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Biodegradacja serwatki w bioreaktorze membranowym

Wstep

Reaktor membranowy jest rodzajem reaktora dzialajacego w try-
bie ciagtym, ktéry ma na celu immobilizacj¢ objgtosciowa kataliza-
tora. W bioreaktorze membranowym, za sprawg filtra membranowe-
go ulokowanego na strumieniu wylotowym, ma miejsce zatrzymanie
(zatgzenie) komdrek z mozliwoscia ich czgSciowej recyrkulacji.
Prowadzi to do powstania wysokiej koncentracji komédrek w strefie
bioreakcji, a tym samym zwigkszenia wydajno$ci procesu wzgledem
klasycznego reaktora przeptywowego dziatajacego w analogicznych
warunkach. Stosowanie tego typu rozwigzan w technologiach proce-
s6w fermentacyjnych niesie wiele korzysci: niskie koszty inwesty-
cyjne i eksploatacyjne, neutralno$¢ wzgledem pozywki i mikoorga-
nizméw, i co bardzo wazne, wysoka selektywno$¢ separacyjna.

Biodegradacja poprocesowej serwatki powstalej po separacji cen-
nych bialek w niej zawartych [Sanmartin i in., 2012] moze z powo-
dzeniem odbywa¢ si¢ we wspomnianym bioreaktorze membrano-
wym. Bakterie rodzaju Lactobacillus oraz Lactoccocus z grupy
GRAS [2016] sa szczepami, ktére efektywnie obnizaja zawartos¢
laktozy. Laktoza jest wlasnie gléwnie odpowiedzialna za wysokie
wskazniki ChZT i BZT serwatki. Zgodnie z Rozporzqdzeniem Mini-
stra Srodowiska [2014] wskaznik ChZT w takim rodzaju $ciekéw
powinien zosta¢ obnizony do 125 mgO, L', natomiast w serwatce
poprodukcyjnej warto$é ta siega 90 gO, L.

Whpracy przedstawiono opis procesu, majacego na celu obnizenie
zawarto$ci cukru mlecznego w $ciekach pochodzacych z przemystu
mleczarskiego, z wykorzystaniem reaktora membranowego oraz
szczepu Lactobacillus rhamnosus.

Badania doswiadczalne
Materiaty.

Biodegradacji poddawano medium serwatkowe rozcienczone
pozywka mineralna o skladzie: 5 g L' CH;COONa,1 g L' Tween,
2 gL' K,HPO,, 2 gL' cytrynian trzyamonowy, 0,2 gL’
MgSO, 7H,0, 0,05 g L' MnSO44H,0 [De Man i in., 1960].

Aparatura.

Hodowla byta prowadzona w bioreaktorze mieszalnikowym o ob-
jetosci roboczej 0,4 L (szybko$¢ mieszania 70 rpm przy $rednicy
mieszadla topatkowego 4 cm) termostatowanym przy 38°C. Na
strumieniu  wylotowym umieszczono kanalowa membrang cera-
miczng — 5 o $rednicy poréw 0,45 pm (Tami Industries, Francja)
i powierzchni filtracyjnej 0,013 m> Schemat instalacji przedstawio-
no narys. 1.

Rys. 1. Schemat reaktora membranowego. / — sterylny zbiornik

poprocesowej serwatki, 2 — pompa dozujaca, 3 — termostatowany

reaktor mieszalnikowy, 4 — perystaltyczna pompa odbierajaca ptyn

pohodowlany, 5 — membrana mikrofiltracyjna, 6 — zbiornik permeatu
(Scieku o obniZonej zawarto$ci laktozy)

Przed rozpoczgciem procesu o charakterze ciaglym przez 24 h
prowadzono hodowlg startowa w systemie okresowym. Medium
poczatkowe stanowita serwatka o stezeniu laktozy 4 g L. Wykorzy-
stywany szczep — Lactobacillus rhamnosusus pochodzit z kolekcji
Polskiej Akademii Nauk we Wroctawiu (PCM 492, Instytut Immuno-
logii i Terapii Doswiadczalnych).

Metodyka.

Stgzenie laktozy oznaczano za pomocg metody kolorymetrycznej
z wykorzystaniem kwasu 3,5-dinitrosalicylowego (DNS) [Miller,
1956], bazujac na krzywej standardowej o réwnaniu Cc [g L''] =
2,18'Abs(550). Stgzenie komorek (X) szczepu Lactobacillus rha-
mnosus oznaczono za pomocg analizy spektrofotometrycznej przy
dtugosci fali 1 = 550 nm wykorzystujac krzywa standardowa wyko-
nana metoda oznaczania suchej masy o réwnaniu

X [g L] =4,13 Abs(550) t))
Wyniki i dyskusja

W celu redukcji spadku (zmienno$ci) strumienia permeatu w trak-
cie procesu ciaglego doprowadzono go do stanu quasi-statycznego
spadku. W tym celu co kilka godziny mierzono objgto$ciowe natg-
zenie przeplywu strumienia wylotowego, gdy zmiana byla mniejsza
niz 1% rozpoczynano wlasciwy proces (w dalszym ciagu stan proce-
su byl nieustalony). Za stan ustalony uznawano ten w ktérym zmiana
stgzenia laktozy w strumieniu wylotowym byla mniejsza niz 1% dla
trzech pomiaréw z rzgdu.

Strumien permeatn
—

Czas

Rys. 2. Spadek strumienia permeatu w separacji mikro- i ultrafiltracyjne;j.
I — wstepny, szybki spadek, II — dlugoterminowy, wolny spadek,
III — quasi-statyczny, ustalony strumien permeatu [Nigram i in., 2008]

W tym stanie (uzyskanym po ok. 72 h) strumien permeatu wynosit
érednio 7,30-102 L h'. Objetos¢ reaktora wynosita 0,4 L, a czas
przebywania 7 wynosit 5,5 h i byt zdefiniowany jako

r=Vea @
Oper
gdzie:
Qp.-— strumien permeatu, [L hh
Vr.a — objetos¢ reaktora, [L]

Réwnolegle do procesu biodegradacji w reaktorze membranowym
prowadzono proces w klasycznym reaktorze mieszalnikowym
(o identycznej budowie i warunkach procesowych, pozbawionym
jedynie membrany separujacej mikroorganizmy). Przewidywano,
ze stosowanie membrany mikrofiltracyjnej spowoduje zwigkszenie
wydajnosci procesu. Wyniki uzyskane dla obu typéw reaktora
podano w tab. 1.
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Tab. 1. Poréwnanie wynikéw uzyskanych przy T=35,5 h dla reaktoré6w dziatajacych

w trybie ciagtym: membranowego oraz klasycznego mieszalnikowego.

Stezenie Stezenie Stezenie
Rodzaj laktozy laktozy }iggik biomasy
reaktora na wlocie na wylocie [ L,,i/ w reaktorze
gL' [eL] £ gL'
klasyczny 6,82 3,11 3,71 6,37
membranowy 7,86 1,45 6,41 48,49

Poniewaz pracg ciagta reaktora rozpoczynano po 24-godzinnej in-
kubacji w reaktorze dziatajacym w trybie okresowym, stgzenie
poczatkowe biomasy wynosito 14,5 g L™, Przez 64 godziny stezenie
bakterii w bioreaktorze membranowym, za sprawa membrany, wWzro-
sto ponad 3-krotnie, podczas gdy w klasycznym, mieszalnikowym
ponad 2-krotnie zmalato (stgZenie w tym reaktorze po 24-godzinnej
inkubacji wynosito 13,9 gL™'], gdzie szybko§¢ namnazania byta
znacznie mniejsza niz wymywania. W stanie ustalonym koncentracja
biomasy w takim przypadku jest za niska i proces staje si¢ nieefek-
tywny. Na rys. 3 przedstawiono wykres wzrostu st¢zenia biomasy
w trakcie hodowli.
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Rys. 3. Stgzenie bakterii w trakcie trwania hodowli w reaktorze
membranowym (stan nieustalony)

Poniewaz prowadzone badania traktowano jako wstgpne, w proce-
sie nie stosowano czg¢sciowego odbioru biomasy (bleeding). Jest
oczywiste, ze w przypadku prowadzenia biodegradacji w wigkszej
skali, nalezatoby podzieli¢ strumienn wylotowy na dwa i poza perme-
atem nalezatoby odbiera¢ czgs¢ zawracanego (w postaci retentatu)
strumienia zatgzonej biomasy. Zastosowanie tego zabiegu jest ko-
nieczne w celu usunigcia czgsci bakterii na rzecz bardziej aktywnych
i wydajniejszych w procesach metabolicznych komdrek powstaja-
cych w fazie logarytmicznego wzrostu. Zabieg ten pozwala takze na
pracg w stanie ustalonym.

Nalezy w zwiazku z tym wprowadzi¢ wspéiczynnik podziatu strumie-
ni, ktéry w przypadku poréwnywania reaktoréw pracujacych z takim
samym czasem przebywania wynosi [ Trusek-Hotownia, 2011]

Chvy.s.8m - Mo T—1 3)
M 7Y =1

CW)‘S,K[uS

gdzie:

Cwysau — Stezenie wylotowe z reaktora membranowego, [g LY
Cwy,skias — Stgzenie wylotowe z reaktora klasycznego [g LY.

W — wspdtezynnik podziatu strumieni [-];

Monax — maksymalna szybko$¢ wzrostu biomasy [h™'],

Obliczony wspdtczynnik podziatu strumieni (intensyfikacji) jed-
noznacznie wskazuje, ze zastosowanie membrany wraz z czg$cio-
wym odbiorem biomasy skutkuje wzrostem szybko$ci przemian, co
powoduje skrécenie czasu przebywania. Rys. 4 przedstawia zalez-
no$¢ Cr/Ky od czasu przebywania 7 dla reaktora membranowego
(¥=1,74) 1 klasycznego ciaglego, dla ktérego ¥= 1.
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Rys. 4. Wplyw wspétczynnika intensyfikacji ¥ na czas przebywania
serwatki w procesie ciaglej biodegradacji w bioreaktorze membranowym

Whnioski

Immobilizacja szczepu Lactobacillus rhamnosus w bioreaktorze
membranowym zdecydowanie zwigksza efektywno$¢ procesu.
Redukcja laktozy, przy tym samym czasie przebywania, jest prawie
dwukrotnie wigksza (42%) w przypadku reaktora membranowego.

Ggsto$¢ optyczna (ODssp) W strumieniu permeatu wynosi zero,
a stezenie laktozy niewiele powyzej 1 g L. Zastosowanie niewiele
dhuzszego czasu przebywania moze skutkowa¢ powstaniem strumie-
nia wolnego od laktozy, ktéry bez konsekwencji (spetnia normy)
moglby zosta¢ wydalony do srodowiska wodnego.

Warto podkresli¢, ze szczep ten jest w stanie produkowa¢ kwas
mlekowy z obecnej w serwatce laktozy [Rattanachaikunsopon
i Phumkhachorn, 2010]. Pojawia si¢ wigc mozliwo$¢ dalszego roz-
wijania opisanego procesu w kierunku produkcji tego cennego
sktadnika przy jednoczesnej utylizacji szkodliwej laktozy.

OZNACZENIA:

BZT - biologiczne zapotrzebowanie na tlen, [g L]
ChZT - chemiczne zapotrzebowanie na tlen, [g L™']

C,c - stezenie réwnowagowe laktozy, [g L]
Ky — stata Monoda [g L'l]

e — logarytmiczna szybko$¢ wzrostu, [h™']
A — dtugos¢ fali $wietlnej, [nm]
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