4.89. Distributia acidului Figura 4.90. Influenta concentratiei
nicotinic intre apa si diferiti solventi initiale a extractantului si a solventului
organici [347] asupra extractiei acidului nicotinic [347]
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Acidul nicotinic poate fi recuperat din faza apoasa fie prin extractie fizica, fie prin
extractie reactiva. Extractia fizicd decurge cu rezultate modeste, cei mai buni solventi
dovedindu-se 1-octanolul si metil-izobutil-cetona (fig. 4.89). Ca agent de extractie
reactiva se poate utiliza TBP ca atare sau dizolvat in diferiti solventi organici. Gradul
maxim de extractie se obtine cu TBP pur; cel mai indicat solvent pentru TBP este metil-
izobutil-cetona (fig. 4.90). Solventul se regenereaza prin stripare cu un volum redus de
solutie alcalina [347].

Vitamina By sau acidul folic a fost descoperitd in anii 1930, fiind izolata din
frunzele de spanac in 1941 si ulterior sintetizatd in 1946 [345, 348, 349]. In structura
acesteia si a celorlalti acizi folici existd un rest pteridinic si un rest de acid glutamic
grefate pe acidul p-aminobenzoic (fig. 4.91).

H
HN. N N
\F = j\ Acid p-aminobenzoic
N =
1 N CH,NH CONH
O |

HOOCCH,CH,=--- Cl‘ ------ COOH
H

Acid glutamic

Pteridina

Figura 4.91. Structura acidului folic

Acidul folic este putin solubil Tn apa (8,5 g/100 mL la 20 °C), stabil in mediu acid.
Se distruge rapid in solutii neutre sau alcaline, In prezenta caldurii, luminii si a
compusilor cu sulf. Desi se poate obtine prin extractie din produse vegetale (frunze de
spanac, cereale, lamai etc.), animale (ficat), sau prin biosintezd cu ajutorul unor
microorganisme modificate genetic, singura metodd economica de productie la scara
industriald o reprezintd deocamdata sinteza chimica [350], cu toate ca randamentul total
nu depdseste 40 — 50%, iar puritatea produsului este de 80% [345].

Separarea si purificarea acidului folic din lichidele de fermentatie implica filtrarea
biomasei si sorbtia acidului pe anioniti, dupa o purificare prealabila a filtratului prin
tratamente termice si chimice. Elutia de pe schimbatorii de ioni se realizeaza cu solutii
de NaOH in conditii blande, stabilitatea produsului fiind maxima in intervalul de pH = 4
— 12 [345]. La separarea prin extractie reactiva, utilizarea aminei secundare Amberlite
LA-2 permite obtinerea unor valori ridicate ale gradului de extractie [351].

Vitamina C sau acidul ascorbic este una dintre cele mai cunoscute si mai studiate
vitamine. Acidul ascorbic are doi enantiomeri, activitate biologica avand doar izomerul
levogir. Fiind un reducator puternic, se oxideazad foarte rapid transformandu-se in acid
dehidroascorbic (fig. 4.92).

Desi microorganismele, plantele si majoritatea animalelor au capacitatea de a
sintetiza vitamina C, primatele (inclusiv omul) si-au pierdut aceastd abilitate [353].
Vitamina C, pe langa rolul sau important pe care il are In nutritie, are si alte utilizari.
Din totalul de peste 80.000 tone produse anual, circa o treime se utilizeaza in industria
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farmceuticd (multivitamine, tablete, siropuri, comprimate efervescente etc.), restul
utilizdndu-se in special in calitate de conservant in industria alimentara [354] sau in
industria cosmetica [345].

HO HO
HO Ol vo
HY [H] H
HO OH o) o)

Figura 4.92. Forma redusa (stanga) si oxidatad (dreapta) a acidului ascorbic [352]

Vitamina C se obtine prin extractie din diferite materii prime vegetale, prin sinteza
chimica, prin biosintezd sau prin procedee combinate de sinteza chimica si biosinteza
[354]. Indiferent de metoda de obtinere, separarea si purificarea necesitd numeroase
etape, care implica consumuri ridicate de materiale si energie. Solutia finala din care
trebuie extras acidul ascorbic contine numeroase produse secundare, cel mai important
dintre acestea fiind acidul 2-cetogluconic. In ciuda faptului ca fiecare etapd a procesului
decurge cu randamente de 90%, conversia globala a glucozei in acid ascorbic nu
depaseste 60% [354, 355].

Studiile efectuate aratd cd la extractia acidului ascorbic cu Amberlite LA-2 in
acetat de butil separarea decurge prin intermediul unei reactii interfaciale de ordinul I
intre acid si extractant:

Cco (ljo
HO—é 0 Ho—c| o
HO— 4+ HNR/R =——> RRHN 0—
H—é— H— (— (4.65)
HO—é —H HO—é —H
CH,0OH CH,OH
[aq] [org] [org]

Procesul este controlat de concentratia extractantului in faza organica si de
valoarea pH-ului fazei apoase. Un grad de extractie de 90% se obtine la o concentratie
initiald a extractantului de 160 g/L si un pH = 1 in faza apoasa initiald [356]. Gradul de
extractie poate fi Imbunatatit cu 6 — 23% prin addugarea unui modificator de faza (2-
octanol), care mareste polaritatea solventului [357].

Modelarea matematicd a procesului de extractie aratd ca eficienta extractiei este
influentata in proportie de 91,1% de catre concentratia initiala a extractantului in faza
organicd si de catre pH-ul fazei apoase, ceilalti factori (intensitatea amestecarii,
temperatura, raportul volumic al fazelor etc.) influentand procesul intr-o mai mica
masura [358].
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Figura 4.93. Influenta pH-ului fazei Figura 4.94. Influenta adaosului de
apoase §i a concentratiei extractantului la modificator de faza asupra gradului
extractia reactiva a acidului ascorbic cu de extractie a acidului ascorbic cu

Amberlite LA-2 in acetat de butil [358] Amberlite LA-2 in acetat de butil [356]

45.443. Extractia selectivd a enantiomerilor

Foarte multi compusi organici cu activitate biologicd poseda atomi de carbon
asimetrici si implicit izomerie opticd sau chiralitate. In marea majoritate a cazurilor,
compusii extrasi din surse naturale au aceeasi chiralitate: majoritatea aminoacizilor
esentiali sunt (L)-aminoacizi, majoritatea zaharurilor sunt (D)-glucide. La sinteza
chimicd a acestor compusi se obtin amestecuri racemice, amestecuri formate in proprtii

egale din cei doi enantiomeri.

Desi proprietdtile fizice ale enantiomerilor sunt identice, exceptand directia de
rotatie a planului luminii polarizate, activitatea lor biologicd poate fi mult diferitd. De
exemplu, in cazul betablocantelor (propranolol, atenolol, metoprolol etc.) doar izomerul
(S) este activ, avand aceeasi structurd cu noradrenalina (fig. 4.95). Izomerul (R) este
inactiv. Neproducand efecte secundare, acesta este doar un balast izomeric [359].

HO

O/Y\NJ\

H “oH M

(S)-propranolol

HO

NN
H oH H

noradrenalind

Figura 4.95. Structuri similare pentru betablocant si hormonul adrenergic

In alte cazuri, cei doi enantiomeri au reactii fiziologice diferite: unul dintre
enantiomerii naproxenului este util Tn calmarea durerilor artritice, celdlalt provoaca
otravirea ficatului fard a avea un efect analgezic; (S)-limonenul are aroma de lamaie, in
timp ce (R)-limonenul are aromd de portocald. Alte exemple sunt redate in fig. 4.96
[360, 361]. Datoritd acestui comportament, separarea enantiomerilor reprezintd o
necesitate, n special 1n aplicatiile farmaceutice, cosmetice, alimentare etc.
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(R, R)-cloramfenicol (S, S)-cloramfenicol (S, S)-ethambutol (R, R)-ethambutol
antibacterial inactiv tuberculostatic provoaca orbire

Figura 4.96. Reactii fiziologice diferite ale enantiomerilor

Separarea izomerilor optici dintr-un amestec racemic este dificila, dat fiind faptul
ca proprietdtile fizice ale enantiomerilor sunt identice. Cu exceptia separdrii prin
cristalizare, toate metodele de separare necesitd prezenta unui agent de separare chiral.
O alta posibilitate o reprezintd separarea diastereoizomerilor: enantiomerii reactioneaza
in prealabil cu un compus optic pur, rezultind diastereoizomeri. Acestia, avand
proprietati fizice diferite, pot fi separati prin diverse procedee (fig. 4.97).

Separarea analiza preparativa industriala
Separarea diastereoizomerilor prin GSliSEelan
diastereoizomerilor| L_distilare, exiractie, ..
si a altor derivati Cristalizare o
Separari
chirale Cromatografie @ o
Separarea
directa a Tehnici de membrana .
enantiomerilor
Extractie reactiva .

Figura 4.97. Principalele metode de separare a compusilor chirali si scara la care se
aplica in prezent [359]

Extractia reactiva, ca metodad de separare a enantiomerilor, implica utilizarea a doi
solventi, un solvent de extractie si un solvent de spalare (fig. 4.98). Acest procedeu este
cunoscut sub denumirea de extractie fractionatd. Cei doi solventi trebuie sd fie
nemiscibili, sau cu miscibilitate foarte redusa. Ei trebuie sa aiba polaritate si densitate
cat mai diferite, circuland prin extractor in contracurent, fiecare dintre ei extragand
selectiv cate unul din componentii amestecului de separat. Dacd extractorul este un
aparat tip coloand, cei doi solventi se alimenteaza pe la capetele acestuia, iar amestecul
de separat printr-un punct intermediar, care imparte coloana in doud zone: o zona situata
deasupra punctului de alimentare, denumita zona de extractie si o zona situata
dedesubtul alimentarii, denumita zona de spalare (fig. 4.99).
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Solvent de spalare

(W) Extract (S + A)

Solvent de spalare
Extract (S + A) (W)

Zona de
extractie

ALIMENTARE (F)

[A+B]
ALIMENTARE (F)

Zona de
spalare

Rafinat (W + B)
Solvent de extractie

)

Solvent d(g)extract,ie Rafinat (W + B)
Figura 4.98. Schema de principiu a Figura 4.99. Coloana de extractie
extractiei fractionate fractionata

La nivel de laborator se utilizeaza diverse echipamente, constand, de reguld din
doud unitati independente, echivalente zonelor de extractie, respectiv de spalare.
Frecvent utilizat este extractorul fractional Takeuchi, compus din doud coloane rotative
din sticla, inclinate (fig. 4.100). Echipamentele de laborator sunt caracterizate de
dimensiunea redusa a acestora, numarul mare de trepte teoretice de extractie, timpul
mare de stationare in aparat (2 — 24 h); toate acestea conduc la obtinerea unor produse
de puritate avansata, dar cu o productivitate foarte redusa (1 — 10 mg/h).

\

Solvent greu
(de spalare)

- ——

EXTRACT

Alimentare

@ pompe

Figura 4.100. Extractor fractional Takeuchi [362]

Solvent ugor (de extractie)
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Pentru a se putea realiza separarea enantiomerilor prin extractie fractionata
reactivd (FREX), unul dintre solventi va trebui sd contind agentul de extractie
enantioselectiv. Intruct recunoasterea moleculelor chirale este mai selectivd intr-un
mediu hidrofob, solventul organic S este, de regula, purtatorul extractantului [363].

Un sistem de extractie versatil, foarte studiat, este acela bazat pe alchil derivati de
(L)-prolind sau (L)-hidroxiprolind. Acesti compusi solubilizati in butanol, sunt capabili
sa extragd ionii de Cu(Il) din faza apoasa, formand cu acestia un complex chiral, avand
un raport Cu : Ligand = 1 : 2 (fig. 4.101) [364]. Reactia care are loc se poate scrie:

Cu'ag) + 2HLig,,.) == CuLig, ., + 2H "1a) (4.66)

org] org

Complexul astfel format, CuLig,, are posibilitatea de a schimba unul din liganzii
chirali cu un enantiomer al unui aminoacid existent in faza apoasa. Se formeaza astfel
un complex mixt, ligandul chiral pus in libertate raimanand in faza organica, nefiind
solubil in apa. Aminoacidul existent in faza apoasa, nedisociat, poate trece in faza
organica, unde poate avea loc ,,capturarea” sa de catre complexul cupric al (L)-(hidroxi)
prolinei (fig. 4.102):

HD,,, <= HD,,,, (4.67)
HL,,<*= HL,,, (4.68)

HD,,, +CulLig,,, == DCulLig,, +HLig,., (4.69)
HL,, ., +CuLig,,, , <= LCulig, + HLig,,, (4.70)

unde HD, HL reprezinta respectiv (D)-aminoacidul si (L)-aminoacidul, iar Kp si K;
reprezinta respectiv constantele de echilibru ale reactiilor (4.69) si (4.70). Daca Kp # K,
reactia de schimb de liganzi este enantioselectiva. Unul dintre enantiomeri va fi extras
in faza organica in cantitate mai mare, celdlalt concentrandu-se in faza apoasa.
Repetandu-se procedura, in final, dupa » trepte de extractie, faza organica, respectiv cea
apoasa, vor contine cate un singur enantiomer, realizandu-se astfel separarea.

Faza organica

o,
HO © €.
¥ N\ /0 S
? CHy TofTen
0 SR 0 i “c %
+ C . ‘ 7
/ A ~ CioHas A © Ol
CiaHas Cu\ / @
b N -
HC 0 H
O | o) %\ .C //O
N4 8T Nf “OH
OH 09“ T ]
) ) s
Faza apoasa O// b“foH
Figura 4.101. Structura chimica Figura 4.102. Extractia in faza organica
a complexului Cu(Il) cu a fenilalaninei de catre
N-dodecil-(L)-hidroxiprolina Cu(ll)- N-decil-(L)-hidroxiprolina [365]
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Sistemul bazat pe complecsi de Cu(Il) N-alchil-(L)-(hidroxi)prolind in diversi
alcooli (n-butanol, n-amilalcool, n-octilalcool) a fost utilizat pentru separarea selectiva a
enantiomerilor unor aminoacizi (leucina, izoleucina, norleucina, valina, norvalina,
fenilalanina) [364, 365], acizi carboxilici (acid mandelic [366], acid a-ciclohexil-
mandelic [367]), aminoalcooli (fenilglicinol, 2-amino-1-feniletanol, 2-aminobutanol,
efedrind, norefedrind) [359, 368, 369], amine (feniletilamind, 2-aminopentan) [359, 368,
369] si chiar antibiotice [370]. Aceste sisteme au dezavantajul existentei in sistem a
ionului amoniu (pentru reglarea pH-ului) si a ionilor de cupru, ioni care trebuie ulterior
separati din faza apoasa in care se concentreaza unul dintre enantiomeri [368].

Pentru separarea unor beta-blocante s-au utilizat sisteme bazate pe didodecil-(L)-
tartrat si acid boric in sistemul cloroform — apa [371, 372], iar pentru aminoalcooli si
amine s-au utilizat diferiti dialchiltartrati si tartrati alaturi de hexafluorofosfati in
cloroform [373 — 375]. Desi versatilitatea sistemelor este buna, selectivitatea de numai
1,2 — 1,6 este prea redusda pentru aplicarea la scard industriala; in plus apare
dezavantajul coextractiei unui contra-ion puternic lipofil, [PFs]".

Un alt sistem de extractie selectivd a enantiomerilor este cel bazat pe derivati de
eteri-coroand. Sistemul a fost conceput initial pentru separarea aminelor chirale prin
HPLC/CSP' [376, 377]. Acesti derivati de eteri-coroana contin un rest fenolic a carui
grupare OH se afla in interiorul coroanei, servind ca grupare de legatura pentru gruparea
aminica. In pozitia para se giseste o grupare 2,4-dinitrofenilazo, care pe langa faptul ca
este o grupare cromoford, conduce la cresterea capacitatii de legare a aminelor neutre si
a aminoalcoolilor [378]. Selectivitatea acestor derivati este influentatd de aranjamentul
substituentilor pe inelul eterului-coroana: compusii avand gruparile C¢Hs— localizate
langa puntea de dietilenglicol (1 si 2 din fig. 4.103) sunt mai selectivi decat cei care au
gruparile C¢Hs— amplasate langa gruparea fenolica (3 si 4 din fig. 4.103).

Me Me Me Me 1\:{5 Me '\zie Me
A \‘| /-’\0/ 1 /i\‘O’ . r/?\\o .
Ph [o 0. ],Ph Ph\[/o o? Ph 0 0j 0 Oj\
OL T (J)/ \c[ (JjH j)/ Ph/Eo oH 07 "y w0 oH 07 “vp
191 r LA r
&T, s ‘/ J N l]/
| |
N=N—Ar N=N—Ar N=N—Ar N=N—Ar
(5.5.5.5-1 (RS.SR)2 (5.5.5.5-3 (RS.S.R)4

Figura 4.103. Derivati de eteri-coroana cu selectivitate chirala pentru amine §i
aminoalcooli [376]

In timp ce eterii coroand in conformatie (S,S,S,S) s-au dovedit a fi selectivi pentru
izomerii R ai compusilor: 2-aminopropan-1-ol, 2-amino-3-metilbutan-1-ol si 2-amino-2-
feniletan-1-ol, eterii Tn conformatie (R,S,S,R) s-au dovedit a fi selectivi pentru izomerii
S ai acelorasi aminoalcooli. Aceasta selectivitate poate fi explicatd prin factorii sterici
care pot sau nu favoriza includerea aminei in cavitatea eterului-coroana [376].

' HPLC/CSP — cromatografie de inaltd performanti pe fazi chirala stationard
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Un derivat piridinic de eter-coroana (fig. 4.104) a fost sintetizat si i-a fost testata
selectivitatea pentru diferite amine si aminoalcooli chirali (fig. 4.105). Macrociclul
chiral a prezentat o buna selectivitate pentru sec-butilamina (2), pentru compusii (3) —
(5) a prezentat o selectivitate redusa, iar pentru (1) si (6) nu a fost enantioselectiv [379].

N:N—@—Noz CHS)\/OH CH3)\/CH3 ©)\/
1 2 3

Ph, O OH O__Ph
[ :r NH, NHy.__CHs; NH,
CH
N
|
U ©:9) 4 5 6

Figura 4.104. Eter azofenolic Figura 4.105. Compugsi model pentru testarea
piridino-18-coroana-6 enantioselectivitatii eterului azofenolic piridino-18-
coroana-6 asupra aminelor primare chirale

Studii mai ample au fost efectuate cu eterul-coroana azofenolic prezentat in fig.
4.106 [359]. Acesta a fost testat ca extractant in diferiti solventi, cei mai eficienti
dovedindu-se diclormetanul si, intr-o mai mica masura, toluenul. Cu toate acestea,
pentru aplicatiile la scard mai mare se recomanda utilizarea toluenului ca solvent, acesta
fiind mai putin daunator mediului inconjurdtor decat diclormetanul. Drept compusi
model de extras s-au folosite aminele si aminoalcoolii avand o structurd asemanatoare
efedrinei (fig. 4.107).

/':b‘ /:b; H
2 (\o"\ 2 | E l T S NH,
] | NN PN Y o 2
N oA OH N, N I
L NH, OH 2 o
Ol OH ” (1) fenilglicinol (2) 2-amino-1-feniletanol (3) 2-aminobutanol (4) norefedrina
b =

OH e

LN NH,
e N UL I\
N=N ﬁ NO, CH, LH P

N .,

(5) efedrina (6) feniletilamina (7) 2-aminopentan
Figura 4.106. Eter Figura 4.107. Compusi model pentru testarea
azofenolic 18-coroand-6 enantioselectivitatii eterului azofenolic 18-coroand-6
[359] asupra unor amine chirale de tip efedrinic [359]

S-a constatat ca acest eter-coroand are o selectivitate buna (peste 1,7) pentru
majoritatea compusilor testati (tab. 4.28), iar faptul cd valorile coeficientilor de
distributie sunt mari la concentratii relativ scdzute de extractant, permite utilizarea
acestui compus in instalatii de capacitate ridicata [368]. Faptul ca 2-aminopentanul nu a
putut fi separat poate conduce la concluzia ca pentru recunoasterea chirala este necesara
prezenta unei a doua grupari functionale (fenil sau hidroxil) in molecula-tintd. De
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asemenea, selectorul (eterul-coroand) ar putea fi enantioselectiv si pentru alte amine
primare chirale, cu cel putin incd o grupare functionald in molecula lor: aminoacizi,
aminalcooli, amine aromatice [359, 368].

Tabelul 4.28. Separarea chirala a unor aminoalcooli si amine prin extractie reactiva cu
eter-coroand azofenolic (2 mMol/L) in diclor metan [368]

Enantiomer T [°C] pH D, D, Selectivitate Enantiomerul
preferat

Fenilglicinol 25 9,0 4,0 0,8 5,0 R
2-Amino-1-feniletanol 5 10,0 5,6 472 1,3 R
Norefedrina 5 8,7 4,5 2,6 1,7 (+)
2-Aminobutanol 5 9,9 1,9 0,6 3,2 R
Feniletilamina 5 9,2 20,4 9,9 2,1 S
2-Aminopentan 5 9,9 6,2 6,0 1,0

D, — coeficientul de distributie al enantiomerului cel mai puternic extras
D, — coeficientul de distributie al enantiomerului cel mai slab extras

Studiile cinetice indica faptul ca extractia aminoalcoolilor cu eteri-coroand
azofenolici decurge in domeniul difuzional, reactia chimica nefiind etapa determinanta
de viteza [369]. La extractia intr-o singurd treapta, selectivitatea operationald este
influentata in special de valoarea constantei de complexare dintre eterul-coroand si
enantiomeri (care depinde de tipul solventului si de temperaturd), precum si de
concentratia extractantului. Raportul de distributie al enantiomerilor intre faza apoasa si
cea organica este puternic influentat de pH [380].

Reextractia aminoalcoolilor din faza organica se poate realiza fie prin modificarea
pH-ului (in cazul feniletilaminei), fie prin modificarea temperaturii (in cazul
fenilglicinolului). Pentru modificarea pH-ului nu se recomandad utilizarea acizilor
minerali, ci a dioxidului de carbon. O presiune partiald de circa 0,02 MPa a CO; este
suficientd pentru reducerea pH-ului unei solutii cu 2 mMol/L feniletilamina péné la
valoarea 6. In aceste conditii are loc decomplexarea de eterul-coroani $l trecerea aminei
in faza apoasa fenomen :
vizbil prin modificarea
clara si rapida a culorii
fazei organice de la
purpuriu inchis la porto-
caliu [359, 380].

Flexibilitatea extrac-
tiei reactive fractionate cu
derivati axzofenolici ai
eterilor coroanda a fost
demonstrata la scara redusa
intr-un contactor cu mem-
brand avand circa doua
trepte teoretice de extractie
atat in zona de extractie,
cat si Tn zona de spdlare

(fig. 4.108). Figura 4.108. Instalatie de extrac;tie reactiva fractionatd
(FREX) de tip contactor cu membrana [381]
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