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Razlike u odvijanju transportnih i kineti~kih procesa u razli~itim obujmima bioreaktora uzrokuju
probleme kod razmjernog pove}anja bioreaktora. Zbog toga jo{ uvijek ne postoji jedinstvena
procedura za pove}anje obujma bioreaktora. U ovom radu razmatrani su kriteriji geometrijske,
hidrodinami~ke i “fiziolo{ke” sli~nosti koji se mogu primijeniti u procesu pove}anja obujma bio-
reaktora u kojem se odvija pseudohomogeni bioproces, te njihova ovisnost o procesnim para-
metrima bioreaktora. Industrijski bioprocesi su u pravilu heterogeni sustavi, a najzastupljenija
skupina tih sustava su aerobni bioprocesi. Obujamni koeficijent brzine prijenosa kisika (kLa)
naj~e{}e se primjenjuje kao kriterij za pove}anje obujma bioreaktora u kojem se odvija odre-
|eni aerobni bioproces. U ovom radu razmatrani su i kriteriji koji se primjenjuju u procesu po-
ve}anja obujma bioreaktora kod kojih se mije{anje radnog medija izvodi pomo}u cirkulacije
zraka ili cirkulacije medija ostvarene pumpom. Bioprocesi s flokulama, peletima i filmom mi-
krobne biomase kao i njihovi strukturirani matemati~ki modeli koji se mogu primijeniti za po-
ve}anje obujma bioreaktora tako|er su razmatrani ovom radu.

Klju~ne rije~i: Pseudohomogeni i heterogeni bioprocesi, bioreaktori, strukturirani modeli, kri-
teriji pove}anja obujma bioreaktora

Uvod

Izraz pove}anje bioreaktora (eng. scale-up) koristi se za
proceduru gdje se industrijski bioreaktor projektira i iz-
ra|uje na osnovi rezultata eksperimenata provedenih u la-
boratorijskoj ili poluindustrijskoj veli~ini bioreaktora. Pro-
blemi pove}anja obujma bioreaktora postoje zbog razlika
u odvijanju kineti~kih i transportnih procesa u razli~itim
obujmima bioreaktora. Sama kinetika bioprocesa neovisna
je o veli~ini bioreaktora u kojem se odvija odre|eni bio-
proces. Me|utim, pove}anjem obujma bioreaktora sve se
te`e posti`e homogenost sustava, te zbog toga prevladava
utjecaj transportnih procesa na ukupnu brzinu bioprocesa.
Drugim rije~ima, u laboratorijskim, dobro mije{anim, ho-
mogenim bioreaktorima brzina bioprocesa ograni~ena je
kinetikom, a u industrijskim bioreaktorima brzinom prije-
nosa tvari.1,2 Zbog toga je prijenos bioprocesa u ve}i obu-
jam bioreaktora ~esto te`ak i upitan. Transport supstrata i
drugih hranjivih tvari do stanice mikroorganizma nu`an je
za odvijanje svakog bioprocesa. U aerobnim bioprocesima
transport kisika do stanice u pravilu limitira ukupnu brzi-
nu bioprocesa. Zbog toga je pove}anje obujma bioreakto-
ra kompliciranije za aerobne, te kontinuirane i {ar`ne pro-
cese s dotokom supstrata nego za anaerobne i {ar`ne bio-
procese.

U laboratorijskom bioreaktoru zbog dobrog mije{anja po-
stoje zanemarivo mali gradijenti koncentracije i tlaka, dok
se u industrijskom bioreaktoru ti gradijenti ne mogu zane-
mariti. Transportni procesi odvijaju se pomo}u dva osnov-
na mehanizma: konvekcije, koja je posljedica protoka i
kondukcije, koja je posljedica difuzijskih procesa. Najve}i
utjecaj na ove procese imaju na~in strujanja, mije{anje,
prijenos tvari i topline. Radna okolina mikrobne stanice i
njene promjene bitno utje~u na pona{anje mikroorganiz-

ma tijekom bioprocesa, te mogu uzrokovati promjenu ki-
netike odre|enog bioprocesa.3

U laboratorijskom bioreaktoru uvjeti okoline se znatno
razlikuju od uvjeta u industrijskom, te se dobiveni rezultati
iz laboratorijskog bioreaktora ~esto ne mogu primijeniti na
industrijski bioreaktor. Zbog toga je prilikom pove}anja
obujma bioreaktora u kojem se odvija odre|eni bioproces
potrebno osigurati geometrijsku i hidrodinami~ku sli~nost
bioprocesa u obje veli~ine bioreaktora, a u proceduru za
pove}anje potrebno je uklju~iti i karakteristike tog biopro-
cesa. Prije pove}anja obujma bioreaktora potrebno je
odrediti kineti~ke karakteristike odre|enog bioprocesa, te
njihovu ovisnost o procesnim parametrima sustava.4–6 Za
pove}anje veli~ine bioreaktora postoje razli~ite metode
koje se mogu grupirati u ove skupine: temeljne (eng. fun-
damental), polutemeljne (eng. semifundamental), iskustve-
ne metode, dimenzijska analiza i analiza re`ima i metode
poku{aja i pogre{ke. Za pove}anje obujma bioreaktora u
praksi se naj~e{}e primjenjuju kombinacije navedenih me-
toda, a osobito iskustvene metode u kombinaciji s polute-
meljnim metodama.5,7

Pseudohomogeni bioprocesi

Bioprocesi su naj~e{}e heterogeni sustavi koji sadr`e ove
komponente: radni medij kao kapljevitu fazu, mjehuri}e
zraka ili plinova nastalih u bioprocesu kao plinovitu fazu,
te mikrobne stanice i netopljive sastojke medija kao ~vrstu
fazu. U realnom sustavu je zbog toga vrlo te{ko ostvariti
stanje potpune homogene raspodjele komponenata susta-
va u cijelom obujmu bioreaktora. Nehomogenost sustava
vrlo ~esto uzrokuje probleme prilikom modeliranja i po-
ve}anja obujma bioreaktora. Prilikom formiranja modela
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odre|enog bioprocesa vrlo ~esto se pretpostavlja stanje
idealne homogene raspodjele komponenata sustava unu-
tar bioreaktora koje se jo{ naziva i pseudohomogeno sta-
nje. Pseudohomogeno stanje bioprocesa je karakterizirano
jednolikom raspodjelom komponenata radnog medija i
mikroorganizma u cijelom obujmu bioreaktora. U tom
slu~aju mikroorganizam treba rasti u obliku pojedina~nih
stanica ili u obliku vrlo tankog biofilma kod bioprocesa s
biofilmom. Formiranje nakupina ili agregata stanica odno-
sno pove}anje debljine biofilma uzrokuje pove}anje neho-
mogenosti sustava, tj. pseudohomogeni sustav prelazi u
heterogeni sustav.8 U daljnjem razmatranju analizirat }e se
veli~ine i kriteriji koji utje~u na pove}anje obujma bioreak-
tora u kojem se odvija pseudohomogeni bioproces.

Pove}anje obujma bioreaktora u kojem se odvija biopro-
ces od laboratorijske do industrijske veli~ine povezano je s
hidrodinamikom medija unutar bioreaktora i kineti~kim
karakteristikama odre|enog bioprocesa, te me|usobnom
interakcijom navedenih karakteristika. Pri tome je nemo-
gu}e o~uvati potpunu sli~nost svih parametara procesa u
obje veli~ine bioreaktora. Najve}i utjecaj na hidrodinami-
ku ima geometrija i na~in rada bioreaktora (diskontinuirani
ili kontinuirani rad). Zna~ajke mije{anja koje pokazuju od-
stupanje od idealnog mije{anja radnog medija u bioreak-
toru su sljede}e: vrijeme mije{anja,9–11 vrijeme cirkulaci-
je,12,13 raspodjela vremena zadr`avanja,14–16 raspodjela
vremena cirkulacije,17–20 vrijeme homogenizacije ili stu-
panj nehomogenosti.21 Prilikom pove}anja obujma biore-
aktora, osim geometrijske i hidrodinami~ke sli~nosti, po-
trebna je i “fiziolo{ka” sli~nost bioprocesa unutar laborato-
rijske i industrijske veli~ine bioreaktora. Na “fiziolo{ku”
sli~nost bioprocesa najve}i utjecaj ima okolina mikroorga-
nizma, te fiziolo{ko stanje mikroorganizma. Okolina mikro-
organizma posljedica je fizikalnih (temperatura, tlak, na~in
strujanja, povr{inska napetost, viskoznost i difuznost rad-
nog medija), kemijskih (pH, redoks potencijal i puferski ka-
pacitet medija, te koncentracija supstrata ili produkta) i bio-
lo{kih ~imbenika (infekcija fagom, koncentracija inhibito-
ra, prekursora, geneti~ka stabilnost, kvaliteta i koli~ina ino-
kuluma). Osim uvjeta okoline na fiziolo{ko stanje mikroor-
ganizma utje~u i promjene unutar samog mikroorganizma,
a to su fizi~ke (morfologija i pigmentacija) i biokemijske
(enzimska aktivnost i sastav mikrobne stanice) promjene.22

Op}enito govore}i, prilikom pove}anja obujma bioreakto-
ra u kojem se odvija odre|eni bioproces potrebno je odre-
diti me|usobni utjecaj karakteristika bioreaktora i uvjeta
okoline radnog mikroorganizma te odabrati one utjecaje
koji su bitni za proces pove}anja obujma bioreaktora. Ka-
ko se bioprocesi me|usobno mogu znatno razlikovati (ae-
robni, anaerobni, homogeni, heterogeni, povr{inski, sub-
merzni, rast u obliku flokula, peleta ili filma biomase, poja-
va inhibicije supstratom ili produktom i dr.), to je jasno da
ne mo`e postojati jedinstvena metoda kojom bi se mogli
rije{iti problemi kod pove}anja obujma bioreaktora za sve
navedene slu~ajeve ili njihove kombinacije.

U industriji se jo{ uvijek najvi{e rabe bioreaktori s
mije{alom, a za njihovo razmjerno pove}anje u homoge-
nom neaeriranom bioprocesu mogu se primijeniti sljede}i
kriteriji: geometrijska sli~nost bioreaktora, na~in strujanja,
ulazna snaga (P/V), vrijeme mije{anja, cirkulacije ili homo-
genizacije, Reynoldsov broj mije{ala ili brzina rotacije mi-
je{ala.23,24 U procesu pove}anja obujma bioreaktora ~esto

se primjenjuje kombinacija prethodno navedenih kriterija.
Naj~e{}e primjenjen kriterij pove}anja obujma bioreaktora
je geometrijska sli~nost koja se zasniva na jednakom omje-
ru karakteristi~nih dimenzija laboratorijskog (1) i industrij-
skog (2) bioreaktora, a pri tome se naj~e{}e primjenjuje
odnos visine i promjera bioreaktora:25

(H / DT)1 = (H / DT)2. (1)

Geometrijska sli~nost bioreaktora omogu}ava ekstrapolaci-
ju rezultata eksperimenata iz laboratorijske i poluindustrij-
ske na industrijsku veli~inu bioreaktora. Za geometrijski
razli~ite bioreaktore nu`na je izrada dodatnih korelacija,
{to komplicira proces pove}anja obujma bioreaktora. Pri-
mjer geometrijski razli~itog pove}anja obujma bioreaktora
je odnos promjera mije{ala i bioreaktora (di/DT) zbog bolje
disperzije plina.25 Ostali prethodno navedeni kriteriji po-
ve}anja obujma bioreaktora usko su povezani s procesom
mije{anja unutar bioreaktora. Postoje razli~iti pristupi u
odre|ivanju vremena mije{anja, a zajedni~ko je u svim tim
pristupima da se vrijeme mije{anja definira kao vrijeme
potrebno za postizanje odre|enog stupnja mije{anja.8,10,26

Stupanj mije{anja (�D) odre|en je sljede}om jednad`bom:

�D = �(c – cM) / (cM – c0)� . 100. (2)

Na osnovi stupnja mije{anja (�D) mo`e se odrediti vrijeme
mije{anja (tm):11

tm = ln �1 – (�D / 100)� / dm , (3)

gdje je dm – parametar smanjenja intenziteta mije{anja
odre|en jednad`bom:10

dm = 2 � 2 ��
2/ tZ

*. (4)

Ovisnosti vremena mije{anja o procesnim parametrima
bioreaktora naj~e{}e su formirane na osnovi eksperimen-
talnih istra`ivanja u bioreaktorima s razli~itim tipovima mi-
je{ala i geometrijskim odnosima karakteristi~nih veli~ina
bioreaktora. Tako npr. za bioreaktor s razli~itim tipovima
mije{ala kod potro{nje snage (P/V�) od 0,01 – 2,00 W kg–1

uz promjenu odnosa di/DT od 0,2 – 0,7, te pove}anje
promjera bioreaktora do 2,7 m uz odnos hL = DT formira-
na je sljede}a ovisnost:27–29

n tm = 5,3 NP
–1/3 (di / DT)–2. (5)

U slu~aju vi{e mije{ala u bioreaktoru ovisnost vremena mi-
je{anja o procesnim parametrima je definirana ovom jed-
nad`bom:27,30,31

n tm = 3,3 NP
–1/3 (di / DT)–2,43. (6)

Prethodno navedene jednad`be postavljene su na osnovi
istra`ivanja provedenih u medijima male viskoznosti. Za
viskozne medije od po~etne to~ke strujanja (Re 	 6 400
NP

–1/3) vrijeme mije{anja je proporcionalno dinami~koj vi-
skoznosti (�), a definirano je ovom ovisno{}u:32

n tm = 3,4 . 104 Re–1 NP
–2/3 (di / DT)–2. (7)
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Odre|ivanje vremena mije{anja ima odre|ene nedostat-
ke: nepoznavanje mehanizma mije{anja medija u bioreak-
toru, eksperimentalno odre|ivanje je relativno komplicira-
no, a odre|ivanje stupnja mije{anja ~esto je subjektivne
prirode. Zbog navedenih nedostataka vremena mije{anja
definirano je vrijeme cirkulacije koje pokazuje cirkulacij-
sku raspodjelu komponenata bioprocesa unutar obujma
bioreaktora. Prema definiciji to vrijeme je odnos toka kap-
ljevine (medija) u bioreaktoru (sC) i srednje brzine cirkula-
cije kapljevine (vC):12,20

tc = sC / vC . (8)

Povezanost vremena mije{anja i cirkulacije odre|ena je
eksperimentalno:11

tm = a tc , (9)

gdje je “a” – parametar ovisan o gusto}i i viskoznosti me-
dija, brzini cirkulacije i duljini puta cirkulacije, a poprima
vrijednosti iz intervala 3 – 7.11,33 Naj~e{}e se pretpostavlja
da vrijednost parametra “a” iznosi 5.10,13,34 U ve}ini slu-
~ajeva odre|ivanje vremena mije{anja ili cirkulacije izve-
deno je samo s jednim osjetilom, a kako uvjeti mije{anja u
cijelom obujmu bioreaktora nisu identi~ni, rezultati mje-
renja znatno ovise o polo`aju mjernog osjetila u bioreakto-
ru. Mayr i suradnici21 su primijenili vi{e osjetila ({est) za de-
tekciju trasera, te iz odziva sustava formirali krivulju neho-
mogenosti. Vrijeme homogenizacije su definirali kao vri-
jeme potrebno da se vrijednost krivulje nehomogenosti
smanji na odre|enu razinu. Time je vrijeme homogeniza-
cije upotrebljeno umjesto vremena mije{anja kao novi kri-
terij za uspje{nost mije{anja radnog medija u bioreaktoru.
Ta metoda je primjenjiva kada se rabi vi{e mjernih osjetila
za mjerenje odziva sustava. Prethodno razmatrana vreme-
na koja karakteriziraju mije{anje mogu se primijeniti kao
kriterij za pove}anje obujma bioreaktora nakon povezi-
vanja s geometrijskim i procesnim parametrima bioreakto-
ra. Me|utim, za uspje{no pove}anje obujma bioreaktora u
kojem se odvija odre|eni bioproces potrebno je osigurati i
“fiziolo{ku” sli~nost bioprocesa u razli~itim obujmima bio-
reaktora. Za razli~ite odnose visine medija prema pro-
mjeru bioreaktora, te promjera mije{ala prema promje-
ru bioreaktora vrijeme cirkulacije (tC) definirano je jed-
nad`bom:23,35

n tC = 0,76 (hL / DT)0,6 (DT / di)2,7. (10)

Mukataka i suradnici36 povezuju vrijeme cirkulacije s ulaz-
nom snagom (P/V) koja se ~esto primjenjuje kao kriterij za
pove}anje obujma bioreaktora.
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Bioreaktori s ve}im brojem mije{ala mogu se prou~avati s
pozicije cirkulacijskog toka medija pod utjecajem svakog
pojedinog mije{ala kao i toka izmjene izme|u pojedinih
mije{anih zona. Za bioreaktor s dva mije{ala vrijeme cirku-
lacije oko gornjeg i donjeg mije{ala definirano je sljede}im
jednad`bama:34

za donje mije{alo:

n tC = 5 �(2 hL / di) + (DT / di)� (hb / di), (12)

za gornje mije{alo:

n tC = 5 �(2 hL / di) + (DT / di)� �(hL – hb / di)� . (13)

Na karakteristi~na vremena mije{anja utje~u i fizikalno-ke-
mijska svojstva medija, kao {to su viskoznost ili gusto}a
medija u kojem se odvija odre|eni bioproces. Promjenom
viskoznosti medija dolazi do promjene vrijednosti karakte-
risti~nih vremena mije{anja. Jednad`be 10 – 13 mogu se
primijeniti za pove}anje obujma bioreaktora, ali kod me-
dija male viskoznosti. Kod viskoznih medija koji su ka-
rakteristi~ni za bioprocese s micelijskim mikroorganizmi-
ma vrijeme cirkulacije se mo`e odrediti ovom jednad -̀
bom:36,37
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Mjerenja provedena u medijima s micelijem plijesni Peni-
cillium chrysogenum37 koncentracije biomase od 4,5 – 9,1
kg m–3 i suspenzije papirne pulpe masene koncentracije
od 7 – 15 kg m–3 pokazuju da indeks toka (nFI) poprima
vrijednosti od 0,37 – 0,64 uz indeks konzistencije (�C) od
0,3 – 3,0 Pa sn. Pove}anje obujma bioreaktora na temelju
karakteristi~nih vremena mije{anja podrazumijeva kon-
stantne vrijednosti tih veli~ina unutar laboratorijskog, polu-
industrijskog i industrijskog bioreaktora. Poznato je da po-
ve}anje obujma bioreaktora uzrokuje pove}anje karakteri-
sti~nih vremena mije{anja zbog pove}anja puta cirkulacije
medija unutar bioreaktora. Eksperimentalno je utvr|eno
da ovisnost vremena mije{anja o promjeni obujma ili pro-
mjera bioreaktora ima oblik:38,39

tm 	 V 0,3 	 DT
–1,33. (15)

Postoji vi{e na~ina da vrijeme mije{anja ostane konstan-
tno, u procesu pove}anja obujma bioreaktora s mije{alom,
a naj~e{}e se primjenjuje pove}anje ulazne snage (P/V) ili
brzine rotacije mije{ala. Pove}anje ulazne snage, da bi se
sa~uvalo konstantno vrijeme mije{anja, dopu{teno je do
odre|enih granica. Prije|u li se te granice, zbog ekonom-
skih ili tehni~kih razloga daljnje pove}anje nije opravdano.
Za industrijske bioreaktore zbog velikog obujma trebalo bi
instalirati opremu ~ija tehni~ka izvedba nije mogu}a ili
ekonomski opravdana.5,6 Ekonomska kategorija (znatno
pove}anje utro{ka energije po jedinici proizvoda) u tak-
vom slu~aju tra`i razmatranje mogu}nosti primjene drugih
tipova bioreaktora. Druga mogu}nost o~uvanja konstan-
tnog vremena mije{anja je pove}anje brzine rotacije mi-
je{ala, jer ve}e brzine rotacije uvjetuju br`u cirkulaciju
medija unutar bioreaktora, a time i mogu}nost o~uvanja
vremena mije{anja pri pove}anju obujma bioreaktora. Po-
sljedica ve}ih brzina rotacije mije{ala je br`a cirkulacija
medija unutar bioreaktora, a time se stvara mogu}nost
odr`avanja vremena mije{anja konstantnim u obje veli~ine
bioreaktora. Pove}anje brzine rotacije mije{ala mo`e se to-
lerirati samo do odre|ene razine, a pove}anje iznad te
granice mo`e negativno djelovati na odvijanje samog bio-
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procesa. U bioprocesima s micelijskim mikroorganizmima
velike brzine rotacije mije{ala izazivaju o{te}enje micelija
ili peleta, {to ima kao posljedicu smanjenje djelotvornosti i
produktivnosti.23,40 U primjeni vremena mije{anja kao kri-
terija pove}anja obujma bioreaktora treba biti vrlo opre-
zan, jer i ostali procesi unutar tog sustava mogu utjecati na
odvijanje bioprocesa u industrijskom bioreaktoru. Kao
primjer u tablici 1 prikazana su karakteristi~na vremena
razli~itih procesa bitnih za proizvodnju biomase pekarskog
kvasca.41 Svi procesi ~ija su vremena u razini ili manja od
vremena cirkulacije kapljevite faze mogu utjecati na odvi-
janje proizvodnje biomase kvasca. Pove}anje obujma bio-
reaktora tako|er se dugo izvodilo na osnovi kriterija geo-
metrijske sli~nosti i konstantne ulazne snage (P/V). Odnos
izme|u ulazne snage i obujma bioreaktora dobiven je ek-
sperimentalno:38

(P/V) 	 V –a, (16)

gdje je “a” – eksponent koji u slu~aju neaerirane podloge
ima vrijednost 0,5, a kod aerirane podloge 0,37. Gore na-
vedeni odnos postavljen je na osnovi istra`ivanja u 30 bio-
reaktora s mije{alom radnog obujma od 0,1 – 300 m3 koji
su optimalizirani za procese proizvodnje mikrobne bioma-
se i sekundarnih metabolita. U industriji pri projektiranju
bioreaktora predvi|a se potrebna ulazna snaga od 0,8 –
3,0 kW m–3. Veli~ina potrebne ulazne snage ovisi o fizikal-
no-kemijskim karakteristikama medija (viskoznost, gusto-
}a, formiranje pjene) kao i o morfolo{kim karakteristikama
radnog mikroorganizma.36 Reynoldsov broj mije{ala je ta-
ko|er jedan od empirijskih kriterija pove}anja obujma
bioreaktora ~ija se vrijednost mo`e odrediti ili procijeniti
na osnovi ovih ovisnosti:38

NRE = n di
2 � / � 	 V 0,35 	 n di

2. (17)

Prilikom pove}anja obujma bioreaktora na osnovi kon-
stantnog Reynoldsovog broja mije{ala (NRE) treba posebnu
pozornost posvetiti morfolo{kim karakteristikama radnog
mikroorganizma. Velika obodna brzina mije{ala mo`e
o{tetiti radni mikroorganizam, {to uzrokuje smanjenje pro-
duktivnosti i djelotvornosti bioprocesa. U industriji se pri-
mjenjuju obodne brzine od 2,5 – 6,0 m s–1 neovisno o
obujmu bioreaktora. Svi prethodno spomenuti empirijski
kriteriji pove}anja obujma bioreaktora ne primjenjuju se
pojedina~no, ve} se ovisno o zahtjevima bioprocesa oda-
bire optimalna kombinacija kriterija koja }e omogu}iti naj-
ve}u mogu}u produktivnost i djelotvornost bioprocesa u
industrijskom bioreaktoru.

Heterogeni bioprocesi

Realni bioprocesi su u pravilu heterogeni sustavi gdje ~esto
dolazi do aglomeracije stanica u flokule ili micelijske pele-
te kao i do formiranja tankog sloja mikrobne biomase tzv.
biofilma. Pove}anjem veli~ine flokula, peleta ili debljine
biofilma javljaju se transportni problemi, a osobito na gra-
nici izme|u kapljevite i ~vrste faze heterogenog sustava. U
takvim slu~ajevima za opisivanje sustava nu`no je postav-
ljanje bilance tvari ili topline, te rje{avanje kompleksnih
sustava diferencijalnih jednad`bi. Dimenzija flokula, pele-
ta, mjehuri}a zraka ili kristala se ne pove}ava proporcio-
nalno s pove}anjem obujma bioreaktora, ve} ostaje kon-
stantna. Dimenzija prethodno navedenih ~estica u bio-
reaktoru odre|ena je s dva suprotna procesa: disperzijom i
koalescencijom. Oba su procesa ovisna o karakteristikama
strujanja i povr{inskim svojstvima radnog medija u bio-
reaktoru. Ako se prilikom pove}anja obujma bioreaktora
ne mijenjaju povr{inska svojstva medija karakteristike stru-
janja odre|uju veli~inu ~estica u bioreaktoru.5

U industriji najzastupljenija grupa heterogenih procesa su
aerobni bioprocesi, kao {to su proizvodnja mikrobne bio-
mase, nekih organskih kiselina, antibiotika itd. U aerobnim
bioprocesima kisik je kona~ni akceptor elektrona u respi-
ratornom lancu, te pad koncentracije otopljenog kisika
ispod neke kriti~ne vrijednosti ograni~ava rast i usporava
bioproces. Zbog toga je va`no da u aerobnim bioprocesi-
ma koncentracija otopljenog kisika u radnom mediju bude
ve}a od kriti~ne vrijednosti, koja ovisi o vrsti mikroorganiz-
ma, sastavu, viskoznosti, gusto}i i povr{inskoj napetosti
radnog medija. U nekim aerobnim bioprocesima npr. pro-
izvodnji octene kiseline ve} kratkotrajna nesta{ica kisika
(od nekoliko minuta) mo`e prouzro~iti ireverzibilno o{te-
}enje enzimskog sustava stanice, {to dovodi do potpunog
zaustavljanja bioprocesa. Zbog toga je prilikom pove}anja
obujma bioreaktora potrebno analizom bioprocesa odre-
diti kriti~ne parametre sustava.

Bioreaktori s mije{alom

Kod bioreaktora s mije{alom aeracija se izvodi dovo|e-
njem zraka preko stati~kog ili dinami~kog raspr{iva~a zraka
uz mehani~ko mije{anje medija. Navedeni sustav mije{a-
nja i aeracije zahtijeva relativno visoku potro{nju energije.
Mije{ala koja se primjenjuju kod ovih bioreaktora razlikuju
se po dimenzijama i obliku, te daju razli~ite profile struja-
nja medija u bioreaktoru. Najve}i utjecaj na odabir mije-
{ala ima viskoznost medija i koncentracija otopljenog kisi-
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Ta b l i c a 1 – Karakteristi~na vremena razli~itih procesa tijekom
proizvodnje biomase pekarskog kvasca u koloni s
barbotiraju}im mjehuri}ima zraka (VL = 120 m3)41

Ta b l e 1 – Characteristic times of different processes in ba-
ker's yeast production in a bubble column fer-
mentor (VL = 120 m3)41

Proces

Process

Definicija

Definition

Vrijednost

Value (s)

a) Mije{anje kapljevite faze
a) Mixing of liquid phase

sC
2 / DZ 101 – 103

b) Cirkulacija teku}ine
b) Liquid circulation

2 sC / vC 101 – 102

c) Prijenos kisika u kapljevitoj fazi
c) Oxygen transfer in liquid phase

1 / kLa 1 – 102

d) Potro{nja kisika
d) Oxygen consumption

cL / rO 1

e) Potro{nja supstrata
e) Substrate consumption

cS / rCR 101 – 102

f) Rast biomase
f) Biomass growth 1 / � 104



ka koja je nu`na za normalni tok odre|enog bioprocesa. U
praksi se jo{ uvijek naj~e{}e primjenjuje turbinsko mije{alo
(Rushtonova turbina) zbog svojeg dobrog izmje{avanja i
aeracijskog protoka. Kod visokih bioreaktora ugra|uje se
vi{e mije{ala na osovinu u cilju pobolj{anja mije{anja, tj.
spre~avanja formiranja mrtvih zona u bioreaktoru. Omjer
visine i promjera bioreaktora mo`e varirati u {irokom ra-
sponu. Kad je ovaj omjer jednak jedan, povr{ina bioreak-
tora je najmanja {to rezultira najmanjim utro{kom materi-
jala za izgradnju bioreaktora. Me|utim, u slu~aju aeracije
potrebno je pove}ati taj odnos da bi se pove}alo vrijeme
zadr`avanja mjehuri}a zraka (ili plina) u radnom mediju,
~ime se ujedno pove}ava i koncentracija otopljenog kisi-
ka.42 O utjecaju aeracije na mije{anje postojala su suprot-
na mi{ljenja sve do primjene metode mjerenja cirkulacije
medija unutar bioreaktora radio-oda{ilja~em ili magnet-
nom kapsulom. Navedenom tehnikom ustanovljeno je da
pove}anje protoka aeracije uzrokuje pove}anje srednjeg
vremena cirkulacije, a istodobno je intenzitet mije{anja
ve}i.38 Taj rezultat pokazuje da aeracija pridonosi djelot-
vornosti mije{anja. Ovisnost srednjeg vremena cirkulacije
medija o aeraciji za bioreaktor s mije{alom ima maksimum
u nekoj kriti~noj to~ci nakon koje dolazi do smanjena
srednjeg vremena cirkulacije bez obzira na pove}anje ae-
racije. Aeracija vi{a od te kriti~ne vrijednosti dovodi do flu-
idizacije medija u struji zraka, te rotacija mije{ala vi{e ne
utje~e na disperziju mjehuri}a zraka. U takvoj situaciji cije-
li sustav se pona{a sli~no kao kolona s barbotiraju}im mje-
huri}ima zraka, tj. mije{anje unutar bioreaktora ovisno je o
protoku aeracije.24,43 Pove}anje obujma bioreaktora u ko-
jem se odvija aerobni bioproces se zbog prethodno nave-
dene pojave vrlo rijetko izvodi na osnovi karakteristi~nih
vremena mije{anja. Klasi~ni bioreaktor s mije{alima prika-
zan je na slici 1.

Za pove}anje obujma bioreaktora s mije{alom u kojem se
odvija aerobni bioproces naj~e{}e se primjenjuju ove
kombinacije kriterija pove}anja obujma bioreaktora:44–46

1. Geometrijska sli~nost (ili konstantan odnos di / DT), kon-
stantna kLa vrijednost i obujamni protok zraka po jedinici
obujma podloge (QG/V).

2. Geometrijska sli~nost, konstantna kLa vrijednost i obod-
na brzina mije{ala (ndi).

3. Konstantna kLa vrijednost, konstantna obodna brzina
mije{ala i konstantni obujamni protok zraka po jedinici
obujma podloge (QG /V ). Odnos di / DT unutar granica pre-
dlo`enih po Oldshueu.47

Osim navedenih mogu}e je formirati i druge kombinacije
kriterija pove}anja obujma bioreaktora. Me|utim, klju~na
i nezaobilazna veli~ina je kLa vrijednost. Kod pove}anja
obujma bioreaktora u kojem se odvija aerobni bioproces
nu`no je osigurati jednaku brzinu prijenosa kisika u svim
veli~inama bioreaktora. Ju i Chase48 izradili su pobolj{anu
kombinaciju kriterija za pove}anje obujma bioreaktora s
aerobnim bioprocesima koja sadr`i ova ~etiri kriterija: geo-
metrijsku sli~nost, obodnu brzinu mije{ala, ulaznu snagu i
konstantnu maksimalnu brzinu prijenosa kisika (cOTR,M)
odre|enu jednad`bom 18.

cOTR,M = kLa cr = kLa pO2
He (18)

Ova pobolj{ana kombinacija kriterija pove}anja obujma
bioreaktora omogu}ava bolju kontrolu ulazne snage (PG/V)
za industrijske bioreaktore.48 Kako je kLa jedan od naj-
~e{}e primjenjivanih kriterija pove}anja obujma bioreak-
tora s aerobnim bioprocesima, to je za njegovo izra~una-
vanje i predvi|anje izra|en cijeli niz ovisnosti o procesnim
parametrima bioreaktora. Na osnovi provedenih istra`iva-
nja u bioreaktorima obujma od 2,5 m3 do 900 m3 utvr|e-
no je da linearna brzina strujanja zraka (vS) bolje opisuje
sustav od obujamnog protoka zraka po jedinici obujma
podloge (QG/V).49 Naj~e{}e primjenjivana jednad`ba za iz-
ra~unavanje kLa vrijednosti u medijima male viskoznosti
ima oblik:50–53

kLa = K1 (PG / VL)a (vS)b, (19)

gdje su K1, a, b – koeficijenti koji ovise o viskoznosti, gu-
sto}i i povr{inskoj napetosti medija, te o disperziji i koale-
scenciji. Najve}i broj dosada{njih ovisnosti kLa o proce-
snim parametrima sustava postavljen je na osnovi model-
nih istra`ivanja, a vrlo malo na osnovi podataka iz stvarnih
bioprocesa.54 Henzler55 nakon niza eksperimenata u vodi i
vodenim otopinama soli za razli~ite obujme bioreaktora
formira bezdimenzijsku grupu koja sadr`i kLa, te razvija
ovisnost o procesnim parametrima bioreaktora:
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Istu bezdimenzijsku grupu primjenjuju Reuss i suradni-
ci56,57 za uzgoj kvasca u {ar`nom procesu s dotokom sup-
strata za razli~ite obujme i geometrijske karakteristike bio-
reaktora, te postavljaju jednad`bu:
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S l i k a 1 – Standardni bioreaktor s mije{alima (B – odbija~ vrtlo-
ga, M – motor, R. T. – Rushtonova turbina)

F i g . 1 – Standard bioreactor with stirrers (B – baffle, M – mo-
tor, R. T. – Rushton turbine)
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Ista jednad`ba primijenjena je za opisivanje proizvodnje
glukonske kiseline s Aspergillus niger, pri ~emu je Schmid-
tov broj (Sc) uveden zbog opisivanja utjecaja promjene vi-
skoznosti medija na molekulsku difuziju odnosno koefici-
jent prijenosa tvari. Linek i Vacek58,59 i Linek i suradnici60

na osnovi prou~avanja razli~itih koalesciraju}ih sustava po-
stavljaju ovu jednad`bu za odre|ivanje kLa:

kLa = exp (– 4.18 N1 – 4.36)
P

V

N

T

L

l


�
�
�



�
�
� (vS)0,4 (22)

N1 6056
15

10 3 05
2

2

� �
��,
,

,

�

�

X

X

�
� �

X

d
d

d

d2

2
1

1
�




�
�



�
�

�


�

�
�



�

�
�

�

c
c c

ln

ln
.

Za viskozne medije problem odre|ivanja kLa vrijednosti
kod pove}anja obujma bioreaktora dodatno se komplicira
zbog te{ko}a u karakterizaciji na~ina strujanja. U tom
slu~aju za izra~unavanje kLa naj~e{}e se primjenjuje jed-
nad`ba:51,61,62

kLa = c (PG / VL)A (vS)B (�PR)C , (23)

gdje je �PR – prividna dinami~ka viskoznost odre|ena
ovom jednad`bom:63

�PR = a (11 n)�m–1
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gdje je a – parametar, �m – indeks snage, a n – brzina rota-
cije mije{ala.

Na osnovi istra`ivanja otopina s Na-poliakrilatom (PAA) i
Na-karboksi-metil-celulozom (CMC), Ranade i Ulbrecht64

postavljaju jednad`bu za odre|ivanje kLa:
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Formiranje bezdimenzijskih grupa koje sadr`e kLa nije
omogu}ilo dobivanje op}e jednad`be ovisnosti za viskoz-
ne medije, jer dobiveni rezultati istra`ivanja jako ovise o
zna~ajkama medija.65,66 Me|utim, tijekom istra`ivanja
uo~eno je da dva medija razli~itih indeksa konzistencije i
toka imaju pribli`no jednaku prividnu viskoznost kod
odre|ene brzine rotacije mije{ala. U industrijskim bioreak-
torima67 uo~eno je da viskozni mediji zapo~inju homoge-
no strujanje kod brzine rotacije mije{ala od 104 s–1. Na
osnovi toga za tri otopine CMC razli~ite viskoznosti postav-
ljena je jedna jednad`ba za kLa:64
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Koncept s dvije razli~ite viskoznosti pobolj{ava ovisnost iz-
me|u mjernih i modelnih podataka. Me|utim, on je jo{
uvijek empirijske prirode, te stoga nije primjenjiv u proce-
su pove}anja obujma bioreaktora.54 Na osnovi odvojenog
definiranja kL i “a” Kawasa i Moo-Young68 razvijaju ovisnost
za odre|ivanje kLa vrijednosti u aeriranim bioreaktorima s
mije{alom za newtonovske i nenewtonovske medije:
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Jednad`ba 27 primijenjena je za simulaciju strujanja osam
razli~itih newtonovskih medija s to~no{}u od ± 50 %.
Me|utim, ista jednad`ba je dobro simulirala strujanje testi-
ranih nenewtonovskih medija (otopine CMC i karbopola).
Herbst i suradnici69 su primijenili jednad`bu 27 u fermen-
taciji ksantana i postigli to~nost od ± 30 %.

Kao kriterij pove}anja obujma bioreaktora s aerobnim bio-
procesima ~esto se uz kLa primjenjuje i snaga mije{anja.
Snaga mije{anja (P) ovisi o geometriji bioreaktora, protoku
zraka, karakteristikama mije{ala, brzini rotacije mije{ala,
karakteristikama radnog medija itd., a izra`ava se kao fun-
kcija broja snage (NP) koji je definiran jednad`bom:44

NP = P / (n3 di
5 �). (28)

Za proces pove}anja bioreaktora va`no je da kod NRE >
10 000 broj snage poprima konstantnu vrijednost tj. stru-
janje medija u bioreaktoru je turbulentno. Zbog nedostat-
ka eksperimentalnih podataka za aerobne bioprocese, po-
ve}anje obujma bioreaktora se izvodi primjenom aeracij-
skog broja (NA) koji je bezdimenzijska grupa koja ima
oblik:70

NA = QG / (n di
3) . (29)

Ovisnost NA o (PG/P) ovisi o karakteristikama radnog medi-
ja i vrijedi samo za odre|enu geometriju bioreaktora uz
jedno mije{alo u bioreaktoru. Za bioreaktore s vi{e mi-
je{ala potrebna snaga mije{anja (PG) ovisi o polo`aju mi-
je{ala i na~inu strujanja medija oko mije{ala. Uvjeti oko
pojedinog mije{ala se razlikuju, ali nije poznata pouzdana
metoda koja predvi|a distribuciju snage na pojedina mi-
je{ala bioreaktora. Za izra~unavanje promjera mije{ala,
njihovog broja, brzine rotacije ili razmaka izme|u mije{ala
jo{ se uvijek primjenjuju iskustvene metode koje se zasni-
vaju na geometrijskoj sli~nosti, ulaznoj snazi ili Reynoldso-
vom broju mije{ala.71 U nekim slu~ajevima te metode uzi-
maju u obzir karakteristike radnog mikroorganizma.72 Ve-
lik utjecaj na brzinu prijenosa kisika i kLa u aerobnim bio-
procesima ima linearna brzina strujanja zraka. Ona ta-
ko|er utje~e i na parcijalni tlak kisika u bioreaktoru. Utje-
caj linearne brzine strujanja zraka na brzinu prijenosa kisi-
ka (cOTR) odre|en je sljede}om jednad`bom:72

cOTR =
26786 298v S P

V T
S C t
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Pove}anjem srednje linearne brzine strujanja pove}ava se i
obujamni udjel plinovite faze u kapljevitoj fazi sustava
(eng. gas hold-up). Smanjenje korisnog obujma bioreakto-
ra i produktivnosti odre|enog bioprocesa posljedice su po-
ve}anja obujmnog udjela plinovite faze u kapljevitoj fazi
sustava. Pove}anje obujma medija zbog aeracije ne bi
smjelo biti ve}e od 20 – 25 % neaeriranog obujma medija.
U aerobnim bioprocesima, kao jedan od kriterija pove}a-
nja obujma bioreaktora primjenjuje se i obujamni protok
zraka po jedinici obujma podloge (QG/V). Primjena tog od-
nosa mo`e dovesti do problema u industrijskom bioreak-
toru. Razlog je tome {to primjena konstantnog odnosa
(QG/V) ima za posljedicu znatno pove}anje linearne brzine
strujanja ako se pove}ava promjer biorektora, a {to mo`e
uzrokovati fluidizaciju i izbacivanje medija iz bioreaktora.
Zbog toga je potrebno pove}anje obujma bioreaktora iz-
voditi na osnovi konstantne srednje linearne brzine stru-
janja, a radne uvjete odabrati na osnovi bilance mase tvari
odre|ene komponente sustava.72

Kolone s barbotiraju}im mjehuri}ima
zraka i “air-lift” reaktori

Mije{anje i aeracija kod ovih bioreaktora izvodi se cirkula-
cijom zraka kroz sustav. Raspr{ivanjem zraka u radni medij
pomo}u razli~itih stati~kih ili dinami~nih raspr{iva~a nasta-
je smjesa zraka i radnog medija koja se zbog ni`e gusto}e
di`e kroz medij te ga mije{a. U odnosu na bioreaktore s
mije{alom ovi bioreaktori zahtijevaju manje energije za
mije{anje. Kolone s barbotiraju}im mjehuri}ima zraka su
vrlo jednostavne konstrukcije, pri ~emu se omjer visine i
promjera kolone kre}e u intervalu od 3 : 1 do 6 : 1. Glav-
ne prednosti kolona s barbotiraju}im mjehuri}ima zraka u
odnosu na bioreaktore s mije{alom su ni`a cijena izgradnje
i manji tro{kovi odr`avanja uz zadovoljavaju}i prijenos tva-
ri odnosno topline. Kod “air-lift” reaktora za razliku od ko-
lona s barbotiraju}im mjehuri}ima zraka postoje odvojene
uzlazne i silazne sekcije za protok radnog medija. Uzlazna
sekcija bioreaktora se aerira sli~no kao i kolona s barbotira-
ju}im mjehuri}ima zraka. Na vrhu uzlazne sekcije odvaja
se zrak od radnog medija, kojemu se zbog toga pove}ava
gusto}a te se spu{ta silaznom sekcijom na dno bioreaktora,
gdje se ponovo aerira. Cirkulacija radnog medija u “air-lift”
reaktoru posljedica je razlike u gusto}i izme|u uzlazne i si-
lazne sekcije bioreaktora. U odnosu na kolone s barbo-
tiraju}im mjehuri}ima zraka “air-lift” reaktori omogu}ava-
ju bolje mije{anje i aeraciju radnog medija. Me|utim, kod
malih brzina strujanja medija aeracija i mije{anje na razini
su kao kod kolone s barbotiraju}im mjehuri}ima zraka.42

Tipi~ni primjeri bioreaktora kod kojih se mije{anje radnog
medija izvodi cirkulacijom zraka prikazani su na slici 2.

Za pove}anje obujma bioreaktora kod kojih se mije{anje
izvodi cirkulacijom zraka kao kriteriji se mogu primijeniti
geometrijska sli~nost, konstantna kLa vrijednost, konstan-
tna linearna brzina strujanja ili konstantna brzina prijenosa
kisika. Tako npr. za kolone s barbotiraju}im mjehuri}ima
zraka Yang i suradnici73 postavljaju sljede}i odnos brzina
strujanja kapljevite faze sustava:
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Jednad`ba 31 empirijske je prirode, a njezine osnovne ve-
li~ine su: �Nf koji opisuje radijalni profil zadr`avanja plino-
vite faze u mediju i bR koji povezuje utjecaj geometrije
bioreaktora i karakteristika medija na brzinu strujanja u
bioreaktoru. Clark i suradnici74 postavljaju model turbu-
lentne cirkulacije za kolonu s barbotiraju}im mjehuri}ima
zraka koja ima radijalnu distribuciju aksijalne brzine medi-
ja u visokoj koloni s turbulentnim strujanjem. Postavljeni
model nema analiti~ko rje{enje, te se distribucija brzine
dobiva numeri~kom integracijom. Na stijenci kolone dola-
zi do promjene na~ina strujanja, a integracija profila brzina
kroz povr{inu popre~nog presjeka kolone daje protok kap-
ljevite faze (QL):

Q R Q R R
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L d
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�� 2
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� ( ) , (32)

gdje je R – radijalna udaljenost.

Za “air-lift” reaktore s povratnim tokom medija Chisti i su-
radnici75 odre|uju prosje~nu brzinu strujanja kapljevite fa-
ze (vLR):
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S postavljenom jednad`bom mogu se uspje{no simulira-
ti literaturni podaci o brzini strujanja radnog medija u
“air-lift” reaktorima razli~itih konfiguracija uz odabir odgo-
varaju}e vrijednosti koeficijenta trenja. Za “air-lift” reakto-
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S l i k a 2 – Bioreaktori kod kojih se mije{anje izvodi pomo}u cir-
kulacije zraka:42 a) kolona s barbotiraju}im mjehuri}ima zraka, b)
“air-lift” reaktor s centralnom cijevi, c) “air-lift” reaktor s bo~nom
cijevi (R. Z. – raspr{iva~ zraka, U. S. – uzlazna sekcija, S. S. – silaz-
na sekcija, C. C. – centralna cijev)
F i g . 2 – Bioreactors with mixing performed by air circula-
tion:42 a) bubble column, b) air-lift reactor with central tube, c)
air-lift reactor with side tube (R. Z. – air sparger, U. S. – riser, S. S.
– downcomer, C. C. – draft tube)



re s koncentri~nom cijevi fT mo`e se zanemariti, a za bio-
reaktor s cirkulacijskim tokom fT je jednak fB. Faktor trenja
za dno bioreaktora odre|uje se ovom jednad`bom:

fB = 11,4 (SD / AB) . (34)

Navedena jednad`ba za fB dobro aproksimira eksperimen-
talne rezultate, ali treba unaprijediti metodu za odre|iva-
nje fB kako bi se jednad`ba 33 mogla primijeniti za po-
ve}anje obujma bioreaktora.76–80 Za opisivanje hidrodina-
mike u “air-lift” reaktorima ~esto se primjenjuje i disperzij-
ski model, a obi~no se odvojeno definiraju uzlazna i silaz-
na sekcija zbog razli~itog na~ina strujanja unutar tih sekci-
ja.81–84

Bioreaktori s mije{anjem izvedenim cirkulacijom
medija pomo}u pumpe

U ovom tipu bioreaktora radni medij se odvodi pomo}u
pumpe i onda se tla~nom cijevi dovodi do mlaznice u obli-
ku injektora, ejektora ili Venturijeve cijevi, gdje zbog pada
tlaka dolazi do usisavanja zraka u radni medij. Bioreaktori
s mije{anjem izvedenim cirkulacijom medija pomo}u
pumpe karakteristi~ni su po intenzivnom mije{anju i aera-
ciji, te se vrlo ~esto primjenjuju za bioprocese gdje je po-
trebna velika dobava kisika. Primjeri takvih bioprocesa su
aerobna obrada otpadnih voda i proizvodnja pekarskog
kvasca.42 Tipi~ni primjer bioreaktora kod kojeg se mije{a-
nje izvodi cirkulacijom medija pomo}u pumpe prikazan je
na slici 3.

Kao primjer za pove}anje obujma ove grupe bioreaktora
izdvojeni su bioreaktori s hidroejektorima za koje Orfanio-
tis i suradnici85 primjenjuju ove kriterije pove}anja obujma
bioreaktora: srednja linearna brzina strujanja plinovite fa-
ze, moment mlaza i ulazna snaga (PG/V). U ovoj vrsti biore-
aktora linearna brzina strujanja ovisi o obujmu i karakteri-

stikama radnog medija (viskoznosti, gusto}i i povr{inskoj
napetosti), procesu difuzije, udjelu plinovite faze u dvofaz-
nom sustavu, a tako|er i o geometriji bioreaktora i protoku
medija koji utje~e na pad tlaka u hidroejektoru. Sve pret-
hodno navedene karakteristike treba uzeti u obzir prilikom
odre|ivanja brzine strujanja plinovite faze koja }e se pri-
mijeniti kao kriterij za pove}anje obujma bioreaktora. Drugi
kriterij je moment mlaza (F) koji karakterizira hidroejektor,
a definiran je ovom jednad`bom:

F = � QL
2 �(1 +  ) / SS� . (35)

U bezdimenzijskom obliku izraz za moment mlaza (FS) po-
prima oblik:85

FS = F/ (� vL g) . (36)

Tre}i kriterij pove}anja bioreaktora ulazna snaga (PG/V)
odre|ivana je primjenom sljede}e ovisnosti:

k a
v

g

P V

v gL
G

2

1 3

4
4 1 3

0

128 10



�
��



�
�� � �




�

�
�



�

�
�

�

/

/

,

,
/

( )�

52

1 3F
S

/ . (37)

Povezivanje procesnih i fiziolo{kih
parametara bioprocesa

Kinetika bioprocesa bitno utje~e na pove}anje volumena
bioreaktora. Dobar je primjer proizvodnja 2,3-butandiola s
bakterijom Enterobacter aerogenes koja je testirana u tri ti-
pa bioreaktora: bioreaktoru s mije{alom, koloni s barboti-
raju}im mjehuri}ima zraka i “air-lift” reaktoru. Pri tome su
primijenjeni sljede}i kriteriji pove}anja bioreaktora: geo-
metrijska sli~nost, ulazna snaga (P/V) i brzina prijenosa kisi-
ka. U laboratorijskom mjerilu za sve tipove bioreaktora do-
bivena je pribli`no jednaka djelotvornost bioprocesa, a u
poluindustrijskoj veli~ini (1,5 m3) “air-lift” reaktor je poka-
zao prednost pred bioreaktorom s mije{alom zbog manjeg
utro{ka energije po obujmu radnog medija. Istra`ivanjem
je utvr|eno da konstantna brzina prijenosa kisika (cOTR) ili
kLa nisu zadovoljavaju}i kriteriji za pove}anje obujma bio-
reaktora u slu~aju kada je radni mikroorganizam osjetljiv
na promjene koncentracije otopljenog kisika u mediju.
Razlog tome je velik utjecaj hidrodinamike na proces pro-
izvodnje 2,3-butandiola u mikroaerobnim uvjetima.86

Zbog velike osjetljivosti radnog mikroorganizma na kon-
centraciju otopljenog kisika u mediju, kao kriterij za po-
ve}anje obujma bioreaktora primijenjen je respiratorni
kvocijent (RQ) koji je definiran sljede}om jednad`bom:87

RQ = cOUR / cCO2
. (38)

Eksperimentalno je utvr|eno da vrijednost RQ od 4 – 4,5
(koja odgovara stehiometrijskom odnosu iz metaboli~kog
puta dobivanja 2,3-butandiola) daje maksimalnu produk-
tivnost i djelotvornost bioprocesa.87

Kriteriji pove}anja bioreaktora vezani
za oblik biomase

U procesu pove}anja obujma bioreaktora osim geometrij-
ske sli~nosti, ulazne snage, koeficijenata prijenosa mase

14 B. [ANTEK et al.: Kriteriji pove}anja obujma bioreaktora, Kem. Ind. 53 (1) 7–24 (2004)

S l i k a 3 – Bioreaktor s mije{anjem izvedenim cirkulacijom me-
dija pomo}u pumpe (P – pumpa, IN. – injektor)

F i g . 3 – Bioreactor with medium mixing performed by pump
(P – pump, IN. – injector)



tvari ili topline treba razmotriti i na~in rasta radnog mikro-
organizma. Mikroorganizmi mogu biti suspendirani u rad-
nom mediju kao pojedina~ne stanice, formirati nakupine
stanica (flokule), formirati film stanica na unutarnjim po-
vr{inama bioreaktora ili u slu~aju micelijskih mikroorgani-
zama formirati micelijske pelete. Flokule, peleti ili film
mikrobnih stanica (biofilm) uzrokuju heterogenost odre-
|enog sustava, a za opisivanje tih sustava primjenjuju se
razli~iti matemati~ki modeli.

Bioprocesi s flokulama i peletima

Za bioreaktor s mije{alom, pri postavljanju bilance mase
tvari za sustav s flokulama potrebno je razmotriti i posto-
janje supstrata unutar flokula biomase. Masa bioflokule se
zbog toga dijeli na aktivnu masu biomase (mA) i masu sup-
strata u flokuli (mS), a promjene unutar flokule su opisane
jednad`bama:88
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Brzina potro{nje supstrata i brzina rasta ovise o koncentra-
ciji supstrata u mediju i sastavu flokule koji se mijenja ovi-
sno o vremenu zadr`avanja flokula u bioreaktoru. Ako se
sastav flokula izrazi kao omjer mase supstrata i mase aktiv-
ne biomase (Y = mS / mA) onda se promjena sastava tije-
kom bioprocesa mo`e opisati jednad`bom:88
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Postavljena jednad`ba se u op}em slu~aju mo`e rije{iti
analiti~ki. Flokule odre|enog sastava ulaze u bioreaktor te
se adaptiraju na novu okolinu, tj. dolazi do promjene od-
nosa mase supstrata i biomase unutar flokule. Formiranje
kineti~kog modela odre|enog bioprocesa, te povezivanje
parametara modela s procesnim parametrima bioreaktora
omogu}ava primjenu tog modela u procesu pove}anja
bioreaktora. Obujamna brzina potro{nje supstrata (rS) ili
rasta biomase (rAX) u slu~aju linearne kinetike bioprocesa
tj. rq = k1 �S (1 – Y/YM) i � = k2 Y ima oblik:

rS = �XA k1 �S (1 – YSR /YM) (41)

rAX = �XA k2 YSR. (42)

U kolonskom bioreaktoru s fluidiziranim slojem flokula
brzina potro{nje supstrata po jedinici obujma (rq) opisana
je prema Andrewsu89 jednad`bom:

rq =
!M

X S TY
/

�
�2 � – 2 ln (1 + �)�0.5 (43)

�T =
1
�

!M

L X S
D Y K

S/

,

gdje su � = �S / KS i �T – Thieleov modul.

Strujanje unutar bioreaktora s fluidiziranim slojem mo`e se
opisati disperzijskim modelom ~ije se rje{enje u bezdi-
menzijskom obliku uz konstantnu bezdimenzijsku potro{nju

supstrata (rG*) i sastav flokula (Y) mo`e prikazati jed-
nad`bom:

�

� 0
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$1 + Pe Y – exp �Pe (Y – 1)�% (44)
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Jednad`ba 44 mo`e se primijeniti za pove}anje obujma
bioreaktora, ali kod primjene bezdimenzijskih grupa treba
biti oprezan zbog mogu}nosti promjene uvjeta okoline i
na~ina strujanja kapljevite faze u bioreaktorima ve}eg
obujma.

Micelijski mikroorganizmi formiraju pelete prilikom sub-
merzne kultivacije, a u ve}ini slu~ajeva brzina transportnih
procesa odre|uje ukupnu brzinu odre|enog bioprocesa.
Transport tvari u pelet i iz peleta provodi se molekulskom
difuzijom koja se odvija u dva stupnja: transport do
povr{ine peleta i difuzija kroz pore u pelet. Jednosmjerna
difuzija u pelet povezana s bilancom mase limitiraju}eg
supstrata (ci) opisana je jednad`bom:90
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gdje je rci – molarna brzina formiranja odre|ene tvari.

Umjesto rje{enja diferencijalne jednad`be i dobivanja kon-
centracijskog profila odre|ene tvari u peletu kao funkcije
vremena, utjecaj prijenosa tvari na ukupni stupanj konverzi-
je obi~no se odre|uje faktorom djelotvornosti (RE):90
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U procesu pove}anja obujma bioreaktora dovoljno je pri-
mijeniti faktor djelotvornosti prijenosa tvari (jednad`ba 46)
{to reducira diferencijalnu jednad`bu sustava (45) na funk-
ciju vremena zadr`avanja u dobro mije{anim bioreaktori-
ma ili funkciju duljine puta peleta u cijevnim bioreaktori-
ma. Dobivena vremenska konstanta mo`e se primijeniti
kao jedan od kriterija za pove}anje obujma bioreaktora.

Bioprocesi s biofilmom

Mikroorganizmi vrlo ~esto na unutarnjim povr{inama bio-
reaktora ili na ~vrstim pomo}nim ~esticama stvaraju tanak
sloj mikrobne biomase (tzv. biofilm). Na~in strujanja kap-
ljevite faze i koncentracija supstrata najvi{e utje~u na deb-
ljinu formiranog biofilma. Tipi~ni primjeri bioreaktora s
biofilmom su Frings generator (proizvodnja octa), prokapni
filter (obrada otpadnih voda) i bioreaktori s fluidiziranim
slojem ili nasutim slojem nosa~a (eng. packed bed) na koji-
ma mikrobna kultura raste u obliku biofilma.42 U bioreak-
torima s biofilmom sustav je u cjelini heterogen, no mo`e

B. [ANTEK et al.: Kriteriji pove}anja obujma bioreaktora, Kem. Ind. 53 (1) 7–24 (2004) 15



se pretpostaviti stanje pseudohomogenosti. To vrijedi samo
kada je profil koncentracija na presjeku sloja biofilma jed-
noli~an. U slu~aju pseudohomogenosti za cijevni bioreak-
tor s fiksnim slojem biofilma formiran je model sustava u
stacionarnom stanju uz primjenu Monodove kinetike:
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U slu~aju konstantne debljine filma biomase (&F) i konstan-
tne vrijednosti KS, te uz po~etne i kona~ne grani~ne uvjete
z = 0, �S = �S0

i z = z, �S = �S rje{enje jednad`be 48 ima
oblik:8
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U slu~aju da debljina biofilma nije konstantna, jednad`ba
48 ima sljede}e rje{enje:8
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Postavljeni pseudohomogeni model pretpostavlja limitaci-
ju prijenosa tvari {to odgovara stvarnom odvijanju biopro-
cesa u bioreaktoru s fiksnim slojem biofilma.8 U bioreakto-
rima s biofilmom nastoji se ostvariti idealna debljina biofil-
ma. To je ona debljina do koje penetriraju limitiraju}i sup-
strat i kisik, a ovisi o vrsti mikroorganizma i na~inu struja-
nja u bioreaktoru. Model pseudohomogenosti postavljen
na osnovi bilance supstrata i primjene Monodove kinetike
u rotiraju}em biodisk reaktoru ima oblik:
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gdje je tZ = VL/ QL srednje vrijeme zadr`avanja.

Postavljeni modeli pseudohomogenosti za bioreaktore s
biofilmom ne udovoljavaju ako se detaljno razmatra po-
na{anje sustava, a budu}i da su empirijske prirode, ne mo-
gu se primijeniti za pove}anje obujma bioreaktora. Zbog
toga se nastoji formirati detaljnije modele koji uzimaju u
obzir heterogenost sustava. Modeli heterogenosti za biore-
aktor s biofilmom postavljaju se zbog ova dva razloga:

– odre|ivanje brzine potro{nje supstrata u slu~aju interak-
cije izme|u reakcije bioprocesa i vanjskih ili unutarnjih
transportnih procesa (unutar biofilma ili stanice mikroorga-
nizma),

– odre|ivanje brzine rasta biofilma.

Modeli heterogenosti uzimaju u obzir navedene kriterije,
te se model bioreaktora i kinetika bioprocesa ugra|uju u
kona~ni model cijelog sustava. U diferencijalnom obuj-
mu bioreaktora konverzija supstrata mo`e se opisati jed-
nad`bom:91,92
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Prednost jednad`be 52 je {to se mo`e primijeniti na raz-
li~ite konfiguracije bioreaktora, jer je postavljena na osnovi
dinami~ke interakcije kineti~kih i transportnih procesa. Re-
zultati dobiveni primjenom jednad`be 52 pokazuju da se
jednostavni modeli za opisivanje pona{anja biofilma ne
mogu primijeniti budu}i da zanemaruju interakcije izme-
|u brzine potro{nje supstrata, brzine rasta biomase i bilan-
ce tvari u radnom obujmu bioreaktora. Jednad`ba koja
uzima u obzir heterogenost sustava omogu}ava odre|iva-
nje navedenih dinami~kih interakcija u stanju aktivnog
rasta biofilma. Me|utim, jednad`ba 52 nema analiti~ko
rje{enje, te zahtijeva primjenu numeri~kih metoda za do-
bivanje rje{enja.8

Za pove}anje obujma bioreaktora nije nu`no detaljno
odrediti transport unutar peleta, flokula ili biofilma bioma-
se zbog toga {to se pomo}u faktora djelotvornosti mogu
zadovoljavaju}e opisati spomenuti procesi. Me|utim, ako
su transportni procesi unutar peleta, biofilma ili flokule bit-
ni za odvijanje odre|enog bioprocesa, tada je potrebno
detaljnije odrediti odnose unutar tih struktura i postaviti
modele koji }e opisati realno stanje. Dobiveni modeli mo-
gu se primijeniti u proceduri za pove}anje obujma bio-
reaktora u kojem se odvija odre|eni bioproces.93

Strukturirani modeli heterogenih sustava

Kod heterogenih sustava zbog nehomogenosti radnog me-
dija unutar bioreaktora name}e se potreba primjene struk-
turiranih modela koji su zasnovani na bilancama koli~ine
gibanja, mase tvari ili topline.

Varijacije u koncentraciji otopljenog kisika mogu kod ne-
kih mikroorganizama uzrokovati promjenu metabolizma, a
time i promjenu djelotvornosti odre|enog bioprocesa.94

Sinclair i Brown95 su primijenili strukturirani model na kon-
tinuirani bioreaktor (sa simetri~no postavljenim mije{alom)
radi istra`ivanja utjecaja intenziteta mije{anja na izlaznu
koncentraciju biomase iz bioreaktora. Model se sastoji od
dva idealno mije{ana prostora (kaskade) izme|u kojih po-
stoji tok izmjene. Primjenom Monodove kinetike koncen-
tracija biomase, a time i model mije{anja definirani su jed-
nad`bom:95
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Za bioreaktor s dva mije{ala Oostherhuis i Kossen96 postav-
ljaju model s pet kaskada. Model se sastoji od dvije kaska-
de koje opisuju doga|aje u prostoru oko mije{ala i tri ka-
skade koje ~ine ostatak bioreaktora. Brzina strujanja medi-
ja izme|u kaskada modela jednaka je cirkulaciji medija
oko mije{ala (eng. pumping capacity of impellers). Kineti-
ka potro{nje kisika opisana je Monodovom jednad`bom, a
bilanca kisika postavljena je za svaku kaskadu modela. Ta-
ko je npr. bilanca kisika za i-tu kaskadu definirana jed-
nad`bama:

QG (cG
i –1 – cG

i) – kLa
i VL+G �(cG

i / He) – cL
i� = 0. (54)
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QD (CL
i + CL

i +1 – 2 CL
i ) +

+ kLa
i VL+G �(CG

i / He) – CL
i� – rO2max

c V

K c

i i

i

L L

O L
2

�
= 0.

(55)

Za bioreaktore s vi{e mije{ala Bader97 primjenjuje strukturi-
rani model za opisivanje mije{anja u obujmu od 150 m3.
Bioreaktor s ~etiri mije{ala, koji se primjenjuje u proizvodnji
antibiotika, podijeljen je na ~etiri kaskade izme|u kojih se
odvija izmjena tvari i energije. Model mije{anja u bioreakto-
ru je postavljen na osnovi bilance kisika za svaku pojedinu
kaskadu bioreaktora, a zanemareno je povratno strujanje
plinovite faze. Singh i suradnici98,99 za bioreaktor s vi{e mi-
je{ala postavljaju strukturirani model s idealno mije{anim
kaskadama izme|u kojih postoji recirkulacija i povratni tok
kao {to je to prikazano na slici 4. Veli~ine modela su cirkula-
cijski tok, broj kaskada u cirkulaciji (NC) i obujam idealno
mije{ane kaskade oko mije{ala (VID1 – VID3). Cirkulacijski tok
je funkcija proto~nosti pumpe i broja kaskada u cirkulaciji
(NC) ~iji broj je funkcija reolo{kih svojstava medija i razine
turbulencije u bioreaktoru. Obujam kaskade oko mije{ala
(VID1 – VID3) definiran je kao kod Oostherhuisa i Kossena.96

Koncentracija otopljenog kisika se predvi|a numeri~kim
rje{avanjem sustava jednad`bi za bilancu kisika i to u svakoj
kaskadi modela zasebno. Prethodno opisan model primi-
jenjen je za predvi|anje koncentracije otopljenog kisika u
viskoznom mediju Penicillium chrysogenum u bioreaktoru
obujma 40 m3. U ve}ini slu~ajeva do sada primijenjeni
strukturirani modeli imaju i odre|ene nedostatke. Autori
ve}ine strukturiranih modela ne uzimaju u obzir povratno
strujanje plinovite faze, a broj kaskada u modelu ovisan je o
intenzitetu povratnog mije{anja ili turbulencije. Prilikom po-
stavljanja strukturiranih modela treba uz odre|ivanje broja
kaskada modela razmatrati mije{anje faza medija (kapljevite
i plinovite), prijenos tvari i kinetiku samog bioprocesa.23

Mayr i suradnici100,101 primjenjuju strukturirani model za
karakterizaciju mije{anja u industrijskom bioreaktoru s jed-
nom i tri Rushtonove turbine. U tom modelu idealno mi-
je{anje je definirano uz samo mije{alo, a cirkulacijski tok
radnog medija oko mije{ala podijeljen je u niz idealno mi-

je{anih prostora (kaskada) ~iji broj je ujedno jedan od para-
metara modela. Izme|u kaskada u modelu simulacijom ak-
sijalnog i radijalnog protoka medija predvi|ena je izmjena
tvari i energije. Radijalno odnosno aksijalno vrijeme cirkula-
cije odre|eno je jednad`bama:

tCRAD
= VL / 6 QRAD tAX = VL / QAX . (56)

Formirani model mije{anja medija u bioreaktoru ima ~etiri
promjenjiva parametra, a to su: radijalno i aksijalno vrije-
me cirkulacije, obujam idealno mije{ane kaskade mije{ala
i broj kaskada unutar svakog cirkulacijskog segmenta. Na
osnovi modela mije{anja formiran je novi koncept po-
ve}anja obujma bioreaktora povezivanjem parametara
modela i procesnih parametara bioreaktora koji su izra`eni
u bezdimenzijskom obliku:102

1. n tcRAD
= 0,76 (hT / DT) 0,6 (DT / di) 2,7

hT = (hL / NTR) NTR = 3

2. tAX = f (FrS, FrA, �*, ' )

3. VM / VL = f (FrS, FrA, �*, ' )

4. N = 4 (57)

Parametri jednad`bi 2. i 3. iz sustava 57 definirani su u
ovisnosti o Froudeovom broju mije{ala (FrS) i Froudeovom
broju aeracije (FrA), a polinomni koeficijenti jednad`bi po-
vezani su s bezdimenzijskom viskozno{}u (�*) i odnosom
promjera bioreaktora (') za dvije razli~ite veli~ine bioreak-
tora.102 Prethodno navedeni model mije{anja primijenjen
je za simulaciju utjecaja mije{anja i pove}anja obujma bio-
reaktora na proizvodnju glutaminske kiseline u bioreaktoru
s tri mije{ala obujma 65 m3. U proizvodnji glutaminske ki-
seline oscilacije pH – vrijednosti imaju vrlo negativan u~i-
nak na djelotvornost samog bioprocesa. Primjenom opisa-
nog modela mije{anja odre|en je broj mjesta kao i lokacije
za doziranje amonijaka uz uvjet o~uvanja konstantne pH
vrijednosti. Zbog toga je smanjeno inhibicijsko djelovanje
amonijaka na mjestu utoka u bioreaktor.103 Strukturirani se
modeli mogu primijeniti na sve poznate tipove bioreakto-
ra, {to omogu}ava usporedbu odvijanja bioprocesa u raz-
li~itim tipovima bioreaktora. Za uspore|ivanje procesa u
razli~itim tipovima bioreaktora nu`no je poznavati utjecaj
fizi~kih i biolo{kih parametara na odvijanje odre|enog
bioprocesa. Postavljanje bilance tvari ili topline, te pri-
mjena numeri~kih metoda za rje{avanje postavljenih bi-
lan~nih jednad`bi strukturiranog modela omogu}it }e
smanjenje broja pogre{aka prilikom pove}anja obujma
bioreaktora.

U cijevnim bioreaktorima (vertikalnim ili horizontalnim)
bioprocesi se odvijaju uz gradijent koncentracije, tempera-
ture ili tlaka uzdu` cijevi, {to ~ini karakteristi~an heteroge-
ni sustav. Cijevni bioreaktori se naj~e{}e primjenjuju u raz-
li~itim procesima biokonverzije s imobiliziranim enzimima
ili stanicama mikroorganizama, te u obradi otpadnih voda
i uzgoju kulture `ivotinjskih stanica.42,104,105 Za pove}anje
obujma cijevnih bioreaktora naj~e{}e je potrebno na
osnovi geometrijske sli~nosti odrediti duljinu i promjer bio-
reaktora, te vrstu pumpe, proto~nost radnog medija ili zra-
ka. Cijevni bioreaktori su karakterizirani protokom koji se
pribli`ava ~epolikom strujanju. Osim karakteristika strujan-
ja, pri pove}anju volumena bioreaktora treba razmatrati i
kinetiku bioprocesa koji se odvija u bioreaktoru. Tako npr.
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S l i k a 4 – Fizi~ki model mije{anja s idealno mije{anim kaskada-
ma oko svakog mije{ala (VID1 – VID3) i cirkulacijom
koja je karakterizirana brojem kaskada (NC)98,99

F i g . 4 – Physical mixing model with ideally mixed cascades
around each impeller (VID1 – VID3) and circulation
characterised by number of circulation cascades
(NC)98,99



Ziegler i suradnici106 postavljaju jednad`be bilance bioma-
se, supstrata i kisika u kapljevitoj i plinovitoj fazi kod uzgo-
ja kvasca Candida tropicalis.
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Bilanca kisika u kapljevitoj fazi opisana je sljede}om jed-
nad`bom:
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a u plinovitoj fazi:
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Potrebna ulazna snaga za mije{anje aerirane podloge
(PP/V) odre|ena je iz gradijenta tlaka (dpR/dz) uz aksijalnu
os:
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v p

z
P L

P

Rd

d
� �

�
. (62)

Uz poznavanje kinetike bioprocesa, te primjenu geome-
trijske sli~nosti mo`e se uspje{no obaviti pove}anje cijev-
nih bioreaktora. Prethodno postavljene jednad`be za ci-
jevni bioreaktor zbog znatno ve}eg strujanja u aksijalnom
smjeru zanemaruju radijalno strujanje medija unutar bio-
reaktora. Za tankoslojne cijevne bioreaktore jednad`ba bi-
lance kisika u radijalnom i aksijalnom smjeru ima oblik:107
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[antek i suradnici108,109 konstruirali su horizontalni rotira-
ju}i cijevni bioreaktor (HRCB) koji objedinjava karakteristi-
ke tankoslojnih110,111 i biodisk reaktora.88,112 Nakon pro-
vedenog istra`ivanja mije{anja kod razli~itih procesnih uv-
jeta u HRCB-u formirana su dva modificirana kaskadna
modela mije{anja. Usporedbom tih modela na osnovi po-
sebno odabranih kriterija izdvojen je model sa “spiralnim”
strujanjem koji ima ~etiri promjenjiva parametra (N1, Ni,
QCR i QP). Jednad`be ovisnosti promjenjivih parametara
modela o procesnim parametrima bioreaktora izra`enim u
bezdimenzijskom obliku �Reynoldsov broj rotacije (ReN) i
Reynoldsov broj aksijalnog strujanja (ReD)� primijenjene su
za formiranje sustava jednad`bi za predvi|anje promjenji-
vih parametara modela. Ti sustavi jednad`bi su me|usob-
no uspore|ivani na osnovi posebno formiranih kriterija, a
izdvojena su tri sustava koja su najbolje opisivala mije{anje
u HRCB-u.113,114 Izdvojeni sustavi jednad`bi testirani su u
novim eksperimentalnim uvjetima �razina teku}ine (hM) i
razmak izme|u diskova (lS)�, a odabran je sustav jednad`bi
koji najbolje opisuje mije{anje u novim uvjetima.115 Taj su-
stav jednad`bi ima sljede}i oblik:

N1, Ni = f �a1 – aN f (hM, lS), ReD ,ReN� (64)

QCR, QP = f �a1 – aN f (hM, lS), ReD ,ReN�.

Odabrani sustav jednad`bi definira parametre modela N1 i
Ni s to~no{}u ± 1, a veli~ine QCR i QP s to~no{}u ± 30 %.
Navedeni sustav jednad`bi mo`e se primijeniti u procesu
pove}anja HRCB u kombinaciji s kriterijima za pove}anje
koji opisuju “fiziolo{ku” sli~nost bioprocesa u laboratorij-
skoj i industrijskoj veli~ini bioreaktora.

Zaklju~ak

Prijenos bioprocesa iz laboratorijske u industrijsku veli~inu
bioreaktora jo{ je uvijek jedan od izazova biotehnologije
zbog toga {to u obje veli~ine bioreaktora nije mogu}e osi-
gurati potpuno identi~ne uvjete okoline za radni mikroor-
ganizam. Pove}anje obujma bioreaktora uzrokuje promje-
ne u odvijanju kineti~kih i transportnih procesa u razli~itim
obujmima bioreaktora. Za pove}anje obujma bioreaktora
u kojem se odvija pseudohomogeni bioproces kao kriteriji
pove}anja mogu se primijeniti geometrijska sli~nost biore-
aktora, na~in strujanja, ulazna snaga, vrijeme mije{anja,
cirkulacije ili homogenizacije, Reynoldsov broj mije{ala ili
brzina rotacije mije{ala. Ovi kriteriji geometrijske i hidrodi-
nami~ke sli~nosti se ne primjenjuju pojedina~no, ve} u
kombinaciji s kriterijima “fiziolo{ke” sli~nosti bioprocesa u
razli~itim obujmima bioreaktora. U biotehnologiji jedni od
najzastupljenijih heterogenih procesa su aerobni bioproce-
si. Za pove}anje obujma bioreaktora u kojem se odvijaju ti
bioprocesi vrlo ~esto se kao kriterij primjenjuje koeficijent
brzine prijenosa kisika (kLa) u kombinaciji s ostalim kriteri-
jima pove}anja obujma bioreaktora. Kod heterogenih bio-
procesa potrebno je osim kriterijima geometrijske i hidro-
dinami~ke sli~nosti posebnu pozornost posvetiti kriteriji-
ma “fiziolo{ke” sli~nosti. Najve}i utjecaj na “fiziolo{ku”
sli~nost bioprocesa u razli~itim obujmima bioreaktora ima-
ju kinetika bioprocesa i karakteristike radnog mikroorga-
nizma. Matemati~ki modeli bioprocesa u kombinaciji s
ostalim kriterijima pove}anja obujma bioreaktora daju po-
uzdanu proceduru za prijenos bioprocesa iz laboratorijske
u industrijsku veli~inu bioreaktora.

Popis simbola
List of symbols

a – parametar
– parameter

aFS – aktivna povr{ina biofilma, m2 m–3

– active biofilm surface, m2 m–3

AB – povr{ina dna “air-lift” bioreaktora, m2

– the area of the bottom of air-lift bioreactor, m2

AF – povr{ina filma biomase, m2

– biofilm surface, m2

bR – radijalna to~ka inverzije strujanja
– radial point of flow inversion

c – koncentracija, mol m–3

– concentration, mol m–3

c0 – po~etna koncentracija, mol m–3

– initial concentration, mol m–3
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cG – koncentracija kisika u plinovitoj fazi, mol m–3

– oxygen concentration in gas phase, mol m–3

cL – koncentracija otopljenog kisika u kapljevitoj fazi, mol m–3

– oxygen concentration in liquid phase, mol m–3

cM – maksimalna koncentracija, mol m–3

– maximal concentration, mol m–3

cOTR – brzina prijenosa kisika, mol m–3 h–1

– oxygen transfer rate, mol m–3 h–1

cOTR,M – maksimalna brzina prijenosa kisika, mol m–3 h–1

– maximal oxygen transfer rate, mol m–3 h–1

cOUR – molarna brzina potro{nje kisika, mol m–3 h–1

– molar oxygen uptake rate, mol m–3 h–1

cr – ravnote`na koncentracija kisika na granici plinovite i kap-
ljevite faze, mol m–3

– equilibrium oxygen concentration on the gas liquid inter-
face, mol m–3

cS – koncentracija supstrata, mol m–3

– substrate concentration, mol m–3

CCO2
– molarna brzina formiranja CO2, mol m–3 h–1

– molar rate of CO2 production, mol m–3 h–1

dm – parametar smanjenja intenziteta mije{anja
– the parameter of the decrease of mixing intensity

De – modificirani Deborahov broj
– modified Deborah number

di – promjer mije{ala, m
– impeller diameter, m

DL – koeficijent difuzije, m2 s–1

– diffusion coefficient, m2 s–1

DLE – koeficijent efektivne difuzije, m2 s–1

– effective diffusion coefficient, m2 s–1

DO2
– koeficijent difuzije kisika u kapljevitoj fazi, m2 s–1

– oxygen diffusion coefficient in liquid phase, m2 s–1

DT – promjer bioreaktora, m
– bioreactor diameter, m

DTRF – referentni promjer bioreaktora, m
– referent bioreactor diameter, m

DZ – koeficijent aksijalne disperzije, m2 s–1

– axial dispersion coefficient, m2 s–1

E – potro{nja energije na jedinicu mase, W kg–1

– energy consumption per unit mass, W kg–1

fB – faktor trenja na dnu “air-lift” bioreaktora
– the friction factor for the bottom of air-lift bioreactor

fT – faktor trenja na vrhu “air-lift” bioreaktora
– the friction coefficient on the top of air-lift bioreactor

F – moment mlaza, kg m s–2

– jet moment, kg m s–2

FS – bezdimenzijski moment mlaza
– dimensionless jet moment

FrA – Froudeov broj aeracije
– Froude aeration number

FrS – Froudeov broj mije{ala
– Froude impeller number

g – gravitacijsko ubrzanje, m s–2

– gravitational acceleration, m s–2

GS – gusto}a protoka supstrata, kg m–5 s–1

– substrate flux, kg m–5 s–1

�h – razmak izme|u mije{ala, m
– distance between stirrers, m

hb – udaljenost mije{ala od dna bioreaktora, m
– the distance of stirrer from the bottom of bioreactor, m

hL – visina kapljevine u bioreaktoru, m
– liquid height in bioreactor, m

hM – razina kapljevine u HRCB-u, m
– liquid level in HRCB, m

H – visina bioreaktora, m
– bioreactor height, m

He – Henryeva konstanta, mol m–3 Pa–1

– Henry constant, mol m–3 Pa–1

k1 – koeficijent brzine linearne kinetike procesa, s–1

– coefficient of linear kinetic reaction rate, s–1

k2 – koeficijent brzine linearne kinetike procesa, s–1

– coefficient of linear kinetic reaction rate, s–1

kGa – koeficijent prijenosa kisika izra~unat na osnovi parcijalnog
tlaka, mol Pa–1 m–3 s–1

– oxygen transfer coefficient calculated on the basis of pres-
sure, mol Pa–1 m–3 s–1

kLa – obujamni koeficijent brzine prijenosa kisika, h–1

– volumetric oxygen transfer rate coefficient, h–1

kOD – koeficijent odr`avanja biomase, kg kg–1 h–1

– biomass maintenance coefficient, kg kg–1 h–1

K1 – konstanta
– constant

K2 – konstanta
– constant

KO2
– konstanta zasi}enja kisikom, kg m–3

– saturation constant for oxygen uptake, kg m–3

KS – konstanta zasi}enja supstratom, kg m–3

– substrate saturation constant, kg m–3

lS – razmak izme|u diskova u bioreaktoru, m
– distance between partition walls in bioreactor, m

mA – masa aktivne biomase u flokuli, kg
– mass of active biomass in a floc, kg

mS – masa supstrata u flokuli, kg
– mass of stored substrate in a floc, kg

n – brzina rotacije mije{ala, s–1

– impeller rotation speed, s–1

nFI – indeks toka
– flow index

N1 – broj kaskada
– cascade number

NA – aeracijski broj
– aeration number

NC – broj kaskada u cirkulaciji
– the number of cascade in circulation flow

Ni – broj idealno mije{anih odjeljaka unutar kaskade
– number of ideally mixed compartments in cascade

NP – broj snage
– power number (Newton number)
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NRE – Reynoldsov broj mje{ala
– Reynolds impeller number

NTR – broj mije{ala u bioreaktoru
– the number of impellers in bioreactor

pO2
– parcijalni tlak kisika u plinovitoj fazi, Pa
– oxygen partial pressure in the gas phase, Pa

pR – tlak sustava, Pa
– system pressure, Pa

pt – prosje~ni tlak u bioreaktoru, Pa
– average pressure in bioreactor, Pa

P – snaga, kW
– power, kW

P/V – ulazna snaga na jedinicu obujma, kWm–3

– input power per unit volume, kWm–3

Pe – Pecletov broj
– Peclet number

PG – snaga potrebna za mije{anje aeriranog medija, kW
– mixing power for aerated medium, kW

PP – snaga pumpe, kW
– pump power, kW

PT – ukupna ulazna snaga, kW
– total input power, kW

QAX – protok kapljevite faze u aksijalnom smjeru, m3 s–1

– liquid flow rate in axial direction, m3 s–1

QCR – cirkulacijski protok, m3 s–1

– circulation flow, m3 s–1

QD – proto~nost pumpe, m3 s–1

– pump flow rate, m3 s–1

QG – protok zraka, m3 s–1

– air flow rate, m3 s–1

QIZ – protok izmjene, m3 s–1

– exchange flow rate, m3 s–1

QL – protok kapljevite faze, m3 s–1

– liquid flow rate, m3 s–1

QP – povratni tok, m3 s–1

– back flow, m3 s–1

QRAD – protok kapljevite faze u radijalnom smjeru, m3 s–1

– liquid flow rate in radial direction, m3 s–1

Qv – protok, m3 s–1

– flow rate, m3 s–1

rA – brzina kemijske reakcije, mol m–3 s–1

– chemical reaction rate, mol m–3 s–1

rAX – brzina formiranja biomass, kg m–3 h–1

– rate of biomass formation, kg m–3 h–1

rCR – molarna brzina potro{nje supstrata, mol m–3 s–1

– molar substrate consumption rate, mol m–3 s–1

rID – brzina reakcije (kada je otpor prijenosu mase zanemariv),
mol m–3 s–1

– reaction rate (when the mass transfer resistance is negligi-
ble), mol m–3 s–1

rO – brzina potro{nje kisika, mol m–3 s–1

– oxygen consumption rate, mol m–3 s–1

rO2max
– maksimalna brzina potro{nje kisika, kg kg–1 h–1

– maximal oxygen uptake rate, kg kg–1 h–1

rq – brzina potro{nje supstrata, kg kg–1 h–1

– rate of substrate consumption, kg kg–1 h–1

rS – masena brzina potro{nje supstrata, kg m–3h–1

– mass substrate uptake rate, kg m–3h–1

rST – stvarna brzina reakcije, mol m–3 s–1

– real reaction rate, mol m–3 s–1

R – radijalna koordinata
– radial coordinate

Re – Reynoldsov broj
– Reynolds number

ReD – Reynoldsov broj aksijalnog strujanja
– Reynolds axial flow number

ReN – Reynoldsov broj rotacije
– Reynolds rotation number

Rg – op}a plinska konstanta, J mol–1K–1

– general gas constant, J mol–1K–1

RQ – respiratorni kvocijent
– respiratory quotient

sC – putanja kretanja kapljevine u bioreaktoru, m
– liquid circulation path in the bioreactor, m

SC – povr{ina presjeka bioreaktora, m2

– cross section area of bioreactor, m2

Sc – Schmidtov broj
– Schmidt number

SD – povr{ina presjeka silazne sekcije “air-lift” bioreaktora, m2

– cross section area of downcomer section of air-lift bioreac-
tor, m2

Ss – povr{ina presjeka sapnice hidroejektora, m2

– cross section area of hydroejector's jet, m2

tAX – aksijalno vrijeme cirkulacije, s
– axial circulation time, s

tc – vrijeme cirkulacije, s
– circulation time, s

tCRAD – radijalno vrijeme cirkulacije, s
– radial circulation time, s

tm – vrijeme mije{anja, s
– mixing time, s

tz – vrijeme zadr`avanja supstrata ili biomase u cijevnom bio-
reaktoru, s

– residence time of substrate or biomass in tubular bioreac-
tor, s

tz
* – srednje vrijeme zadr`avanja, s

– mean residence time, s

T – temperatura, K
– temperature, K

vB – najve}a brzina podizanja mjehuri}a zraka u kapljevitoj fa-
zi, m s–1

– maximal rising flux of air bubble in liquid phase, m s–1

vC – srednja brzina cirkulacije kapljevine, m s–1

– mean velocity of liquid circulation, m s–1
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vL – linearna brzina strujanja kapljevine, m s–1

– linear velocity of liquid fluence, m s–1

vLM – maksimalna brzina strujanja kapljevine, m s–1

– maximal velocity of liquid fluence, m s–1

vLR – prosje~na brzina strujanja kapljevine, m3 m–2 s–1

– average flux of liquid flow, m3 m–2 s–1

vR – brzina strujanja kapljevine u radijalnom smjeru, m3 m–2 s–1

– liquid velocity in radial direction, m3 m–2 s–1

vS – srednja linearna brzina strujanja zraka, m s–1

– average linear gas velocity, m s–1

vZ – brzina strujanja kapljevine u aksijalnom smjeru, m s–1

– liquid flux in axial direction, m s–1

V – obujam bioreaktora, m3

– bioreactor volume, m3

VID1 – VID3 – obujam idealno mije{anih kaskada oko mije{ala, m3

– the volume of ideally mixed cascade around stir-
rer, m3

VL – obujam kapljevine u bioreaktoru, m3

– liquid volume in bioreactor, m3

VL+G – obujam aeriranog medija, m3

– volume of aerated medium, m3

VM – obujam idealno mije{ane kaskade, m3

– volume of ideally mixed cascade, m3

YG – molni udjel O2 u plinovitoj fazi, mol mol–1

– oxygen mole fraction in gas phase, mol mol–1

YM – maksimalna vrijednost omjera mS / mA
– maximal value of ratio mS / mA

YO2
– stupanj konverzije kisika u biomasu, kg kg–1

– oxygen to biomass conversion coefficient, kg kg–1

YSR – srednja vrijednost Y (mS/mA) u bioreaktoru
– average value of Y (mS/mA) in bioreactor

YX/S – stupanj konverzije supstrata u biomasu, kg kg–1

– substrate to biomass conversion coefficient, kg kg–1

z – aksijalna koordinata
– axial coordinate

� – odnos povr{ine i obujma flokule (ili peleta), m2 m–3

– relation between area and volume of floc (or pellet),
m2 m–3

 – omjer plinovite i kapljevite faze u protoku
– ratio between gas and liquid phase in flow rate

 * – red reakcije
– reaction order

� – bezdimenzijska masena koncentracija supstrata
– dimensionless substrate concentration

�0 – po~etna bezdimenzijska masena koncentracija supstrata
– initial dimensionless substrate mass concentration

�S – koncentracija supstrata, kg m–3

– substrate concentration, kg m–3

�S0
– po~etna koncentracija supstrata, kg m–3

– initial substrate concentration, kg m–3

�X – masena koncentracija biomase, kg m–3

– biomass concentration, kg m–3

&F – debljina biofilma, m
– biofilm thickness, m

�AV – prosje~na poroznost fluidiziranog sloja
– average porosity of fluidized layer

�L – poroznost medija
– medium porosity

�Nf – radijalni profil zadr`avanja plina u mediju
– radial profile of gas hold-up in medium

� – bezdimenzijski polumjer bioreaktora
– dimensionless bioreactor radius

�G – udjel plina u ukupnom obujmu
– gas fraction in total volume

�gd – obujamni udjel plinovite faze u silaznom dijelu “air-lift”
bioreaktora

– gas hold-up in downcomer section of air-lift bioreactor

�gr – obujamni udjel plinovite faze u uzlaznom dijelu “air-lift”
bioreaktora

– gas hold-up in riser section of air-lift bioreactor

�L – udjel kapljevine u ukupnom obujmu
– liquid fraction in total volume

�A – odnos povr{ina presjeka uzlaznog i silaznog dijela “air-lift”
bioreaktora

– ratio between cross section area of riser and downcomer
section of air-lift bioreactor

�T – Thieleov modul
– Thiele module

� – dinami~ka viskoznost kapljevine, kg m–1 s–1

– liquid dynamic viscosity, kg m–1 s–1

�* – bezdimenzijska viskoznost
– dimensionless viscosity

�C – indeks konzistencije, Pa sn

– consistancy index, Pa sn

�D – stupanj mije{anja
– mixing degree

�m – indeks snage
– power index

�P – djelotvornost pumpe
– pump efficiency

�PR – prividna dinami~ka viskoznost, kg m–1 s–1

– apparent dynamic viscosity, kg m–1 s–1

�V – dinami~ka viskoznost vode, kg m–1 s–1

– water dynamic viscosity, kg m–1 s–1

' – omjer veli~ine promjera tankova �(DT / DTRF); DTRF = 1 m�
– ratio between tank diameters

� – specifi~na brzina rasta, h–1

– specific growth rate, h–1

�M – maksimalna specifi~na brzina rasta, h–1

– maximal specific growth rate, h–1

� – kinemati~ka viskoznost, m2 s–1

– kinematics viscosity, m2 s–1

�PR – prividna kinemati~ka viskoznost, m2 s–1

– apparent kinematics viscosity, m2 s–1

� – gusto}a kapljevine, kg m–3

– liquid density, kg m–3

� – povr{inska napetost kapljevine, N m–1

– liquid surface tension, N m–1

�� – varijanca raspodjele vremena zadr`avanja
– the variance of residance time distribution
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SUMMARY

Scale-up Criteria of Bioreactor
B. [antek, S. Novak, P. Horvat, and V. Mari}

Differences between transport and kinetics phenomena in different bioreactor volumes are related to the
bioreactor scale-up problems. These phenomena, together with differences between great number of
specific bioprocesses, are the main reasons for the fact that a general scale-up procedure is not estab-
lished. In this work, the scale-up problems of bioreactor with pseudohomogeneous bioprocess (homoge-
neous distribution of microorganisms and suspended particles in medium) were considered. The criteria
for the scale-up of bioreactor with pseudohomogeneous bioprocesses and their relations to the system
and bioprocess parameters were studied. The most often used criteria for the scale-up of bioreactor with
pseudohomogeneous bioprocesses are: geometrical similarity, mixing or circulation time, residence or
circulation time distribution, specific power input, Reynolds rotation number or stirrer tip speed. Rela-
tions between these criteria and bioreactor process parameters for different experimental conditions and
bioreactor constructions were presented and considered. Characteristic times of different processes dur-
ing yeast biomass production were presented as examples to illustrate their range in industrial bioreactor
(Table 1) and to show which process parameters could have significant influence on the scale-up of
bioreactor. Industrial bioprocesses are mainly characterised by heterogeneous distribution of system
components. Mass, heat or momentum balances have to be established for description of the system het-
erogeneity. Aerobic bioprocesses are the most numerous group of heterogeneous bioprocesses. The most
often used criterion in the bioreactor scale-up procedure with aerobic bioprocesses, which are con-
ducted in stirred tank bioreactor (Fig. 1), is volumetric oxygen transfer rate coefficient (kLa). Its relations
to different bioprocess and system parameters were studied in details. In this work, criteria for the
scale-up of bioreactors where mixing is performed by air (Fig. 2) or pump (Fig. 3) were also considered.
Besides the geometrical and hydrodynamic similarity for successful bioreactor scale-up it is necessary to
obtain the physiological similarity of the bioprocess in laboratory and industrial scale. Therefore, the
bioprocesses with flocs, pellets and microbial biofilm were also studied. For these bioprocesses, mathe-
matical relations between bioprocess and system parameters were also presented. For mathematical de-
scription of phenomena in heterogeneous systems structured models are most often used. These models
are characterised by mass or heat balances which are most often established according to the physical
mixing models with ideally mixed compartments – cascades (Fig. 4). Mass or heat balance equations usu-
ally define relations between bioprocess and system parameters. Obtained mathematical models are very
often used with other criteria in the scale-up of bioreactor with heterogeneous systems.
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