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MAREK TANCZYK, KRZYSZTOF WARMUZINSKI, MANFRED JASCHIK

ROWNOWAGA ADSORPCJI TLENU NA ADSORBENTACH
ZEOLITOWYCH STOSOWANYCH W PROCESACH
WYDZIELANIA DITLENKU WEGLA ZE STRUMIENI SPALIN

Instytut InZynierii Chemicznej PAN Gliwice, ul. Battycka 5, 44-100 Gliwice

Przedstawiono wyniki badan rownowagi adsorpcji tlenu na zeolitowych sitach molekularnych 13X,
ktore moga by¢ stosowane w adsorpcyjnych procesach wydzielania CO, ze strumieni spalin.
Stwierdzono, ze tlen jest najstabiej adsorbujacym si¢ gazem, sposrod glownych sktadnikow spalin
suchych. Stwierdzono takze, ze w zakresie ci$nien 0-1 bar wspodlczynniki selektywnosci sa bardzo
wysokie, a z obu badanych adsorbentéw wyraznie lepsze wiasciwosci separacyjne dla mieszanin azotu,
tlenu i ditlenku weggla ma sito Grace.

Experimental results are presented on the adsorption equilibria of oxygen over zeolite molecular
sieves 13X which may be used in the separation of CO, from flue gas streams. It is found that oxygen is
the weakest adsorbing species among the main components of a dry flue gas. It is also concluded that,
over a range of pressures between 0 and 1 bar, the selectivities are very high. Of the two adsorbents
studied ZMS 13X Grace has clearly better separation properties for mixtures of N,, O, and CO, than its
Molsiv counterpart.

1. WPROWADZENIE

Jedna z najwazniejszych drog ograniczania emisji ditlenku wegla jest usuwanie go
ze strumieni gazéw odlotowych. Zagadnienie to, definiowane jako ,,post-combustion
capture”, jest jednym z priorytetéw tematycznych Europejskiej Platformy
Technologicznej ZEP (Zero Emission Fossil Fuel Power Plants). Usuwanie CO, moze
by¢ w tym przypadku realizowane, migdzy innymi, przy wykorzystaniu adsorpcji
zmiennocisnieniowej (PSA — pressure swing adsorption), ktéra zaliczona zostata
w Raporcie Specjalnym IPCC ,,Carbon Dioxide Capture and Storage" [1] do
przysztosciowych technik wydzielania CO, ze strumieni spalin energetycznych.
Kluczowym problemem przy projektowaniu takiego procesu jest dobor
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odpowiedniego adsorbentu, ktory z jednej strony bedzie posiadat duza pojemnosé
adsorpcyjna dla CO,, a z drugiej wysoka selektywnos¢ ditlenku wegla wzgledem
pozostatych sktadnikéw strumieni spalin. W pracy [2] dokonano oceny witasciwos$ci
separacyjnych adsorbentow z grupy wegli aktywnych i zeolitowych sit molekularnych
(ZSM) 13X. Stwierdzono, ze ZSM 13X sa bardziej odpowiednimi adsorbentami do
procesu wydzielania CO, ze strumieni spalin niz wegle aktywne, a przeprowadzona
analiza dotyczyta dwu gtéwnych sktadnikéw spalin, czyli azotu i ditlenku wegla.
Jednak w modelowaniu i optymalizacji procesu PSA do usuwania ditlenku wegla
z gazoéw odlotowych nalezy uwzglednia¢ wszystkie sktadniki rozdzielanej mieszaniny,
a w suchym strumieniu spalin w znaczacych stezeniach (do 10%) wystgpuje takze
tlen. W niniejszej pracy przedstawiono zatem wyniki badan réwnowagi adsorpcji
tlenu na zeolitowych sitach molekularnych 13X firm Molsiv i Grace.

2. METODYKA BADAN

Badania adsorpcji tlenu na probkach zeolitowych sit molekularnych 13X
wykonano przy pomocy analizatora grawimetrycznego (IGA — Intelligent Gravimetric
Analyser) firmy Hiden Isochema, przedstawionego na rysunku 1. Urzadzenie to
umozliwia przeprowadzenie catej procedury pomiarowej zwiazanej z wyznaczaniem
izoterm adsorpcji gazéw i1 par na dowolnym adsorbencie stalym Iub cieklym.
Procedura ta obejmuje przygotowanie probki przez odgazowanie proézniowe i
regeneracj¢ termiczna, okreslenie rzeczywistej gestosci probki, wyznaczanie izoterm
adsorpcji dla sekwencji wymaganych temperatur i w zadanym zakresie ci$nienia oraz
prezentacj¢ wynikdw pomiarow badz ich eksport do zewngtrznego programu.
Izotermy adsorpcji gazow moga by¢ wyznaczane w szerokim zakresie cisnienia (od 0
do 20 bar) i temperatury (od 110 do 723 K). Masa probki jest rejestrowana w sposob
ciagly jako funkcja czasu, zatem z kazdym punktem izotermy jest zwigzana
dynamiczna krzywa sorpcji. W komorze analizatora grawimetrycznego (IGA)
znajduje si¢ elektroniczna mikrowaga, zawor dolotowy (MV1) i wylotowy (MV2)
oraz elektroniczne uktady sterujace. Rozdzielczo§¢ pomiarowa mikrowagi wynosi
okoto 0,2 ng. Probka znajduje si¢ na szalce w reaktorze rurowym. Gaz doprowadzany
jest z butli. Mikrowaga oraz uktad kontroli ci$nienia sa w pelni termostatowane
w celu wyeliminowania wpltywu zmian temperatury otoczenia. Wahania temperatury
w ukladzie nie przekraczaja 0,2 K. Pomiary sa calkowicie zautomatyzowane i
sterowane przez specjalistyczne oprogramowanie.

Dla obu adsorbentéw przygotowano probki reprezentatywne przy pomocy
urzadzenia Spinning Riffler firmy Microscal. Ich waga wynosila 165,8 mg w
przypadku ZSM 13X Molsiv oraz 149,7 mg w przypadku ZSM 13X Grace. Przed
rozpoczeciem procedury wyznaczania izoterm adsorpcji probki byly odgazowywane
przez 24 h w temperaturze 320 °C.

Na poczatku cyklu badan adsorpcyjnych wyznaczano gestos¢ rzeczywista probek.
W tym celu odgazowane probki wazono w atmosferze helu o duzej czystosci
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(99,9999%), zmieniajac ci$nienie skokowo co 500 mbar w zakresie 2-20 bar.
W trakcie pomiaru utrzymywano stata temperature rowna 20 °C. W zwiazku z tym, ze
hel jest praktycznie inertny w stosunku do wszystkich adsorbentéw, zmiana masy
probki ze wzrostem ci$nienia jest zwiazana tylko ze wzrostem sity wyporu i moze by¢
opisana funkcja liniowa, w ktorej wspotczynnik pochylenia jest miarg objetosci gazu
wypartego przez probke. Gegsto$é rzeczywista probki jest zatem ilorazem ,,suchej”
masy 1 tak wyznaczonej objgtosci probki. W przypadku ZSM 13X Molsiv wynosita
ona 2,44 g-cm™, natomiast w przypadku ZSM 13X Grace byta ona réwna 2,40 g-cm”™.

=y '—~_i EV1 i—
MV1 i V1 ii_h_!‘ H
| T V2 I
| L 1l
1 Il
_ 1l
[ 1l
| @ |
I . MV2 il
[—t—— —_— 1] Il
I | | S — l
i IGA ! I g I3 H .
B [
[ - il i .
= s
(] [ H
= — :
e PP
il
r =
=
|
== GAZ
=
=
=
.=
-—

Rys. 1. Analizator grawimetryczny. IGA — analizator grawimetryczny, PP — pompa prozniowa, GAZ —
butla z gazem, MV 1 — zawor dolotowy, MV2 — zawor wylotowy, EV1 — zawor trojdrozny, V1 —zawor
bezpieczenstwa, V2 — zawor dolotowy dla powietrza atmosferycznego

Fig. 1. Intelligent gravimetric analyser. IGA — analyser, PP — vacuum pump, GAZ — gas supply,
MV1 — inlet valve, MV2 — outlet valve, EV1 — three-way valve, V1 — safety valve, V2 — ambient air
inlet valve

Izotermy adsorpcji w zadanej temperaturze wyznaczano zmieniajac skokowo
cisnienie w zakresie od 0 do 5 bar. Dla kazdej wartosci ci$nienia rejestrowano krzywa
sorpcji, tj. zmiang cigzaru probki w czasie. Oprogramowanie sterujace monitorowato
dochodzenie do stanu réwnowagi, okreslajac na biezaco warto§¢ asymptotyczna dla
krzywej sorpcji. Pomiar danego punktu izotermy konczyt si¢, gdy zmierzona zmiana
masy probki osiagata 99,8 % prognozowanej warto$ci asymptotycznej lub czas
pomiaru dla danego punktu przekroczyt 30 minut. Prognozowana warto$¢
asymptotyczna jest tu rozumiana jako przewidywany cig¢zar probki przy czasie
dazacym do nieskoncznos$ci, wyznaczany poprzez opisanie krzywej sorpcji modelem
LDF (linear driving force). Kiedy ci$nienie w reaktorze osiagato maksymalng zadana
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warto$¢, rozpoczynat si¢ proces jego obnizania z zadanym krokiem, rejestrowane byty
krzywe desorpcji oraz odpowiednie wartoSci rownowagowe. Dla kazdej probki
przeprowadzano 1 cykl podwyzszania ci$nienia i jeden cykl obnizania ci$nienia.

3. WYNIKI BADAN DOSWIADCZALNYCH

Izotermy tlenu na sitach 13X Molsiv i Grace w zakresie ci$nien 0-5 bar i
w temperaturach 20, 40 i 60 °C przedstawiono na rys. 2 i 3. Wszystkie izotermy sa
praktycznie prostoliniowe w catym zakresie cisnien, co sugeruje, ze tlen adsorbuje si¢
dos¢ stabo na sitach 13X. Potwierdza to rys.4, na ktorym zestawiono izotermy tlenu
oraz azotu i ditlenku wegla [2] na sicie Grace w temperaturze 20 °C. Jak widaé tlen
jest najstabiej adsorbujacym si¢ gazem, sposrod glownych sktadnikéw spalin suchych.
Na rys. 2 1 3 mozna takze zauwazy¢, ze izotermy adsorpcji tlenu na obu badanych
sitach 13X sg bardzo zblizone. Wyznaczone w tej pracy stgzenia rownowagowe tlenu
sa takze zblizone do danych przedstawionych w pracach Jayaramana i in. [3] oraz
Zahry i in. [4], dotyczacych, odpowiednio, adsorpcji tlenu na sitach 13X firm Linde i
Zheo. Chem. Co.
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Rys. 2. Izotermy adsorpcji tlenu na ZSM 13X Grace
Fig. 2. Adsorption isotherms for oxygen over ZMS 13X Grace
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Rys. 3. Izotermy adsorpcji tlenu na ZSM 13X Molsiv
Fig. 3. Adsorption isotherms for oxygen over ZMS 13X Molsiv
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Rys. 4. 1zotermy adsorpcji O,, N, 1 CO, w temperaturze 293 K na ZSM 13X Grace
Fig. 4. Adsorption isotherms for O,, N, and CO, at a temperature of 293 K over ZMS 13X Grace
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4. TEORETYCZNY OPIS ROWNOWAGI ADSORPCJI

Podobnie jak w przypadku danych réwnowagowych azotu i ditlenku wegla [2]
doswiadczalne dane rownowagowe tlenu opisano przy pomocy izotermy Langmuira-
Freundlicha [5]:

. bp"
1 _qsl+bp” (1

Zalezno$¢ parametru b izotermy od temperatury jest zdefiniowana zaleznoscia:
b =b,exp(AT) )

Wartoéci wspotczynnikow (qs; by, A) izotermy Langmuira-Freundlicha podano
w Tab. 1. Sredni blad wzgledny miedzy stezeniami réwnowagowymi
doswiadczalnymi i obliczonymi z rownania (1) nie przekraczat 8,6% w przypadku sita
Grace oraz 13,9 % w przypadku sita Molsiv. Mozna zatem stwierdzi¢, ze izoterma
Langmuira-Freundlicha stosunkowo dobrze opisuje w tym przypadku réwnowage
adsorpcji. Jej zaleta jest to, ze mozna ja w prosty sposob przeksztatci¢ do opisu
réwnowagi adsorpcji mieszanin gazowych [5,6]. W Tab. 1 przedstawiono takze
warto$ci catkowego ciepta adsorpcji ([7]) tlenu na badanych adsorbentach,
wyznaczone w oparciu o doswiadczalne izostery adsorpcji.

Tab. 1. Wspotczynniki izotermy Langmuira-Frendlicha

qs bo A n AH
[mol/kg] [bar™] K] [-1 [kJ/mol]
ZSM 13X HP 8x12 Molsiv
3674 | 14310% [ 15722 | 1,041 | 905
ZSM 13X Grace
5323 [ 1,0710% [ 15528 | 1,026 | 949

5. OCENA WLASCIWOSCI SEPARACYJNYCH BADANYCH ADSORBENTOW

W celu oceny wiasnosci rozdzielczych badanych adsorbentow wyznaczono
wspolezynniki selektywnosci ditlenku wegla wzgledem tlenu i azotu dla roéznych
cisnien bezwzglednych. Wspolczynnik selektywno$ci o zdefiniowano zalezno$cia,
[8]:

q,/4,
&y =——"— 3
vy, @

Zalozono przy tym, ze suchy strumien spalin zawiera 13,3 % obj. CO,, 80,7 % obj. N,
oraz 6 % obj. O,. Stgzenia rownowagowe azotu i ditlenku wegla wyznaczano na
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podstawie danych zamieszczonych w pracy [2]. Zalezno$¢ wspotczynnika
selektywnosci od cisnienia w temperaturze 20°C przedstawiono na rys.5. Jak mozna
zauwazy¢, wspoOlczynnik selektywnos$ci maleje ze wzrostem ci$nienia dla obu
adsorbentéw. Wspodlczynniki selektywnosci CO, wzgledem tlenu sa zdecydowanie
wyzsze niz wspoOlczynniki selektywnosci CO./N,, zwlaszcza w obszarze niskich
ci$nien, istotnym z punktu widzenia adsorpcyjnego procesu wydzielania CO, ze
spalin. Uwzglednianie tlenu w obliczeniach symulacyjnych takiego procesu powinno
zatem prowadzi¢ do uzyskiwania wyzszych sprawnosci odzysku ditlenku wegla i jego
stezen w gazie wzbogaconym niz w przypadku symulowania rozdzialu mieszaniny
CO,/N,, czyli traktowania tlenu i azotu jako pojedynczego sktadnika. Z danych
doswiadczalnych, przedstawionych na rys. 5, wynika rowniez, ze w zakresie ci$nien
0-1 bar wspotczynniki selektywnosci sa bardzo wysokie i wahaja si¢ od 550 do 2080
w przypadku CO; i tlenu oraz od 157 do 453 w przypadku CO, i azotu. Z obu
badanych adsorbentéw wyraznie lepsze wlasciwosci separacyjne ma w tym zakresie
cisnien sito Grace.
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Rys. 5. Wspoétczynniki selektywnosci CO,/N, i CO,/O, w temperaturze 293 K
Fig. 5. COy/N; and CO,/O, selectivity coefficients at a temperature of 293 K

WNIOSKI

e W wyniku badan przeprowadzonych na zeolitowych sitach molekularnych 13X
stwierdzono, ze tlen jest najstabiej adsorbujacym si¢ gazem, spos$rod glownych
sktadnikoéw spalin suchych.
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e Stwierdzono takze, ze w zakresie ci$nien 0-1 bar wspdtczynniki selektywnosci sa
bardzo wysokie, a z obu badanych adsorbentéw wyraznie lepsze wihasciwosci
separacyjne dla mieszanin azotu, tlenu i ditlenku wegla ma sito Grace.

e Przedstawione w niniejszej pracy izotermy i ciepta adsorpcji tlenu na sitach 13X
moga by¢ wykorzystane w modelowaniu i optymalizacji procesu PSA do usuwania
ditlenku wegla z gazéw odlotowych.

OZNACZENIA - SYMBOLS

A — wspolczynnik w réwnaniu (2), K
coefficient in Eq. (2)

b — wspbdlczynnik izotermy Langmuira-Freundlicha, 1-bar™
coefficient of the Langmuir-Freundlich isotherm

by — wspOlczynnik w rownaniu (2), 1-bar™
coefficient in Eq. (2)

n — wspotezynnik izotermy Langmuira-Freundlicha
coefficient of the Langmuir-Freundlich isotherm

p — ci$nienie, bar
pressure

g* — stezenie rownowagowe fazy zaadsorbowanej, mol-kg™!
equilibrium adsorbed phase concentration

gs — stezenie rownowagowe fazy zaadsorbowanej przy p—oo , mol-kg™
equilibrium adsorbed phase concentration for p—oo

T — temperatura, K
temperature

v — udzial molowy

mole fraction

a  — wspolczynnik selektywnosci
selectivity coefficient

AH — calkowe ciepto adsorpcji, kJ-mol
integral heat of adsorption

NDEKSY DOLNE I GORNE — SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS

i,j — skiadniki j
component i, j

PISMIENNICTWO CYTOWANE - REFERENCES

[1] METz B., DAVIDSON O., DE CONINCK H., Loos M., MEYER L. (Eds.), IPCC Special Report. Carbon
Dioxide Capture and Storage. Cambridge, Cambridge University Press, 2005.

[2] TaNCczYK M., JASCHIK M., WARMUZINSKI K., JANUSZ-CYGAN A., JASCHIK J., Wyznaczanie
wilasciwosci separacyjnych adsorbentow do procesow wydzielania ditlenku wegla ze strumieni
spalin. Inz. 1 Ap. Chem.,2010, 49, 82.



Rownowaga adsorpcji tlenu na adsorbentach... 13

[3] JAYARAMAN A., YANG R.T., CHO S.-H., BHAT T.S.G., CHOUDARY V.N., Adsorption of nitrogen,
oxygen and argon on Na-CeX Zeolites. Adsorption, 2002, 8, 271.

[4] ZAHRA M., JAFAR T., MASOUD M., Study of a Four-Bed Pressure Swing Adsorption for Oxygen
Separation from Air. Int. J. Chem. and Biol. Eng., 2008, 1, 139.

[5] YANG R.T., Adsorbents. Fundamentals and Applications. Hoboken, New Jersey, John Wiley and
Sons, 2003.

[6] JascHIK J., TANCzYK M., WARMUZINSKI K., JASCHIK M., The modelling of multicomponent
adsorption equilibria in hydrogen recovery by pressure swing adsorption. Chem.Process.Eng.,

2009, 30, 511.

[7] VALENZUELA D.P., MYERS A.L., Adsorption equilibrium data handbook. Englewood Cliffs, Prentice
Hall, 1989.

[8] RUTHVEN D.M., Principles of Adsorption and Adsorption Processes. New York, John Wiley &
Sons, 1984.

MAREK TANCZYK, KRZYSZTOF WARMUZINSKI, MANFRED JASCHIK

ADSORPTION ISOTHERMS OF OXYGEN OVER ZEOLITE ADSORBENTS USED IN THE
SEPARATION OF CO, FROM FLUE GASES

The removal of CO, from flue gas streams can be realized via techniques used in other separation
tasks. One of these techniques is pressure swing adsorption (PSA). A key problem in the design and
optimization of PSA processes is the selection of a suitable adsorbent. Such an adsorbent should exhibit a
high CO, adsorption capacity and, additionally, be highly selective towards CO, compared with the other
components of the flue gas, including oxygen. The present study shows the results of experimental studies
concerning oxygen equilibria over zeolite molecular sieves 13X (Molsiv and Grace). The measurements
were done using a gravimetric analyser (Intelligent Gravimetric Analyser, Hiden Isochema, UK) — Fig.1.

Oxygen adsorption isotherms for the two adsorbents were measured over a range of pressures (0-5
bars) and at temperatures of 20, 40 and 60 °C (Figs. 2 and 3). All the isotherms are virtually straight lines
for the experimental conditions employed. Fig 4 shows the O, isotherm, alongside those of nitrogen and
carbon dioxide [2], over ZMS 13X Grace at 20 °C. It is found that among the principal components of the
dry flue gas, oxygen is the weakest adsorbing species on ZMS 13X. The experimental data are correlated
using the Langmuir-Freundlich isotherm (equations 1 and 2); the values of the individual coefficients as
well as the integral heats of adsorption are given in Table 1.

To assess the selective properties of the adsorbents studied the values of selectivity coefficients for
CO, were evaluated (equation 3) relative to O, and N,. The selectivities thus calculated vs. pressure at 20
°C are presented in Fig.5. It is concluded that over the range 0-1 bar the selectivity coefficients are very
high. Of the two adsorbents analysed, it is ZMS 13X Grace that exhibits markedly better separation
properties for mixtures of nitrogen, oxygen and carbon dioxide.
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Wyznaczono eksperymentalnie podstawowe parametry hydrodynamiczne reaktora trojfazowego, pra-
cujacego przy cyklicznie zmiennym zasilaniu zloza ciecza prowadzonym metoda BAZA-IMPULS . Opra-
cowano rownania korelujace zmierzone warto$ci parametrow hydrodynamicznych w zaleznosci od
parametrow operacyjnych reaktora i fizykochemicznych wiasciwosci cieczy. Wyniki eksperymentow
potwierdzaja, Ze testowany sposOb zasilania ztoza ciecza moze wplyna¢ korzystnie na przebieg procesow
prowadzonych w tego typu reaktorach.

The basic hydrodynamic parameters of a trickle bed reactor operating at the so-called SLOW MODE
of the BASE-IMPULSE periodic liquid feeding were determined experimentally. The experimental data
were the correlated depending on the operational parameters of the reactor and physicochemical proper-
ties of the liquid phase. The results of the experiments showed that the tested way of the bed feeding with
liquid may be advantageous for the processes carried out in such type of reactors.

1. WPROWADZENIE

Reaktory trojfazowe ze statym ztozem (ang. Trickle Bed Reactor, TBR), pracu-
jace przy wspotpradowym przeptywie gazu i cieczy w dot kolumny, sa szeroko stoso-
wane w przemysle naftowym, chemicznym i petrochemicznym (katalityczne procesy
hydrooczyszczania i uwodornienia ropy naftowej, olejoéw smarowych, zwiazkéw ni-
trowych czy karbonylowych) oraz w procesach biochemicznych (np. utlenianie zanie-
czyszczen w $ciekach). W tego typu aparatach przerabiana ilo§¢ surowca liczona jest
w milionach ton, a zatem kazda zmiana sposobu ich pracy, zwigkszajaca wydajnosé
badz selektywno$¢ prowadzonych procesow, daje wymierne korzysci ekonomiczne.
Poprawg efektywnosci tego typu reaktorow mozna uzyskaé, w zalezno$ci od rozpa-
trywanego procesu, poprzez zmiang rezimu hydrodynamicznego pracy aparatu, pod-
wyzszenie cisnienia i/lub temperatury, lub tez zmian¢ sposobu przeptywu faz
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(wspotprad lub przeciwprad). Jedna z metod zintensyfikowania procesu moze by¢
rowniez cykliczne zmienianie w czasie parametrow wlotowych, np. stezenia reagen-
tow, temperatury reagentdw, natgzenia przeptywu fazy cieklej lub gazowej [1].
W latach osiemdziesiatych dwudziestego wieku zainteresowano si¢ mozliwos$cia
zwigkszenia wydajnosci badz selektywnos$ci procesow prowadzonych w reaktorach
trojfazowych poprzez periodyczna zmiang natgzenia przeptywu fazy cieklej [2—4].
Przeptyw taki realizowany moze by¢ albo przez okresowe zatrzymanie przeptywu
cieczy przez reaktor (metoda ON-OFF), albo modulacjg jej przeptywu pomigdzy ma-
la, ale nie zerowa, i duza warto$cia natgzenia przeptywu cieczy zasilajacej ztoze (me-
toda BAZA-IMPULS).

Szybkos¢ wielu proceséw przemystowych kontrolowana jest transportem masy
ciektego reagenta do powierzchni kontaktu. Dla tych procesoéw istotne jest dobre roz-
prowadzenie cieczy po powierzchni czastek katalizatora w celu uniknigcia suchych
miejsc na jego powierzchni. Reaktory dla tego typu proceséw powinny wigc pracowaé
przy wysokich predkosciach masowych gazu i cieczy, najlepiej w rezimie przeptywu
pulsacyjnego (ang. Pulsing Flow, PF), bowiem wowczas stwierdzono nawet o 60%
wyzszy stopien konwersji o-metylostyrenu, niz uzyskiwany w rezimie przeptywu
struzkowego [5]. Jak wykazano w literaturze, alternatywa moze by¢ prowadzenie
procesu przy nizszych s$rednich predkosciach fazy cieklej, zmienianych cyklicznie
metoda BAZA-IMPULS. Prowadzenie procesu ta metoda powinno by¢ preferowane
dla procesow kontrolowanych transportem ciekltego reagenta do powierzchni kontaktu
[5-7]. Jesli dodatkowo proces taki prowadzony bedzie w rezimie przeptywu pulsacyj-
nego wymuszonego zmiennym przeplywem cieczy (ang. Liquid Induced Pulsing
Flow, LIPF), co oznacza, ze w impulsie cieczy generowane sg naturalne pulsy, wow-
czas proces transportu masy w fazie cieklej jest dodatkowo intensyfikowany, co po-
twierdzity wyniki przedstawione w pracach [5-6].

Do projektowania, przenoszenia skali oraz prawidtowej eksploatacji przemysto-
wego reaktora trojfazowego z modulowanym przeptywem fazy cieklej konieczna jest
znajomos$¢ wielu parametréw hydrodynamicznych reaktora (rezim pracy, zawieszenie
cieczowe, spadki ci$nienia, stopien zwilzenia zloza) oraz kinetycznych (wspotczynni-
ki wnikania masy i ciepta) [8]. Doniesienia literaturowe dotyczace parametrow hy-
drodynamicznych reaktoréw pracujacych przy periodycznie zmiennym zasilaniu jedna
z faz realizowanym metoda BAZA-IMPULS sa raczej skromne [9-20], a zawarte
w nich wnioski sa przede wszystkim wnioskami jako$ciowymi, a nie iloSciowymi.
Jedynie w pracach [12-16, 20] podjgto proby iloSciowego ujecia tych parametrow.

Przedmiotem badan byla zatem szczegdtowa analiza parametréw hydrodyna-
micznych reaktora trojfazowego ze stalym ztozem, pracujacego w rezimie wymuszo-
nego przeptywu pulsacyjnego prowadzonego metoda BAZA-IMPULS. Eksperymenty
wykonane dla rezimu GCF i PF stanowily baz¢ poréwnawcza.
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2. INSTALACJA DOSWIADCZALNA

Glownym elementem instalacji doswiadczalnej (rys. 1) byta kolumna o $rednicy
0,057m i wysokosci 1,4m wykonana z przezroczystego polichlorku winylu. Kolumna
wypetniona byta kulkami szklanymi o $rednicy 3mm (£=0,38; a=1240 m™"), usypany-
mi na wysoko$¢ 1,373m.

Rys. 1. Schemat instalacji doswiadczalnej: 1 — butla z gazem, 2 — rotametry gazowe, 3 — zbiornik wy-
réwnawczy, 4 — kolumna z wypehieniem, 5 — celki konduktometryczne (E1 + ES5), 6 — zestaw do akwizy-
cji danych, 7 — zbiornik cieczy, 8 — rotametry cieczowe, 9 — wymienniki ciepta, 10 — pompy, T — pomiar
temperatury, P — pomiar ci$nienia, DPT — ré6znicowy miernik ci$nienia, ZE — zawory elektromagnetyczne,
77 — zawory zwrotne
Fig. 1. Scheme of experimental set-up: 1- nitrogen cylinder, 2 — gas flow meters, 3 — dampener, 4 —
packed column, 5 — conductivity cells, 6 — data acquisition, 7 — liquid tank, 8 — liquid flow meters, 9 —
thermostat, 10 — liquid pumps, ZE — electromagnetic valve, ZZ — check valve

Faza gazowa (azot) podawana byta w sposéb ciagly na szczyt kolumny. Ciecz
doprowadzana byta na szczyt kolumny za pomoca dwoch oddzielnych nitek (baza i
impuls). Obie nitki wyposazone byly w uktad zaworéw elektromagnetycznych stero-
wanych przekaznikiem czasowym, ktéry pozwalat regulowac czas trwania matego i
duzego natgzenia przeptywu cieczy w kolumnie. Naprzemienna praca obu nitek po-
zwalata na otrzymanie zadanego, cyklicznego przeptywu cieczy, ktory opisywany jest
za pomoca czterech parametrow: predkosci cieczy w impulsie (wrj,) 1 czasem jego
trwania (t;,) oraz predkosci cieczy w bazie (wyp) 1 czasem trwania bazy (ty), co sche-
matycznie przedstawiono na rysunku 2. Jako fazg ciekla stosowano roztwory o réznej
gestosei, lepkosci 1 napigeiu powierzchniowym (Tabela 1). Pomiary prowadzono dla
ci$nienia bliskiego ci$nieniu atmosferycznemu w temperaturze ok. 25°C.

Wartosci zawieszenia cieczowego okreslano metoda konduktometryczna. W tym
celu w kolumnie rozmieszczono rownomiernie 5 celek konduktometrycznych (co
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0,225m), z ktorych réwnoczesnie zbierano i zapisywano w pamigci komputera sygnat
elektryczny, odpowiadajacy zmianie przewodnictwa dwufazowej mieszaniny gaz-
ciecz ptynacej przez kolumng.

METODA "BAZA - IMPULS"

A
p.rqdkosc P N
ciecz,
Y A
WLip
al L
=(WLp tyT Weip tip)/( b tip) ty Wib
A 4 >
czas [s]

Rys. 2. Spos6b prowadzenia oraz parametry charakteryzujace cykliczne zasilanie ztoza ciecza
Fig. 2. The mode of operation and parameters characterizing the cycling flow of fluids through the bed

Tabela 1. Wtasciwosci fizykochemiczne roztworéw stosowanych w badaniach (t =21 °C)
Table 1. Physicochemical properties of the solutions used in experiments (t =21 °C)

Nr Faza ciekta Gestose Lepkos$¢ Napigcie powierzchniowe
[kg/m?] -10°[Pa-s] -10° [N/m]
1 | woda 999,8 1,04 72,4
2 | r-r gliceryny (ok. 30% wag.) 1072,2 2,5 72,0
3 | rr gliceryny (ok. 45% wag.) 1111,8 4,14 68,8
4 | r-r metanolu (ok. 24% wag.) 960,1 1,64 458

Wartoséci parametrow ruchowych reaktora, przy ktérych nastgpuje zmiana hydrody-
namicznego rezimu pracy aparatu, wyznaczano dwiema metodami: wizualng — obser-
wujac pracujace ztoze przez przezroczysta Sciang¢ kolumny, oraz konduktometryczna —
analizujac sygnaly z celek konduktometrycznych. Obie metody dawaty zgodne wyni-
ki. Spadek cis$nienia gazu w ztozu mierzono za pomoca réznicowego piezoelektrycz-
nego miernika ci$nienia, z ktorego sygnat zapisywany byt w pamigci komputera.

Eksperymenty prowadzono metoda cykli wolnych (SLOW MODE), tzn. czasy
poszczegodlnych cykli sa na tyle diugie, ze pomigdzy kolejnymi przetaczeniami reaktor
osiaga stan pseudoustalony [21, 22].
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3. WYNIKI EKSPERYMENTOW
3.1. ZMIANA REZIMU HYDRODYNAMICZNEGO

Poprzez odpowiedni dobdr predkosci cieczy zraszajacej ztoze w poszczegdlnych
cyklach, operacje periodyczne mozna prowadzi¢ w dwoch réznych rezimach hydro-
dynamicznych [23]:

— ciaglych fal uderzeniowych (ang. Continuity Shock Waves — CSW), w ktorym
zarowno predkosci cieczy w bazie jak i w impulsie znajduja si¢ w obszarze pred-
kosci odpowiadajacym rezimowi przeptywu struzkowego,

—  wymuszonego przeptywu pulsacyjnego (ang. Liquid Induced Pulsing Flow,
LIPF), gdy predkos¢ cieczy w impulsie znajduje si¢ w obszarze predkosci odpo-
wiadajacym rezimowi przeplywu pulsacyjnego (ang. Pulsing Flow, PF), w bazie
— W obszarze rezimu przeptywu struzkowego (ang. Gas Continuous Flow, GCF),
natomiast tzw. §rednia barycentryczna predko$¢ cieczy (wrg) odpowiada réwniez
warto§ciom charakterystycznym dla rezimu przeptywu struzkowego.

Dla prawidtowego prowadzenia procesu niezbgdna jest znajomos$¢ rezimu hy-
drodynamicznego, w ktorym pracuje reaktor. Konieczne bylo zatem wyznaczenie
obszaru wystegpowania rezimu LIPF SLOW, tj. zakresu zmian predkosci fazy gazowe;j
i ciektej ograniczonej z jednej strony linig zmiany reziméw GCF/PF a z drugiej strony
— CSW/LIPF SLOW (rys.3).
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Rys. 3. Linie zmiany reziméw GCF/PF i CSW/LIPF SLOW (t,=20s, t;,=20 — 1s). Ukfad: azot - roztwor
gliceryny 30%

Fig. 3. Transition lines GCF/PF and CSW/LIPF SLOW (t,=20s, t;,=20 — 1s). System: nitrogen — glycerol
solution 30%

Analizujac otrzymane mapy przeptywu stwierdzono, ze — niezaleznie od wiasci-
wosci fizykochemicznych fazy cieklej — dla periodycznie zmiennego zasilania zloza
faza ciekta, realizowanego metoda SLOW, rezim przeptywu pulsacyjnego uzyskiwany
jest przy mniejszych Srednich wartosciach predkosci cieczy niz przy ustalonej pracy
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kolumny, co zgodne jest z wnioskami przedstawionymi w pracach [12, 13, 16-18, 20].
Poprzez odpowiedni dobor predkosci cieczy w bazie i w impulsie oraz czasow ich
trwania, mozna znacznie poszerzy¢ zakres parametréw ruchowych reaktora korzyst-
nych dla intensyfikacji jego pracy. Nie nalezy jednak zapominaé, ze $rednia warto$¢
predkosci cieczy zalezy zaréwno od predkosci cieczy w bazie 1 w impulsie, jak i cza-
sOW ich trwania, a zatem kazda zmiana jednego z tych parametrow zmienia warto$é
Wi Stwierdzono ponadto, ze dla czasu trwania impulsu cieczy t;, = 10s, a w przy-
padku roztworu gliceryny o stezeniu 45%, juz dla t;, > 5s, niezaleznie od czasu trwa-
nia bazy, predkos¢ gazu niezbedna dla wyindukowania w ztozu naturalnych pulsacji
przestaje zaleze¢ od czasu trwania impulsu cieczy, co na rys. 3 zaznaczono zaciem-
nionym obszarem. Warto$¢ predkosci fazy gazowej jest wowczas bliska predkosci
gazu na linii zmiany rezimu GCF/PF dla predkosci zraszania réwnych predkosci cie-
czy w impulsie (wy;,), co zgodne jest z wynikami przedstawionymi w pracach [13, 17,
18], a co przedstawiono na rysunku 4.
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Rys. 4. Wplyw czasu trwania impulsu cieczy na predkos$¢ gazu niezbgdna dla uzyskania zmiany rezimu
CSW/LIPF SLOW
Fig. 4. Effect of impulse time duration on the necessary gas velocity for the regime change CSW/LIPF
SLOW

Czas trwania bazy (t,) nie ma wptywu na warto$¢ predkos$ci gazu niezbedna dla zaini-
cjowania w ztozu przeptywu pulsacyjnego, co wynika z poréwnania rysunkow 5.A i
5.B, chociaz jego zmiana zmienia oczywis§cie warto$¢ wy.

O wiele trudniej jest okres§lic wptyw predkosci cieczy w impulsie 1 w bazie na
potozenie granicy zmiany rezimu CSW/LIPF SLOW. Wptyw tych parametrow wi-
doczny jest jedynie dla matych wartosci tzw. wspotczynnika podziatu (ang. SPLIT,
S=t;,/(ty*t;p)) oraz dla najnizszych ze stosowanych w eksperymentach wartosci pred-
kosci cieczy w bazie 1 impulsie. Jak wida¢ z przedstawionego na rysunku 6 poréwna-
nia, dla matych warto$ci wi, 1 Wi, zmiana kazdego z tych parametréw powoduje
znaczaca zmiang warto$ci predkosci gazu, niezbedna dla wyindukowania w zlozu
naturalnych pulsow.
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Rys. 5. Wplyw czasu trwania bazy i $redniej predkosci fazy cieklej (A) oraz czasu trwania impulsu cieczy
(B) na predko$¢ gazu niezbedna do zmiany rezimu CSW/LIPF SLOW, dla wy,=0,0048m/s i
wiip=0,01m/s; uktad: azot — woda
Fig. 5. Effect of base time duration and average liquid velocity (A) and impulse time duration (B) on the
necessary gas velocity for the CSW/LIPF SLOW regime change; wi,=0,0048m/s i wy;,=0,01m/s; system:

nitrogen — water

Bardzo trudno jest opracowa¢ mape przeptywu dla badanych uktadéw pomiaro-
wych, i to nie tylko ze wzgledu na rézniace je wlasciwosci fizykochemiczne, ale row-
niez ze wzgledu na liczbg parametréw ruchowych, ktére musza by¢ uwzglednione.
Opracowujac mapg przeptywu wzigto pod uwage przede wszystkim wptyw czasu
trwania impulsu cieczy na granic¢ zmiany rezimu CSW/LIPF SLOW, wyrazona po-
przez wspolczynnik podziatu (S). W oparciu o warto$¢ tego parametru opracowano
dwie uniwersalne mapy przeplywu. Dla dlugich czasow trwania impulsu cieczy, a
wigc dla warto$ci wspodtczynnika podziatu S=0,3, jak juz wspomniano powyzej, pred-
ko$¢ cieczy w impulsie powinna by¢ réwna predkosci cieczy na granicy GCF/PF dla
G=idem.
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Rys. 6. Wplyw predkosci cieczy w bazie i impulsie na predkos¢ gazu niezbgdna do zmiany rezimu
CSW/LIPF SLOW, dla t,=20s i t;;=2s; uktad azot — gliceryna 45%
Fig. 6. Effect of liquid velocity in the base and in impulse on the necessary gas velocity for the
CSW/LIPF SLOW regime change; t,=20s i tj;=2s; system: nitrogen — glycerol solution 45%

Mapa przedstawiona na rysunku 7 potwierdza t¢ prawidtowos¢ dla wszystkich bada-
nych uktadéw pomiarowych, co zgadza si¢ z sugestiami zawartymi w pracach [10,
16].
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Rys. 7. Mapa przeptywu dla dtugich czasow trwania impulsu cieczy (S = 0,3). Punkty puste — granica
zmiany rezimu GCF/PF, punkty pelne — granica zmiany rezimu CSW/LIPF SLOW
Fig. 7. Flow regime map for long impulse time duration (S = 0.3). Transition lines GCF/PF — open points;
transition lines CSW/LIPF SLOW — solid points

Dla krétkich czasow trwania impulsu cieczy (S<0,3), opracowano mapeg prze-
ptywu w zmodyfikowanym uktadzie wspotrzednych (Ly/Lg)/G = f(G), przedstawiona
na rysunku 8. Mapa ta, dla zatozonych wartosci t, 1 ti, (S<0,3) oraz G i L (z obszaru
przeptywu GCF) umozliwia obliczenie warto$ci Li,, przy ktorej w impulsie cieczy
wyidukowane zostana naturalne pulsy.
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Rys. 8. Mapa przeptywu dla S<0,3. Rezim LIPF SLOW
Fig. 8. Flow regime map for S<0,3. LIPF SLOW mode regime

3.2. ZAWIESZENIE CIECZOWE
3.2.1. ROZKLAD ZAWIESZENIA CIECZOWEGO WZDLUZ WYPELNIENIA

Prowadzac proces przy cyklicznie zmienianym zasilaniu zloza ciecza, niezalez-
nie od czasu trwania poszczegolnych cykli, zaobserwowa¢ mozna tworzenie si¢ tzw.
fal uderzeniowych, ktorym odpowiada periodycznie zmienna warto$¢ zawieszenia
cieczowego w danym przekroju kolumny. Jak pokazano w literaturze [19, 22, 24],
w rezimie CSW obserwuje sig¢ zanikanie fali w dolnej czg$ci wypelnienia. Jesli nato-
miast reaktor pracuje w rezimie LIPF SLOW, wowczas fale uderzeniowe nie zanikaja,
ale zauwazy¢ mozna wyrazna ewolucje sygnatu. Podczas wedrowki fali wzdtuz zloza
obserwuje si¢ bowiem zanikanie i tworzenie nowych naturalnych pulsow w czasie
trwania impulsu cieczy. Jak pokazaty wyniki doswiadczen (rys. 9), ewolucja ta jednak
nie wptywa znaczaco na warto$¢ zawieszenia cieczowego w poszczegolnych przekro-
jach wypehnienia (g14);, warto$ci te nie r6znia si¢ bowiem wigcej niz = 5% od $redniej
warto$ci €14, liczonej jako $rednia arytmetyczna warto$ci zawieszenia cieczowego
wyznaczonych w pigciu przekrojach kolumny. Mozna zatem uznaé, ze ciecz jest row-
nomiernie rozprowadzona wzdluz wypenienia, co zgodne jest z sugestiami zawartymi
w pracach [14, 20]. Wobec tego, do dalszej analizy oraz opracowania rownan korela-
cyjnych stosowano usredniona zarowno w czasie jak i wzdtuz ztoza wartos$¢ tego pa-
rametru.

Interesujace wnioski otrzymano w wyniku porownania lokalnych wartosci za-
wieszenia cieczowego otrzymanych w rezimie LIPF SLOW w bazie i impulsie z war-
toSciami €4 odpowiednio w rezimie GCF i PF dla (wp)ger=(Wip)Lipr Oraz
(WL)pr=(WLip)Lipr, €O przedstawiono na rysunku 10, a co sygnalizowano juz w pracy

[16].



24 A.GANCARCZYK 1 1nni

1,2
1,1
a 7
3 Z
&
&=
wip [m/s]
0,9 —0—0,0025
—8—0,0031
—A—0,0038
0,8 T T T T T T ]
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 1,2 14
wysokos¢ ztoza [m]

Rys. 9. Rozktad wartosci (€4)/€L4 dla rezimu LIPF SLOW; uklad azot — gliceryna 45%, wy,=0,0043m/s,
t,=20s, ti;= 15s, wy=0,14m/s — punkty petne, w,=0,26m/s — punkty puste
Fig. 9. Distribution of the values (g 4);/€.4 along the bed for LIPF SLOW regime; system: nitrogen-
glycerol solution 45 %, w;;=0,0043m/s, t,=20s, t;,=15s, w,=0,14m/s — open points, w,=0,26m/s — solid
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Rys. 10. Poréwnanie rozktadéw zawieszenia cieczowego wzdtuz ztoza w bazie (linia ciagla) i impulsie
(linia przerywana) otrzymanych w rezimie LIPF SLOW, odpowiednio z wlasciwymi warto$ciami dla
reziméw GCF i PF. Uklad: azot — woda; wy,=0,0037m/s, wy ;,=0,0082m/s, w,=0,14m/s, t,=20s, t;;=20s
Fig. 10. Liquid holdup distribution along the bed in the base (solid line) and impulse (dotted line) ob-
tained in LIPF SLOW regime in comparison with those obtained in GCF and PF regime, respectively.
System: nitrogen — water; wi;=0.0037m/s, wy;,=0.0082m/s, w,=0.14m/s, t,=20s, t;;=20s

Poréwnanie to wskazuje, ze okresowe zraszanie ztoza wigksza iloScia cieczy powodu-
je lepsze rozprowadzenie cieczy po jego powierzchni, wynikiem czego jest bardziej
rownomierny rozktad zawieszenia cieczowego w czasie trwania bazy, w poréwnaniu
do wartoSci zawieszenia cieczowego wyznaczonej w rezimie GCF przy
(WL)oer=(Wrp)Lipr. Mozna zatem oczekiwaé mniejszego prawdopodobienstwa tworze-
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nia si¢ tzw. ,,goracych miejsc” na powierzchni wypetnienia, co jest szczegoélnie nie-
bezpieczne w aparacie pracujacym w rezimie GCF, a zatem 1 dtuzszego ,,zycia” kata-
lizatora.

3.2.2. USREDNIONE ZAWIESZENIE CIECZOWE

Usrednione w czasie 1 wzdhuz ztoza wartos$ci zawieszenia cieczowego w reakto-
rze pracujacym przy periodycznie zmiennym zasilaniu ztoza ciecza, podobnie jak i dla
przeptywu ustalonego, rosna ze wzrostem $redniej predkosci fazy cieklej, a maleja ze
wzrostem predkosci fazy gazowej, co przedstawiono na rysunku 11. Poniewaz o war-
tosci $redniej predkosci fazy ciektej, jak juz wspomniano, decyduja cztery parametry
(Wb, Wrip, th, tip), zatem zmiana kazdego z nich powinna znalez¢ odzwierciedlenie
w zmianie ilosci cieczy zawieszonej na wypetnieniu.
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Rys. 11. Wplyw $redniej predkosci fazy cieklej oraz gazowej na wartos¢ dynamicznego zawieszenia
cieczowego w rezimie LIPF SLOW dla uktadu azot — woda
Fig. 11. Effect of average velocity of liquid phase and gas phase on the dynamic liquid holdup value in
the LIPF SLOW regime; system: nitrogen-water

Hipotezg t¢ potwierdzity otrzymane wyniki eksperymentalne, tzn. zawieszenie cie-
czowe ro$nie zar6wno ze wzrostem czasu trwania impulsu cieczy, jak rowniez ze
wzrostem predkosci cieczy w bazie 1 impulsie (rys. 121 13).
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Rys. 12. Wptyw czasu trwania impulsu cieczy oraz predkosci cieczy w bazie na warto$¢ dynamicznego
zawieszenia cieczowego dla rezimu LIPF SLOW; uktad azot — gliceryna 45%, w,=0,0025 m/s — kwadra-
ty, w;=0,0031 m/s — trojkaty
Fig. 12. Effect of impulse time duration and liquid velocity in the base on the dynamic liquid holdup
value in the LIPF SLOW regime; system: nitrogen — glycerol solution 45%, w;,=0,0025 m/s — squares,
wi,=0,0031 m/s — triangles

0,16
0,15 =
= o o
0,14 0
3 O =
w a
0
0,13 ) " e
A A N m20
0,12 T2 010
m}
0,11 - . : : !
0,004 0,005 0,006 0,007 0,008 0,009
Wiip [m/s]

Rys. 13. Wptyw predkosci cieczy w impulsie oraz czas jego trwania na warto$¢ dynamicznego zawiesze-
nia cieczowego. Uktad: azot — roztwor gliceryny 45%. Rezim LIPF SLOW; w,=0,096 m/s — kwadraty,
wy=0,21 m/s — trojkaty
Fig. 13. Effect of liquid velocity in the impulse and its time duration on the dynamic liquid holdup value.
System: nitrogen-glycerol solution 45%. LIPF SLOW regime; w,=0,096 m/s — squares, w,=0,21 m/s —
triangles

Sprawdzono réwniez wplyw czasu trwania bazy na warto$¢ zawieszenia cieczowego
otrzymanego w rezimie LIPF SLOW. Jak stwierdzono, €4 zmienia si¢ ze zmiang t,,
ale pozostaje stale dla takich samych wartosci wspotczynnika podziatu S (rys. 14),
przy ekwiwalentnych warto$ciach natgzen przeptywu obu faz.
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Rys. 14. Wplyw zmiany wspotczynnika podziatu (S) na wartosci €1 4. Rezim LIPF SLOW. Uklad: azot -
woda, wy=0,096m/s, w;,=0,0065m/s, wy;,=0,011m/s — kwadraty, wy;,=0,017m/s — trojkaty
Fig. 14. Effect of SPLIT value (S) on the € 4 value. LIPF SLOW regime. System: nitrogen — water,
w=0,096m/s, w;,=0,0065m/s, wy ;,=0,011m/s — squares, wy;,=0,017m/s — triangles

Wymuszony przeptyw pulsacyjny, prowadzony metoda cykli wolnozmiennych,
charakteryzuje si¢ na tyle wolnymi zmianami natezenia przeptywu fazy cieklej, ze
w danej chwili cata kolumna pracuje albo w rezimie przeptywu struzkowego albo
naturalnego pulsacyjnego, a granice pomigdzy tymi dwoma rezimami przeptywu sa
bardzo wyrazne. Poréwnano zatem warto$ci zawieszenia cieczowego w bazie z zawie-
szeniem cieczowym w rezimie GCF oraz w impulsie z zawieszeniem cieczowym
w rezimie PF, co przedstawiono odpowiednio na rysunkach 15 i 16. Jak mozna za-
uwazy¢, dla testowanych uktadow pomiarowych, wartosci € 4 w bazie sg porowny-
walne z warto$ciami zawieszenia cieczowego w rezimie GCF dla (Wry)Lipr = (WL)GcE,
natomiast w impulsie, za wyjatkiem roztworu metanolu 24%, mniejsze niz w natural-
nym przeptywie pulsacyjnym. Najwigksze roéznice pomigdzy wartoSciami (€14)pr 1
(eLa)ip, obserwuje sig dla krotkich czasow trwania impulsu cieczy i najmniejszej pred-
kosci cieczy w bazie (co zaznaczono zaciemnionym obszarem na rysunku 16). Dla
takich parametréw ruchowych reaktora obserwuje si¢ bowiem ucieczke cieczy z im-
pulsu, co wptywa w widoczny sposob na warto$¢ zawieszenia cieczowego w impulsie
[13]. Odmienne wyniki otrzymane dla roztworu metanolu 24% zwiazane sa z faktem
tworzenia przez ten uktad w rezimach PF 1 LIPF SLOW intensywnej, lekkiej piany, a
dla tego typu uktadow, jak wykazano w pracach [25, 26], inna jest struktura tworza-
cych si¢ pulséw oraz warto$¢ zawieszenia cieczowego.
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Rys. 15. Porownanie warto$ci dynamicznego zawieszenia cieczowego w bazie dla rezimu LIPF SLOW
z warto$ciami € 4 otrzymanym w rezimie GCF dla (W) pr=(W1)Gcr
Fig. 15. Comparison of dynamic liquid holdup in the base for LIPF SLOW regime and €, 4 values ob-
tained in the GCF regime for (wyy,)ipr=(Wr)Gcr

0,2
|
0,175 1
]|
& 0151
3
@ 0
+7% 7%
0,125 1
A
0,1 1
AL B gliceryna 45%
@ gli Y
0,075 1 A gliceryna 30%
A metanol 24%
O woda
0,05 ; : ; ; : !
0,05 0,075 0,1 0,125 0,15 0,175 0,2
(eLa)ip LIPF SLOW

Rys. 16. Poréwnanie warto$ci dynamicznego zawieszenia cieczowego w impulsie dla rezimu LIPF
SLOW z warto$cia tego parametru w rezimie PF dla (Wip)Lipr = (Wi )pr
Fig. 16. Comparison of dynamic liquid holdup in the impulse for LIPF SLOW regime and €, 4 values
obtained in the PF regime for (Wip)Lipr = (Wi)pr
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Mniejsza warto$¢ €4 w impulsie cieczy otrzymana w rezimie LIPF w poréwna-
niu do rezimu PF moze wydawac si¢ niekorzystna, jednak z drugiej strony stosowanie
mniejszych §rednich predkosci zraszania w rezimie LIPF SLOW powoduje wydtuze-
nie czasu przebywania reagentow znajdujacych si¢ w fazie cieklej, a zatem, dla pew-
nych procesow (wymagajacych dluzszego czasu przebywania) oczekiwa¢ mozna
wigkszego stopnia przereagowania w porownaniu do uzyskiwanego w naturalnym
przeptywie pulsacyjnym.

Wplyw wilasciwosci fizykochemicznych badanych ukladéw na warto§¢ zawie-
szenia cieczowego dla rezimu LIPF SLOW jest taki sam, jak w rezimie PF i GCF.
Stwierdzono bowiem, ze wzrost lepkosci cieczy zraszajacej zloze powoduje wzrost
ilosci cieczy zawieszonej na wypetnieniu, natomiast obnizenie napigcia powierzch-
niowego obniza warto$¢ tego parametru, co przedstawiono w pracy [13].

W literaturze znalez¢é mozna korelacje opisujace eksperymentalne warto$ci za-
wieszenia cieczowego otrzymane w reaktorze pracujacym przy periodycznie zmien-
nym zasilaniu ztoza ciecza realizowanym metoda ON-OFF i cykli szybkozmiennych
[24, 27] w postaci rownania opracowanego przez Larachiego i wsp. [28]. Nalezy jed-
nak podkresli¢, ze wspomniani autorzy wykonali badania wytacznie dla uktadu po-
wietrze — woda, zatem zastosowanie rownania opracowanego przez Larachiegi i wsp.
[28] dla skorelowania danych pomiarowych bylo mato uzasadnione. W pracach [14-
16, 20], dla metody BAZA-IMPULS i cykli wolnozmiennych zaproponowano nato-
miast rownanie korelacyjne w postaci zalezno$ci opracowanej dla rezimu GCF przez
Specchig i Baldiego [29]. Jak pokazano w pracy [16] zalezno$¢ postaci:

ud 0,65
SLd =3,304- (Remr )0’5 ' (Ga'“r)ioﬁ% (TPJ N

z najlepsza doktadnoscia opisuje zmierzone wartosci €14 (€,=3% 1 6;=2%), co przed-
stawiono na rysunku 17. W rownaniu tym wplyw fazy gazowej na warto$¢ zawiesze-
nia cieczowego ujety zostat poprzez zmodyfikowana liczbg Galileusza. Rownanie to
nie opisuje jednak z wystarczajaca dokladno$cia wartosci €14 otrzymanych dla uktadu
azot — metanol 24%, dla ktérego otrzymano znacznie mniejsze zawieszenie cieczowe
niz dla pozostalych uktadéw pomiarowych, co zwiazane jest z pienieniem si¢ tego
uktadu.
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Rys. 17. Poréwnanie zmierzonych i obliczonych z rownania (1) wartosci zawieszenia cieczowego
Fig. 17. Comparison of liquid holdup values calculated from Eq. (1) with those obtained experimentally

3.3. SPADEK CISNIENIA GAZU W ZEOZU

Wartoé¢ spadku cisnienia gazu na wypetnieniu, ktora jest nierozerwalnie zwia-
zana z ilo$cig cieczy zawieszonej w ztozu, ro$nie zaréwno ze wzrostem predkos$ci
fazy gazowej jak i fazy ciektej (rys. 18). Wplyw zmiany parametrow charakteryzuja-
cych cykliczny przeplyw cieczy przez kolumng na warto$¢ spadku ci$nienia gazu
w ztozu jest podobny jak na zawieszenie cieczowe — warto$¢ AP/H roénie ze wzro-
stem kazdego z analizowanych parametréw, natomiast pozostaje stata dla takiej same;j
warto$ci wspolczynnika podziatu S.

Rowniez wptyw wlasciwosci fizykochemicznych badanych uktadow na spadek
ci$nienia gazu w ztozu, zarowno dla przeptywu ustalonego jak i cyklicznie zmiennego
jest taki sam: wzrost lepkosci roztworu zwigksza opory przeptywu gazu przez wypet-
nienie, natomiast obnizenie napigcia powierzchniowego skutkuje mniejszym spad-
kiem ci$nienia gazu w ztozu [13].
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Rys. 18. Wptyw sredniej predkosci fazy ciektej i gazowej na warto$¢ spadku cisnienia gazu w ztozu
w rezimie LIPF SLOW. Uktad azot — woda
Fig. 18. Effect of average velocity of liquid phase and gas phase on the pressure drop value in the LIPF
SLOW regime. System: nitrogen-water

Poréwnujac wyznaczone eksperymentalnie wartosci AP/H dla reziméw LIPF
SLOW, GCF i PF stwierdzono, ze niezaleznie od czasow trwania poszczegdlnych
cykli, spadek ci$nienia gazu w ztozu dla rezimu LIPF SLOW jest tylko nieco wigkszy
od warto$ci tego parametru hydrodynamicznego wyznaczonego w rezimie GCF dla
(WL)GCF (WLsr)LIPF (TYS 19)
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Rys. 19. Poréwnanie spadkow cis$nienia gazu w zlozu otrzymanych w rezimach GCF i PF (punkty pelne)
oraz LIPF SLOW (punkty puste) dla roztworu gliceryny 30%
Fig. 19. Comparison of the pressure drop in the bed obtained in the GCF and PF regimes (solid points)
and in the LIPF SLOW regime (open points) for glycerol solution 30%

Jak mozna znalez¢ w literaturze [13, 14, 16, 20] wartos$ci spadkow ci$nienia gazu
w zlozu z bardzo dobra doktadnoscia opisuje rownanie w postaci opracowanej przez
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Sai i Varmg [30] dla rezimu PF, w ktorym wyestymowano stata i wyktadniki rowna-
nia, ostatecznie otrzymujac zaleznos¢:

Re 0,7 0,05
F=12231 —& | .| 9n )
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Roéwnanie to, ze $rednim bledem wzglednym e,=5,69% (64=4,27%), przybliza
wszystkie eksperymentalne dane za wyjatkiem otrzymanych dla uktadu azot — metanol
24% (rys. 20).
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Rys. 20. Poréwnanie wartosci AP/H wyznaczonych eksperymentalnie oraz obliczonych z réwnania 3 dla
rezimu LIPF SLOW
Fig. 20. Comparison of AP/H values calculated from Eq. (3) with those obtained experimentally for LIPF
SLOW regime

WNIOSKI

e Potwierdzono mozliwos$¢ poprawy efektywnosci procesow prowadzonych w reak-
torach tréjfazowych poprzez zmiang rezimu z GCF na LIPF SLOW (lepsze roz-
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prowadzenie cieczy wzdluz aparatu, lepsze zwilzenie ztoza w czasie trwania im-
pulsu cieczy, porownywalne w obu rezimach spadki ci$nienia gazu w ztozu).
Opracowano uniwersalne mapy przeptywu, ktore pozwalaja okresli¢ parametry
ruchowe reaktora, przy ktoérych wystgpowaé bgdzie rezim LIPF SLOW.
Opracowano rownania korelacyjne umozliwiajace oszacowanie wartosci podsta-
wowych parametréw hydrodynamicznych.

Proponowana strategia pracy reaktora wydaje si¢ bezpieczna metoda jego eksplo-
atacji bowiem, jak wykazaly profile zmian warto$ci zawieszenia cieczowego
wzdtuz zloza, w rezimie LIPF oczekiwaé mozna bardziej rGwnomiernego rozpro-
wadzenia cieczy po powierzchni wypetnienia, co moze prowadzi¢ do wyelimino-
wania niebezpieczenstwa powstawania ,goracych miejsc” na powierzchni
kontaktu.

Mozna oczekiwaé, ze w aparacie pracujacym w rezimie LIPF SLOW prowadzo-
nym metoda BAZA-IMPULS, male nat¢zenia przeptywu cieczy w bazie (czego re-
zultatem jest cienki film cieczy na powierzchni katalizatora) i pulsacje w czasie
impulsu cieczy (ktére powoduja od$wiezenie filmu cieczy na powierzchni wypet-
nienia) poprawia wymiang masy oraz transport ciepta.

OZNACZENIA - SYMBOLS

powierzchnia whasciwa wypeienia, m™!
specific packing surface, m™

d, $rednica wypetnienia, m
diameter of packing, m
13 Ye si Yn i .
ev = el 100% $redni btad wzgledny, %
i=l cks,i
average absolute relative error
G natgzZenie przeptywu gazu, kg-m™>s’!
mass flow rate of gas, kg-m™>-s™!
g przyspieszenie grawitacyjne, ms™
acceleration of gravity, ms™
. dplpg+AP
Ga = M zmodyfikowana liczba Galileusza
u
modified Galileo number
H wysoko$¢ ztoza, m
bed height, m
L natezenie przeptywu cieczy, kg m>-s™!
mass flow rate of liquid, kg- m2s’
AP spadek ci$nienia, Pa

pressure drop, Pa

Re=wd,p/u liczba Reynoldsa

Reynolds number

S=tyy/(tytt;,)  Wspbtczynnik podziatu

Sta

split
dynamiczne nasycenie ztoza ciecza
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liquid saturation

t czas, s
time, s
Wy, predkos¢ fazy o, liczona na przekroj pustego aparatu, m-s™
superficial velocity, m-s™
€ porowato$¢ wypelnienia
bed porosity
€4 dynamiczne zawieszenie cieczowe
dynamic liquid hold-up
1/2
A= {p—gJ . [p—LJ parametr przeptywu
P pow Py
flow parameter
u dynamiczny wspotczynnik lepkosci, Pas
dynamic viscosity, Pas
p gestosé, kg-m™
density, kg-m™
c napiecie powierzchniowe, N-m™
surface tension, N-m™!
2
I [| Ycks,l B chl,i | ] .
c, = > —ey | -100%  odchylenie standardowe, %
N-15| Y |
standard deviation, %
2 1/3
Y= Ow k(l’_w parametr przeptywu
O | By \ P
flow parameter
NDEKSY DOLNE I GORNE — SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS
b baza
base
g faza gazowa
gas phase
ip impuls
impulse
L faza ciekta
liquid chase
pow powietrze
air
$r warto$¢ Srednia
average value
w woda
water

o —Lorg
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ANNA GANCARCZYK, GRAZYNA BARTELMUS, ANDRZEJ] BURGHARDT

INDUCED PULSING FLOW AS INTENSIFICATION METHOD OF PROCESSES CARRIED OUT
TRICKLE-BED REACTORS

The values of hydrodynamic parameters were determined experimentally in a trickle-bed reactor.
The measurements were performed for liquid induced pulsing flow (LIPF) regime at periodic liquid feed
by means of the BASE — IMPULSE method and at slow changing cycles (SLOW MODE). During ex-
periments, several parameters were changed like the gas velocity, liquid velocity in the base and impulse
as well as liquid physicochemical properties (water, water solutions of glycerol and methanol). In the first
step, it was necessary to determine the range of changes in operational parameters for which the LIPF
regime takes place. The effect of the individual parameters describing periodic liquid flow (Wi, Wi, tip,
t,) on the gas velocity necessary for the CSW/LIPF regime change was determined. Based on experimen-
tal data, two universal flow maps were designed. The choice of the proper map depends on the SPLIT
value. These maps allow to select correct parameters, at which LIPF regime occurs inside the reactor.
Next, liquid holdup and gas pressure drop in the LIPF regime were determined. The values of these pa-
rameters obtained experimentally for the natural pulsing flow (PF) and gas continuous flow (GCF) re-
gimes were the basis for comparison with the LIPF regime results. The measurements of the liquid holdup
using 5 separate electrodes carried out in LIPF regime have shown almost homogeneous distribution of
the liquid along the bed. The values of the liquid holdup along the bed obtained for the LIPF regime in
the base and impulse were compared with those obtained in GCF and PF regimes respectively. These
showed that liquid holdup in the base is similar to the values obtained in GCF regime and in impulse
slightly lower than obtained in PF regime. Pressure drop for LIPF, GCF and PF regimes were compared
too. Their values found for LIPF regime were only a slightly higher than those for GCF regime. The
equations correlating the measured values of dynamic liquid holdup and gas pressure drop were derived.
These equations are correct for liquids of different physicochemical properties.
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HEAT AND MASS TRANSFER ANALOGY FOR THE LAMINAR
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The study deals with the heat and mass transfer analogy developed for both laminar and turbulent
flows. The Chilton-Colburn and Lévéque analogies are discussed. The Fourier-Kirchhoff equations
covering the heat and mass transport as well as their theoretical solutions are also described. The ratio of
Schmidt-to-Prandtl number for gases and liquids, obtained using the film and the penetration models, are
discussed.

Praca poswigcona jest tematyce analogii transportu ciepta i masy dla przeptywu laminarego i turbulentne-
go. Omowiono analogie Chiltona-Colburna oraz Lévéque'a. Opisano takze rownania Fouriera-Kirchhoffa dla
transportu ciepta i masy oraz ich teoretyczne rozwiazania. Przedstawiono stosunek liczby Schmidta do Prandtla
dla gazow i cieczy uzyskany przy zastosowaniu modeli filmu i penetracji.

1. CHILTON-COLBURN AND LEVEQUE ANALOGIES

Since the basic mechanisms of heat, mass and momentum transport are essentially
the same, it is sometimes possible to directly relate the heat and mass transfer coeffi-
cients, as well as friction factors, by means of analogies. The heat-mass transfer anal-
ogy is used to estimate mass transport from the experimentally derived heat transfer
results (or vice versa). The Chilton-Colburn analogy is the most popular one com-
monly used in the literature. Strictly, the Chilton-Colburn analogy is valid only for the
fully developed turbulent flow, however, it is also applied for packed columns, lami-
nar flow, flow perpendicular to the pipe, flow through the dumped bed, flow around
various elements, etc. In fact, the use of the Chilton-Colburn analogy for the cases is
not theoretically supported and might not be very accurate.
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The general forms of the experimentally derived equations governing the heat and
mass transfer coefficient for forced turbulent flow are:

Nu =CRe" Pr® (1)
Sh=C Re" Sc” ()
and the Stanton numbers for heat and mass transport are:
St" = Nu_ _ CRe™" Pr*”! 3)
Re Pr
St = Sh =C Re"" S5c* (4)
Re Sc

Comparison of the two above equations and assumption of B=1/3 leads to the Chilton-
Colburn analogy [1-3]:

2 2

j=8t"Pr3 =5t"Sc? = CRe™” (%)
or in a more general form:

St" Pr'™? = St Sc'* = CRe™ (6)

The analogy is based on the experimental data and correlations rather than on the
assumptions about transport mechanisms. Thus, the analogy is more empirical than
theoretical in nature. Rearrangement leads to a more comfortable form:

&:(S_j ;
Nu Pr ™

The complete Chilton-Colburn analogy combines transport dimensionless numbers
into one expression [1,2]:

2 Nu % Nu f

jH=StHPr3=RP Pr3 = —=-=
e Re Pr? ®)
2 2
=" =8t"8c? = RS}fS‘ Sei =M i
e ReSc?

The Fanning friction factor is defined as:
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Another analogy combining heat, mass and momentum transfer is based on the

Lévéque's heat transfer equation [4] for a developing thermal boundary layer in a hy-

draulically developed laminar flow. This analogy, often referred to as the Lévéque

analogy, is essentially valid for the laminar flow, however, it seems accepted in the

literature, that the analogy may also be applied to the turbulent flow, as long as the

thermal boundary layer is thinner than the viscous sublayer [5,6]. The Lévéque anal-
ogy in the generalized form may be written as [6]:

Nu _ Sh _ 4fRe’ D,

1 1
Pr®  Sc?
When the Hagen-Poiseuille formula for Fanning friction factor in the laminar flow
is introduced (f=16/Re), the equation yields the classic Lévéque equation:

(In

1
Nu=1,615(RePrdj3

According to the literature [6], the analogy may be used to e.g. flow through
packed beds, flow perpendicular to the tubes, tube bundles or wire meshes. The im-
portant remark is, however, that the Fanning friction factor f that appears in eq. (10)
must reflect the viscous friction forces only. Thus, the drag forces, that appear e.g. for
a flow around immersed objects especially for higher Reynolds numbers, have to be
substracted.

Martin [6] introduced new dimensionless group called Lévéque number Lq:

Lq:(4fRez PrDh)

i (12)

2. COMPARISON OF THE SC/PR RATIO FOR THE FILM AND PENETRATION
MODELS

There are two the most popular models applied in the mass transfer literature,
namely the film model and the penetration model.

Traditionally, the film model is usually ascribed to the gas-phase side mass trans-
fer in packed columns while the penetration model to the liquid-phase. The exponent
B at the Schmidt number is usually close to 1/3 (the film model and the classic Chil-
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ton-Colburn analogy) or 1/2 (the penetration model). The exponents do not differ
substantially, however, for some cases the classic Chilton-Colburn analogy may fail.
Table 1 compares the ratios of the Schmidt-to-Prandtl number for both the film
and penetration models. Schmidt numbers for gases and vapors diffusing through air
at normal conditions (t=25°C, p=1 atm) and for liquids dissolved in the water at
t=20°C, p=1 atm are tabularized in [2]. The Prandtl number for air and water are 0.72

and 7.06, respectively.

Table 1. Comparison of ratio of Schmidt-to-Prandtl number for both film and penetration models
Tabela 1. Porownanie stosunku liczby Schmidta do Prandtla dla modeli filmu i penetracji

System Pr Sc Sc/Pr Filmmodel | Average | Penetration | Average
(Sc/Pr)'3 value model value
(Sc/Pr)"”?

Gas 0.72 | 0.22-2.6 0.31-3.61 0.68-1.53 | 1.11£38% 0.56-1.9 1.23+54%

phase
Liquid | 7.06 | 196-2720 | 27.76-385.27 | 3.03-7.28 | 5.16+41% | 5.27-19.63
phase

12.45+58%

Figure 1 compares the ratio of Sherwood-to-Nusselt number for both film and pe-
netration models for gases and liquids.

100

o
L

ShiNu
ShiNu
T

= film model == film model
== penetration " penetration
model model
0,1 T 1 T
01 1 10 10 100 1000
SclPr SclPr

Fig. 1. Comparison of the ratio of Sherwood-to-Nusselt number for both film and penetration models for
turbulent flow. A — gas phase; B — liquid phase

Rys. 1. Poréwnanie stosunku liczby Sherwooda do Nusselta dla modeli filmu i penetracji dla przeptywu
burzliwego. A — faza gazowa; B — faza ciekla
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The ratios of the Schmidt-to-Prandtl number, thus of the Sherwood-to-Nusselt
number, for both film and penetration models differ rather slightly for the gas phase
on the contrary to the liquid phase where significant differences may appear.

When comparing both the film and penetration models for the gas phase, the dif-
ferences are not substantial. Therefore the use of the classic Chilton-Colburn analogy
(B=1/3) may lead to minor errors comparing with the experimental data. In fact, the
Chilton-Colburn analogy is mainly used to calculate the heat transfer coefficients in
the distillation columns, based on the experimental results of the height equivalent to
the theoretical plate (HETP) results. Then, the whole mass transfer resistance is at-
tributed to the gas phase, that may sometimes not be true. However, the approach
usually leads to reasonable results. The Chilton-Colburn analogy applying to the lig-
uid phase, either in the distillation columns or for any other case, has to be done very
carefully. For a high value of the Sc/Pr ratio, the use of an inadequate exponent B may
lead to substantial errors. The exact estimation of the exponent B is rather difficult (it
requires to use several different media during the experiment), yet it is necessary for
the proper use of the heat and mass transfer analogy for the liquid phase.

The comparison of the Sh/Nu ratio for the gas phase transfer (Pr=0.72 and typical
Schmidt numbers) is presented in Figure 2. The scatter between the film and penetra-
tion models (B=1/3 and 1/2, respectively) is not large thus enabling the use of the
Chilton-Colburn analogy.
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Fig. 2. Comparison of the ratio of Sherwood-to-Nusselt number for different Schmidt number and
Pr=0.72 for both film and penetration models for gases and turbulent flow
Rys. 2. Poréwnanie stosunku liczby Sherwooda do Nusselta dla réznych liczb Schmidta i liczby Prandtla
Pr=0,72 dla gazéw i przeptywu burzliwego dla modeli filmu i penetracji
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3. ANALOGY FOR THE LAMINAR FLOW BASED ON THE FOURIER-
KIRCHHOFF EQUATIONS

The heat and mass transfer analogy for a more general case may be based on the
same form of the equations describing the transport processes in a flowing fluid. In
fact, the Fourier-Kirchhoff equations in the forms describing heat or mass transfer are
valid for any flow mechanism, thus the analogy derived here is valid independently of
the actual flow mechanism. These equations have solutions which can be represented
by adequate mathematical functions. It would be a mathematical equation, graph or
table. Also the way to solve the function may be either analytical or numerical. For
example, comparison of equations governing heat and mass transport for laminar flow
is presented in Table 2.

Table 2. Equations governing heat and mass transfer in laminar flow
Tabela 2. Réwnania opisujace wymiang ciepta i masy w przeptywie laminarnym

Heat transfer

Mass transfer

Fourier-Kirchhoff equation:

I VT = a, VT
ot

Mass analogy of Fourier-Kirchhoff equation:

aC,
a7

+w-VC,=D,VC,

Similarity modules: Nu, Re, Pr
. L 1
L _—

D,RePr 4Gz

Similarity modules: Sh, Re, Sc

v L r 1
D,ReSc 4 Gz"

Theoretical solution:

Nu, = f(Gz) or Nu, = f(L)

Theoretical solution:

Sh, = f(Gz") or Sh, = fF(L'™)

Theoretically derived solutions for the Fourier-Kirchhoff equations are identical,
assuming the same geometries of the channel, the boundary conditions and the flow
velocity field. Functions f(Gz) and f(GZz"), also f(L*) and f(L*"), have the same fig-
ure. The only difference is the replacement of Gz by Gz" or L* by L*™, as well as Nu
by Sh and Pr by Sc. It follows that the transition from theoretical results, obtained for
the laminar flow heat transport, to solutions for the mass transport is based on the
replacement of the "heat" parameters by the "mass" parameters.

Following the line of thought presented during derivation of the equation (7), the
heat-mass transfer analogy based on theoretical solutions given in Table 2 is:



Heat and mass transfer... 43

Sh, _ £(Gz")

Nu,  f(G2) (13)
or

Sh, FL™)

Nu, (L) (19

In fact, the right-hand sides of equations (13) or (14) are the functions of Schmidt
and Prandtl numbers, although they might be rather complicated sometimes.

The similar discussion on the analogy problem is presented in Kotodziej study [7],
where experimentally derived heat transfer coefficients obtained for wire gauzes were
transform to the mass transfer. The experimental heat and mass transport representa-
tions are shown in Figure 3 [7]. Validity of the transition from the heat to the mass
transfer representation was confirmed based on the reactive experiments presented in

[7].

100
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=
oWWoven gauze No. 1 by oWWowen gauzeNo. 1
1 ‘-- 4 Woven gauzeNo. 2 11 $ 4 Wowen gauzeNo.2
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+Knitted gauze Ho. 4 +Knitted gauzeHo. 4
041 T T 0.1 T T
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Fig. 3. Nusselt and Sherwood numbers vs. Reynolds number for laminar flow for the case of wire gauzes.
A — experimental heat transfer data; B — mass transfer data derived from the analogy for the laminar flow,
eq. (14)

Rys. 3. Liczby Nusselta i Sherwooda w funkcji liczb Reynoldsa dla przeptywu laminarnego w przypadku
siatek. A — wyniki eksperymentalne dla transportu ciepta; B — wyniki dla transportu masy uzyskane przez
zastosowanie analogii dla przeptywu laminarnego, rown. (14)
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4. CONCLUSIONS

The Chilton-Colburn analogy is a very useful and adequate tool, but it is strictly
valid for the fully developed turbulent flow. The best way to find accurate mathemati-
cal functions describing the laminar flow behavior is to use the solutions of the Fou-
rier-Kirchhoff equations. The use of a heat and mass transfer analogy is a very
convenient and simple method.

A comparison of the ratio of Schmidt to Prandtl number for both the film and pe-
netration models shows that there are slight differences for gases and vapors diffusing
through air while for liquids phase the differences are more significant. Therefore, the
use of the Chilton-Colburn analogy for the gas phase is rather secure. However, for
the liquid phase the use of the Chilton-Colburn analogy may be rather risky and an
exact value of the exponent B of Schmidt (Prandtl) number should be carefully de-
rived based on the experiments or the solution of the Fourrier-Kirchhoff equation.

SYMBOLS — OZNACZENIA

ar — thermal diffusivity, m’s’!
wspotczynnik przewodzenia temperatury
B, C — constants
stale
Cy — eagent concentration, mol m?>
stezenie reagenta
[N —  specific heat, J kg K!
ciepto wiasciwe
D, — diffusivity, m* s™!
wspolczynnik dyfuzji
Dy — hydraulic diameter, m
srednica hydrauliczna
f —  Fanning friction factor
wspotezynnik oporu hydrodynamicznego Fanninga, bezwymiarowy
G —  mass stream, kg s”!
strumien masowy
Gz, GM —  Graetz number, Gz=G c, VLt GM=G p'1 DA'1 L!
liczba Graetza cieplna lub masowa
J —  Colburn factor, j"=Nu Re' Pr'?, jM=Sh Re' S¢'”*
czynnik wnikania ciepta lub masy Colburna
ke —  mass transfer coefficient, m s’
wspotczynnik wnikania masy
L — bed length, m
dtugos¢ ztoza
L L™ — dimensionless length for the entrance region, L’=L D, Re!' Pr!, L'"M=L D, Re! S¢’!
bezwymiarowa dtugos¢ dla przeptywu rozwijajacego si¢ cieplna lub masowa
Lq —  Lévéque number, Lq=4fRe? Pr D, L™

liczba Lévéque'a
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Nu

Pr

Re

Nusselt number, Nu=a D, A™!
liczba Nusselta

Prandtl number, Pr=c, n Al

liczba Prandtla

Reynolds number, Re=w Dy, p "'
liczba Reynoldsa

Schmidt number, Sc=n p' D,”!
liczba Schmidta

Sherwood number, Sh=kc Dy D,
liczba Sherwooda

Stanton number, St''=q w,! p'1 cp'lzNu Re! Prl, StM=kc wy'=Sh Re! S¢”

liczba Stantona cieplna lub masowa
temperature, K

temperatura

interstitial fluid velocity, m s™!
predkosé rzeczywista ptynu
superficial fluid velocity, m s™!
predkosé srednia ptynu (liczona na przekrdj pustego aparatu)
heat transfer coefficient, W m™> K!
wspotczynnik wnikania ciepta

void volume

wolna objgtos¢

dynamic viscosity, Pa s
dynamiczny wspolczynnik lepkosci
thermal conductivity, W m™ K!
wspotczynnik przewodzenia ciepta
density, kg m”

gestosc

time, s

czas

SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS — NDEKSY DOLNE I GORNE

refers to the theoretical solution of Fourier-Kirchhoff equation
rozwiazanie teoretyczne rownania Fouriera-Kirchhoffa
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ANALOGIA TRANSPORTU CIEPLA I MASY: DYSKUSJA PROBLEMU

Analogia Chiltona-Colburna (réwn. (8)) opiera si¢ na podobiefstwie zjawisk przenoszenia pedu, cie-
pta i masy (rown. 8). Obowiazuje ona Scisle dla przeptywu burzliwego, ale moze takze by¢ uzywana np.
do opisu kolumn z wypehieniem, przeplywu laminarnego, przeplywu prostopadtego do rur, przeptywu
przez zloze ziaren, oplywu réznych elementow.

Analogia Chiltona-Colburna umozliwia ocen¢ wartosci wspotczynnikéw transportu masy w oparciu
0 wyznaczone warto$ci wspotczynnikow wnikania ciepta (mozliwa jest tez relacja odwrotna). Analogia
Lévéque'a jest kolejna analogia wiazaca transport pedu, ciepla i masy. Analogia ta opiera si¢ na réwnaniu
Lévéque'a [4] dla rozwijajacej sig termicznie warstwy laminarnej w hydrodynamicznie rozwinigtym prze-
ptywie laminarnym. Obowiazuje ona $cisle dla przeptywu laminarnego, ale moze tez by¢ uzywana do
opisu przeptywu burzliwego do momentu, w ktorym termiczna warstwa graniczna bedzie ciensza od
podwarstwy laminarnej [5,6]. Zastosowanie prawa Hagen-Poiseuille dla przeptywu laminarnego do
ogoblnego rownania Lévéque'a (rown. 9) prowadzi do uzyskania klasycznego rownania Lévéque'a (rown.
10).

Poréwnano stosunek liczby Schmidta do Prandtla, a stad stosunek liczby Sherwooda do Nusselta dla
modeli filmu i penetracji dla fazy cieklej i gazowej (tabela 1, rys. 1). Por6wnanie wykazato, ze w przy-
padku fazy gazowej rdznice w wartosciach sa niewielkie i analogia Chiltona-Colburna moze by¢ bez-
piecznie stosowana. Natomiast w fazie gazowej réznice w wartosciach sa do§¢ znaczne, dlatego analogig
Chiltona-Colburna nalezy stosowa¢ ostroznie.

Analogia dla przeplywu laminarnego opiera si¢ na podobienstwie rownan Fouriera-Kirchhoffa opisu-
jacych transport ciepta i masy (tabela 2). Rozwigzania tych rownan bgda miaty identyczna postaé,
a roznica bedzie zamiana parametrow cieplnych (Nu, Pr) na masowe (Sh, Sc).
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WPLYW SZEROKOSCI SZCZELINY Z GAZEM INERTNYM NA
WYMIANE CIEPLA I MASY W PROCESIE DESTYLACIJI
DYFUZYJINEJ

Instytut InZynierii Chemicznej PAN Gliwice, ul. Battycka 5, 44-100 Gliwice

Przeprowadzono badania do$wiadczalne procesu odparowania filmu cieklej mieszaniny dwusktadni-
kowej izopropanol - woda sptywajacej po $ciance rury pionowej w obecnos$ci powietrza jako gazu inert-
nego w szerokim zakresie stgzen i temperatur. Opracowano modele matematyczne procesu przy réoznych
upraszczajacych zatozeniach dotyczacych transportu masy. W obliczeniach numerycznych uwzglgdniono
opory transportu ciepla i masy w fazie cieklej oraz gazowej. Wyniki obliczen numerycznych uzyskane na
podstawie opracowanych modeli matematycznych dobrze zgadzaja si¢ z danymi eksperymentalnymi.
Stwierdzono duzy wptyw temperatury odparowania i szerokosci szczeliny na calkowity strumien molowy.

The effects of heat and mass transfer on selectivity and mass fluxes in falling film evaporation of bi-
nary mixture on vertical surface in the presence of stagnant inert gas were investigated. The mathematical
model of the process with different simplifying assumptions concerning heat and mass transfer was elabo-
rated. In numerical calculations mass transfer resistances in both gas and liquid phases were considered.
Experimental study was performed for isopropanol-water-air system in the wide range of concentrations
and temperatures. The comparison of experimental and calculated data show large effect of evaporation
temperature and gap width on total mass flux .

1. WPROWADZENIE

W procesach chemicznych czgsto otrzymuje si¢ mieszaniny, z ktorych nalezy wy-
odrebni¢ czyste sktadniki lub mieszaniny o pozadanym sktadzie. Koszty rozdzialu
sktadnikow mieszaniny zazwyczaj decyduja o globalnych kosztach produkcji [1].
W przypadku mieszanin ciektych, wrzacych w zblizonym zakresie temperatur lub
tworzacych mieszaniny azeotropowe, rozdzial metodami klasycznymi moze napoty-
ka¢ na znaczace trudnos$ci wymagajace na przyktad uzycia toksycznych substancji do
ztamania azeotropu takich jak benzen czy toluen.



48 Z. Z1oBROWSKI, R. KrUPICZKA

W tradycyjnych metodach rozdziatu mieszanin ciektych ( rektyfikacja, absorpcja,
adsorpcja) wykorzystuje si¢ roznice w stalych rownowagi dla poszczegolnych sktad-
nikow mieszaniny. W procesach tych zaniedbuje si¢ zazwyczaj wptyw oporow dyfu-
zyjnych transportu masy na selektywno$¢ rozdzialu mieszaniny ciektej. Czynniki
te maja istotne znaczenie dla rozdziatu mieszanin o zblizonych wartos$ciach statych
réwnowagowych oraz mieszanin azeotropowych [2].

Zastosowanie zintegrowanego procesu rozdziatu mieszanin ciektych - metoda de-
stylacji dyfuzyjnej [3—4] przy odparowaniu filmu cieczy sptywajacej po Sciance rury
pionowej - jest nowoczesnym, optacalnym ekonomicznie oraz ekologicznym rozwia-
zaniem, konkurencyjnym w stosunku do metod tradycyjnych. W technice przemysto-
wej czesto stosuje si¢ sptyw filmowy cieczy. Aparaty i urzadzenia z opadajacym
filmem cieczy charakteryzuja si¢ krotkim czasem przebywania i duzymi warto§ciami
wspolczynnikéw wnikania ciepta 1 masy [5-7]. Wykorzystanie tych zalet sptywu fil-
mowego w procesie destylacji dyfuzyjnej pozwala na uproszczenie schematu apara-
turowego oraz oszcz¢dno$ci ekonomiczne. Wrazliwe termicznie produkty moga byé
rozdzielone w tagodnych warunkach, w temperaturze ponizej punktu wrzenia, pod
ci$nieniem atmosferycznym, bez koniecznosci stosowania szkodliwych dla §rodowi-
ska naturalnego zwiazkow chemicznych.

2. BADANIA DOSWIADCZALNE

Eksperymenty prowadzono na stanowisku badawczym, ktérego gtéwnym elemen-
tem sa dwie koncentrycznie umieszczone rury. Poprzez zmiang Srednicy chtodzonej
rury wewngtrznej w granicach od 12-20 mm, przy statej srednicy grzanej rury ze-
wngetrznej 26 mm, regulowano szerokos$¢ szczeliny gazowej, w ktorej zachodzi dyfu-
zja sktadnikow mieszaniny. Ciekla mieszanina (izopropanol-woda,) o temperaturze
ponizej temperatury wrzenia podawana jest ze zbiornika zasilajacego przez pompe
cyrkulacyjna i podgrzewacz do zraszacza, skad w postaci filmu cieczy splywa po
wewngetrznej $cianie grzanej rury zewngtrznej. Cze¢sciowo odparowana mieszanina
sptywa do zbiornika zasilajacego skad ponownie podawana jest do zraszacza rury
badawczej. Powstajace pary dyfunduja w przestrzeni pierscieniowej poprzez nieru-
choma warstwe gazu inertnego. Badania prowadzono pod ci$nieniem atmosferycznym
w obecno$ci powietrza, argonu oraz helu jako gazu inertnego. Temperatury cieczy
zasilajacej, ciektego filmu, kondensatu, wody chtodzacej oraz §cianki rury badawczej
mierzono przy pomocy termopar Ni-CrNi. Natezenia przeplywu filmu cieczy, skro-
plin i wody chtodzacej mierzono przy pomocy turbinkowego przeptywomierza oraz
rotametrow. Skiad filmu mieszaniny cieklej oraz kondensatu wyznaczano metoda
chromatografii gazowej (Varian Star 3400, kolumna J&W DB-5 30 m, detektor TCD).
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Fig.1. Schemat aparatury badawczej :1-rura badawcza, 2-3 -zbiorniki, 4-pompa, 5-podgrzewacz
Fig.1. Experimental setup :1-wetted wall column, 2-3 -vessels, 4-pump, 5-heater

2. MODEL MATEMATYCZNY

Rozdziat mieszaniny sktadnikéw moze by¢ zrealizowany w zintegrowanym proce-
sie odparowanie-kondensacja w obecno$ci gazu inertnego wypekiajacego szczeling
gazowa migdzy dwoma splywajacymi grawitacyjnie filmami cieczy [8-9]. W rozpa-
trywanym przypadku o gestosci strumieni decyduje roznica temperatur migdzy filma-
mi cieczy, szeroko$¢ szczeliny oddzielajacej obie powierzchnie oraz rodzaj gazu
inertnego stanowiacego selektywny filtr ré6znicujacy wtasnosci dyfuzyjne sktadnikow
mieszaniny. Model matematyczny zintegrowanego procesu destylacji dyfuzyjnej
sformutowano w oparciu o bilanse ciepta i masy oraz zaleznos$ci réwnowagowe na
powierzchniach migdzyfazowych ciecz-gaz przy nastgpujacych zalozeniach:

* na powierzchni para-ciecz panuje rownowaga termodynamiczna,
* strumien par jest staly wzdtuz drogi dyfuzji,
* gaz inertny jest nieruchomy,
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» brak konwekcyjnego transportu masy w fazie gazowej w kierunku sptywajacej cie-

czy,
* w danym przekroju poprzecznym wymiana masy poprzez inert moze by¢ opisana
przez ustalona dyfuzj¢ molekularna.

W oparciu o powyzsze zalozenia sformutowano réwnania bilansowe. Bilans ciepl-
ny dla odparowujacej cieczy wielosktadnikowej okresla zaleznos¢:

Glcpld ZN (Cpl] Cpl]})+hl (TY_TI)+th(Tl_Tz) (1)

e
gdzie: ¢, = ch/,jxl,j
=

Odpowiednie bilanse cieplne na powierzchni migdzyfazowej po stronie odparowania i
kondensacji przy zatozeniu liniowego spadku temperatury w gazie maja postac:
=24
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Bilans masowy dla odparowujacej dwusktadnikowej mieszaniny ciekte;j:

dG dgG, ; .
E/:_N ﬁ:—Nj j=l...n “)

oraz dla kondensujacych par dyfundujacych sktadnikéw mieszaniny ciektej:

4 dG;,
‘Cﬁ’,:N’ dP’;f:N;. j=l...n 5)

Gestosci strumieni masowych sktadnikow dyfundujacych poprzez szczeling wy-
pelniona gazem inertnym mozna wyznaczy¢ z ogélnego rozwigzania rownan Maxwel-
la. Dla przypadku dyfuzji n-1 sktadnikow poprzez inert rownania te mozna zapisac
w postaci macierzowej [10-13]:

N=pm) Y ©)

Im
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gdzie y;,, jest $rednia logarytmiczng st¢zen sktadnikow inertnych a elementy od-
wrotnej macierzy wspotczynnikow dyfuzji w fazie gazowej okreslone sa rOwnaniami:

oo lay, 1

D0 =—y 4 =
" = Di/' Dim (7)
Ij# ’
-1 _ y,‘ 1
D, ; R (8)
Y i

Selektywno$¢ procesu jest zdefiniowana poprzez stosunek stezen sktadnika lot-
niejszego po stronie kondensacji i odparowania

’
_x

S ©

X

W obliczeniach numerycznych wspotczynnik wnikania ciepta dla odparowujacego
filmu cieczy wyznaczano z rownania Chuna-Sebana [14] i Modiny [15]. Dla laminar-
nego sptywu kondensatu stosowano réwnanie Nusselta [16]. Wspolczynnik wnikania
masy w filmie cieczy liczono z réwnania Hoblera-K¢dzierskiego [17].

W ogbélnym modelu uwzgledniono wplyw oporéw transportu ciepta i masy
w filmie cieczy po stronie odparowania i po stronie kondensacji oraz wszystkie ele-
menty odwrotnej macierzy wspotczynnikow dyfuzji D' w fazie gazowej. W mode-
lach uproszczonych pominig¢to opory dyfuzyjne w filmie cieczy oraz niediagonalne
elementy macierzy wspolczynnikow dyfuzji D™

W obliczeniach numerycznych zastosowano modyfikacje metody Runge-Kuty-
Fehlberga podana przez Shampine’a i Wattsa [18] dla rozwiazania uktadu réwnan
roézniczkowych. Na kazdym kroku catkowania nalezy wyznaczy¢ temperatury i stgze-
nia na obu powierzchniach mi¢dzyfazowych (odparowujacego filmu cieczy i konden-
satu) poprzez rozwiazanie ukladu n réwnan nieliniowych metoda zaproponowana
przez Watta.

3. POROWNANIE WYNIKOW OBLICZEN Z DOSWIADCZENIAMI

Jezeli mieszanina izopropanol-woda jest odparowywana w temperaturze wrze-
nia efekt rozdziatu zalezy tylko od rownowagi ciecz-para. Dla stgzenia izopropanolu
x; = 0,68 wystepuje azeotrop, ktorego nie da si¢ rozdzieli¢ zwykla destylacja. Jezeli
mieszanina jest odparowywana ponizej punktu wrzenia efekt rozdziatu zalezy nie
tylko od rownowagi ciecz-para ale i od r6znej dyfuzyjnosci sktadnikéw w inercie.

Na rys.2 przedstawiono poréwnanie mozliwosci separacji mieszaniny dwu-
sktadnikowej izopropanol(1)-woda(2) dla destylacji (dane réwnowagowe) oraz dla
badanego procesu (dane eksperymentalne dla szczeliny 3 mm, powietrze). W calym
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zakresie zmierzone wartosci stezen sktadnika lotniejszego x ; w kondensacie rosna
wraz z temperaturg odparowania (40,50,60,70° C). W wyniku destylacji dyfuzyjnej
powstaje azeotrop o wigkszej zawartosci wody. W tym miejscu wigksza lotnos¢ izo-
propanolu jest kompensowana przez wigksza dyfuzyjnos¢ wody w inercie. W punkcie
azeotropowym woda jest odparowywana preferencyjnie co pozwala na rozdzial mie-
szaniny azeotropowej poprzez destylacje dyfuzyjna.
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Rys. 2 .Rozdzial mieszaniny izopropanol(1)-woda(2) na drodze destylacji zwyktej i destylacji dyfuzyjne;j
dla temperatur 40,50,60,70°C

Fig. 2. Separation of binary isopropanol(1)-water(2) mixture by distillation and diffusion distillation for
temperatures 40,50,60,70°C

Poréwnanie zmierzonych i obliczonych wartoéci strumieni masowych i selektyw-
nosci dla uktadu izopropanol-woda-powietrze w zakresie temperatur odparowania 30-
70 °C przedstawiono na rysunkach 3-4 dla modelu uproszczonego, w ktdérym pomi-
nigto opory dyfuzyjne w filmie cieczy oraz niediagonalne elementy macierzy wspot-
czynnikow dyfuzji D™

Mierzone wartosci strumieni molowych rosna ze wzrostem temperatury odparo-
wania i maleja ze wzrostem szerokosci szczeliny wypelnionej gazem inertnym po-
przez ktora dyfunduja sktadniki mieszaniny cieklej (rys.3). W celu otrzymania jak
najwigkszych strumieni dyfundujacych sktadnikéw nalezy stosowaé mozliwie naj-
mniejsza szerokos$¢ szczeliny dla danej temperatury odparowania.
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Rys. 3. Zalezno$¢ strumienia od temperatury odparowania i wielkosci szczeliny dla
mieszaniny izopropanol(1)-woda(2)
Fig.3. The effect of evaporation temperature and gap width on molar flux for
isopropanol(1)-water(2) mixture

Poréwnanie wynikow eksperymentalnych (punkty) oraz wynikow obliczen wedhug
modelu uproszczonego (linia ciagla) dla temperatur odparowania 30-70 °C wskazuje
na dobra zgodno$¢ migdzy zmierzonymi i obliczonymi warto$ciami strumieni molo-
wych.

Zmierzone wartosci selektywnos$ci (rys.5) dla szerokosci szczeliny do 5 mm sa
praktycznie niezalezne od szerokos$ci szczeliny. Dla s=7 mm mozna dostrzec pewien
wpltyw konwekcji naturalnej w szczelinie. Teoretycznie obliczone wartosci selektyw-
nos$ci sa nieco nizsze niz wartosci zmierzone. Wyliczone wartosci stezen moga by¢
okreslone z doktadnoscia 2% utamka molowego z powodu niepewnos$ci danych row-
nowagowych oraz wyliczanych warto$ci binarnych wspotczynnikéw dyfuzji.
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Rys. 4. Zaleznos¢ selektywnosci od temperatury odparowania i wielkosci szczeliny dla
mieszaniny izopropanol(1)-woda(2)
Fig.4. The effect of evaporation temperature and gap width on selectivity for
isopropanol(1)-water(2) mixture

Na rys.5-6 przedstawiono zalezno$¢ wspotczynnika wnikania ciepta od liczby Rey,
temperatury odparowania oraz rodzaju gazu inertnego dla mieszaniny ciektej izopro-
panol-woda. Warto$ci wspotczynnikéw wnikania ciepta dla sptywu filmowego wy-
znaczono na podstawie danych eksperymentalych korzystajac z rownania Chuna-
Sebana [14] dla sptywu laminarnego.
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Rys. 5, 6. Wplyw liczby Re; na wnikanie ciepta przy odparowaniu filmu cieczy dwusktadnikowej
izopropanol(1)-woda(2)

Rys. 5, 6. The effect of Reynolds number Re; on heat transfer at film evaporation of binary
mixture isopropanol(1)-water (2)
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Jak mozna zauwazy¢é wraz ze wzrostem liczby Re; maleja mierzone wartosci

wspolczynnika wnikania ciepta dla sptywajacego laminarnie filmu odparowujacej
mieszaniny dwusktadnikowej izopropanol(1)-woda(2). Wspolczynniki wnikania ciepta
rosna wraz ze wzrostem temperatury odparowania (rys.5). Brak jest wyraznego wpty-
wu rodzaju gazu inertnego oraz szeroko$ci szczeliny na mierzone warto$ci wspot-
czynnikoéw wnikania ciepla (rys.6).
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Zintegrowany proces filmowego odparowania i kondensacji pozwala na efektywny
rozdzial mieszanin ciektych w obecnosci inertu, ktory dziata jako selektywny filtr,
roznicujacy szybko$ci przej$cia dyfundujacych sktadnikoéw mieszaniny, takze
w punkcie azeotropowym.

Wyniki obliczen numerycznych na podstawie opracowanych modeli matematycz-
nych dobrze zgadzaja si¢ z danymi eksperymentalnymi w szerokim zakresie stgzen
i temperatur odparowania badanej mieszaniny dwusktadnikowej (rys.4-5).
Selektywno$¢ w procesie destylacji dyfuzyjnej zalezy od réwnowagi ciecz-para
oraz dyfuzyjnos$ci sktadnikow czynnych w gazie inertnym. Efekt rozdziatu miesza-
nin ciektych wynikajacy tylko z dyfuzji jest praktycznie niezalezny od sktadu mie-
szaniny w szerokim zakresie stgzen molowych .

Przy statej temperaturze odparowania selektywnos$¢ nie zalezy od szerokosci
szczeliny, podczas gdy strumienie dyfundujacych sktadnikéw sa odwrotnie pro-
porcjonalne do szerokosci szczeliny.

Wplyw szerokosci szczeliny wypelnionej gazem inertnym na wymiang ciepta przy
odparowaniu filmu cieczy jest nieznaczny.

OZNACZENIA - SYMBOLS

—  ciepto whasciwe , J kmol ' K!

— specific heat at constant pressure, J kmol! K!

— $rednica rury, m

— diameter of the tube, m

— powierzchnia wymiany ciepta, m

— heat transfer area, m>

— strumien molowy, kmol h!

— molar flux, kmol h™!

— wspdtezynnik wnikania ciepta, W m2 K

— heat transfer coefficient, W m2 K'!

— wspblczynnik wnikania ciepta wg. Modiny, W m? K!
— heat transfer coefficient according to Modine, W m? K
— ciepto parowania J kmol™!

— enthalpy of vaporization, J kmol™
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N — gesto$é molowa strumienia, kmol m™>s™!
— molar mass flux density, kmol m?s™'
p — ci$nieinie, Pa
— pressure, Pa
s — szeroko$¢ szczeliny, m
— gap width, m
T — temperatura K
— temperature, K
X — utamek molowy w fazie cieklej
— molar fraction in liquid phase
y — ulamek molowy w fazie gazowe;j
— molar fraction in vapor phase
A — wspotezynnik przewodzenia W m™ K!

— thermal conductivity W m™ K!

NDEKSY DOLNE I GORNE — SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS

f — na powierzchni migdzyfazowej
— condition at the gas liquid interface
g - gaz
— gas
1 — inert
— inert
ij — sktadnik i,j,
— refer to component 7,/
/ — ciecz
— liquid
m — $rednia logarytmiczna
— logarithmic mean
w — Sciana
— wall
— po stronie kondensacji
— refer to condensation side
— warto$¢ Srednia
— average value
* — roéwnowaga
— refer to equilibrium condition
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ZENON ZIOBROWSKI, ROMAN RRUPICZKA

EFFECT OF GAP WIDTH WITH INERT GAS ON HEAT AND MASS TRANSFER IN DIFFUSION
DISTILLATION PROCESS

Separation of liquid mixtures is of great importance in many industrial processes. Conventional sepa-
ration methods like distillation, absorption, adsorption are very expensive and in many cases troublesome
from an ecological point of view. In the studied process of diffusion distillation [1-3] the liquid mixture is
evaporated at a temperature below the boiling point, diffuses through an inert gap and condenses at a
lower temperature. Due to the different resistances of heat and mass transfer of individual components of
the mixture separation effect takes place This process eliminates the necessity of adding toxic substances
(like benzene, toluene) used to break an azeotrop.

The main part of the experimental setup, shown schematically in Fig.1,. is a wetted wall column
consisting of two concentric tubes (1). The liquid film is introduced on the inside of the heated outer tube
(26 mm, 1=0.6m) and partially evaporated through the annular inert gap. Vapour is condensed on the
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outside surface of the inner tube (20 mm) cooled with water and collected in a vessel (2). The liquid
mixture is gathered in a vessel (3) from which by means of a pump (4) and heater (5) is returned to the
wetted wall column (1). The temperature of liquid film is thermostated. The experiments were performed
in isobaric conditions. The temperatures were measured by NiCr-Ni thermocouples. The flow rates were
measured by flow meter and rotameter. The composition of liquid film and condensate were measured
with a gas chromatograph Varian Star 3400 equipped with J&W DB-5 30 m long column and TCD detec-
tor was used for GC component analysis. Isopropanol-water mixture was investigated in the presence of
air as an inert gas.

In general model both diffusional and thermal resistances for evaporating liquid film and condensate
film were taken into account. In simplified model diffusional resistances in liquid film and non diagonal
elements of reciprocal matrix of diffusion coefficient D' in gas phase were omitted.

In numerical calculation the heat transfer coefficient in the evaporating liquid film was determined
from Chun-Seban correlation (%;;) [14] and Modina correlation (/;,) [15]. On condensation side Nusselt
correlation for laminar film was applied [16]. Mass transfer coefficient in liquid film was calculated from
Hobler - Kedzierski correlation [17].

To solve the system of four differential equations (Egs. 1, 2, 5, 6) the GERK method was used. It is a
modification of Runge-Kutta-Fehlberg method proposed by Shampine and Watts [18].

The comparison of separation by distillation and diffusion distillation of isopropanol(1)-water(2)
mixture is presented in Fig.2. As can be seen the azeotropic point is shifted in the process of diffusion
distillation and azeotropic mixture can be separated. In Fig.3-4 the effect of evaporation temperature and
gap width on mass flux and selectivity for isopropanol(1)-water(2)-air system is shown. The experimental
data are compared with calculation result for simplified model in which diffusional resistances in liquid
film and non diagonal elements of reciprocal matrix of diffusion coefficients D' in gas phase were omit-
ted. The measured and calculated values of mass fluxes rise with evaporation temperature and are in-
versely proportional to the gap width (Fig.3). Selectivity of the process depends on evaporation
temperature. The effect of gap width on selectivity is negligible (Fig.4).

In Figs.5-6 the effect of Reynolds number (Rey) and gap width on heat transfer is presented. Calcu-
lated values of heat transfer coefficient rise with evaporation temperature and for laminar flow are lower-
ing with Reynolds number (Fig.5). There is slight effect of gap width on heat transfer for evaporating
liquid film (Fig.6). The calculated and measured data show good agreement.
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BADANIA MOZLIWOSCI ZASTOSOWANIA TALKU
W PROCESIE MINERALNEJ KARBONATYZACIJI

Instytut Inzynierii Chemicznej PAN Gliwice, ul. Baltycka 5, 44-100 Gliwice

Przedstawiono wyniki badan rozpuszczalnosci talku w roztworach wybranych zwiazkéw organicz-
nych. Badania prowadzono w reaktorze o pojemnosci 1 dm®, dla zmiennych wartosci steZenia rozpusz-
czalnika (1-3,8 M), temperatury (30-90 °C) oraz predkosci obrotowej mieszadta (300-1100 1/min).
Oznaczano stezenia jondw Mg i Ca*? w roztworze. Na podstawie wyznaczonych wartoéci stezen okre-
$lono stopien ekstrakcji metalu z mineratu do roztworu.

Results are presented of experimental investigations on dissolution of talc in selected organic com-
pounds. The measurements were done in a 1 dm? reactor, for different values of solvent concentration (1-
3.8 M), temperature (30-90 °C) and stirrer speed (300-1100 1/min). The concentration of Mg™ and Ca" in
solution was analyzed. Based on the determined ion concentration the fraction of extracted metal from
talc to the solution was calculated.

1. WPROWADZENIE

Proces karbonatyzacji, polegajacy na reakcji ditlenku wegla z tlenkami metali,
rozwazany jest jako jeden ze sposobow wiazania i unieszkodliwiania CO,, uwazanego
za gldwnego sprawce zmian klimatycznych [1]. W wyniku reakcji karbonatyzacji
powstaja trwale geologicznie i calkowicie nieszkodliwe dla otoczenia weglany, ktore
moga by¢ nastgpnie skladowane. Naturalnym zZrédlem tlenkéw metali sa mineraty
zawierajace krzemiany wapnia i magnezu, np. wolastonit, serpentyn, oliwin lub talk
[2-4].

Do niewatpliwych zalet procesu karbonatyzacji nalezy trwate i bezpieczne wiaza-
nie CO, oraz mozliwo$¢ gospodarczego wykorzystania uzyskanego materiatu (np.
jako materiatu budowlanego). Najwigksza wada tego procesu jest dlugi czas reakcji,
ogromne ilo$ci mineratéw potrzebne do wiazania ditlenku wegla, jesli redukcja emisji
CO, ma by¢ znaczaca oraz wysokie koszty procesu karbonatyzacji, ktére ograniczaja
mozliwos$ci jego zastosowania na skalg przemystowa.
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Opisane w literaturze badania pozwalaja jednoznacznie stwierdzié, ze w roztworze
wodnym, w $rodowisku kwasnym mozliwe jest prowadzenie procesu karbonatyzacji
z predkos$cia pozwalajaca na jego praktyczne zastosowanie. Badania dowodza takze,
ze dla reakcji karbonatyzacji prowadzonej w roztworze wodnym procesem limituja-
cym szybko$¢ wiazania CO, jest szybko$¢ rozpuszczania mineratu [5-7]. Obecnie na
Swiecie prowadzone sg intensywne prace majace na celu okreslenie mozliwosci wyko-
rzystania takich mineratéw jak wolastonit, serpentyn czy oliwin w procesie przyspie-
szonej karbonatyzacji [5-14]. Poszukiwane sa optymalne warunki rozpuszczania
mineratéw z zastosowaniem rozpuszczalnikow zaréwno organicznych, jak i nieorga-
nicznych. Najczgséciej proponowane rozpuszczalniki to kwas octowy, kwas cytrynowy
lub kwasy nieorganiczne: solny, siarkowy i azotowy.

W prezentowanej pracy przedstawiono wyniki badan rozpuszczalnosci talku
w roztworach wybranych rozpuszczalnikéw, prowadzonych w celu okreslenia mozli-
wosci wykorzystaniu talku w procesie mineralnej karbonatyzacji. Wyniki badan roz-
puszczalnos$ci tego mineratu w roztworach kwasu octowego, kwasu siarkowego(IV)
i chlorku amonowego, prowadzone w IICh PAN w Gliwicach, przedstawiono pracy
[15].

2. BADANIA DOSWIADCZALNE

Badania szybkosci rozpuszczania talku wykonano w laboratoryjnej instalacji ba-
dawczej, ktorej podstawowym elementem jest reaktor z ptaszczem grzejnym o objgto-
éci 1 dm’, wykonany ze szkla borokrzemowego, zaopatrzony w rure cyrkulacyjna z 4
przegrodami oraz mieszadlo $miglowe. Schemat instalacji badawczej przedstawiono
na rysunku 1.

Badania kinetyki rozpuszczania prowadzone byly w nastepujacy sposob.

Roztwér o okreslonym stgzeniu rozpuszczalnika wprowadzany jest do reaktora. Po
osiagnigciu zadanej wartosci temperatury (reaktor ogrzewany jest za pomoca oleju
grzewczego), do roztworu dodawana jest porcja mineratu o znanej masie. Zawiesina
jest mieszana za pomoca mieszadta §miglowego, zaopatrzonego w regulator predkosci
obrotowej. Z reaktora, w rownych odstgpach czasu, pobierane sa probki zawiesiny
(ok. 20 ml), za pomoca pompy perystaltycznej. Zawiesina jest natychmiast filtrowana.
W otrzymanym przesaczu oznaczane sa stgzenia jonow Ca?i Mgﬂ’ metoda miarecz-
kowania kompleksometrycznego, z wykorzystaniem roztworu EDTA. W trakcie ba-
dan regulowana jest temperatura zawiesiny w reaktorze oraz predkos¢ obrotowa
mieszadta. Reaktor zaopatrzony jest w chtodnice zwrotna, aby zapobiec utracie roz-
puszczalnika na skutek odparowania.

Wyznaczone wartosci stezen jonow pozwalaty okresli¢ stopien ekstrakcji wapnia i
magnezu z ciata statego do roztworu, rozumiany jako stosunek st¢zenia jonow w roz-
tworze do hipotetycznego maksymalnego st¢zenia jonéw przy catkowitym rozpusz-
czeniu talku. Proces rozpuszczania prowadzony byl przez ok. 4 godziny.
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Rys. 1. Schemat aparatury badawczej: 1 — reaktor, 2 — ptaszcz grzejny, 3 — dozowanie roztworu i cia-
fa stalego, 4 — chtodnica, 5 — pompa perystaltyczna, 6 — pobdr probek do analizy, 7 — mieszadlo mecha-
niczne, T — kontrola temperatury, N — regulator predkosci obrotowej mieszadta

Fig. 1. Schematic diagram of the laboratory installation. 1 — reactor, 2 — heating jacket, 3 — inlet of
solution and solid phase, 4 — cooler, 5 — peristaltic pump, 6 — sample withdrawal, 7 — mixer, T — tempera-
ture control, N — mixer speed control

Badania do$wiadczalne rozpuszczalno$ci talku wykonano z wykorzystaniem na-
stegpujacych rozpuszczalnikow: kwasu cytrynowego, kwasu propionowego, kwasu
szczawiowego oraz heksametafosforanu sodu, dla zmiennych warto$ci temperatury
(30-90 °C), stezenia rozpuszczalnika (C=1,0-3,8 mol-dm™), liczby obrotow mieszadta
(300-1100 1/min) i statej wartosci stezenia fazy stalej w zawiesinie (9,1 % wag.).

W badaniach wykorzystano talk techniczny (TALK 325 MESH dostarczony przez
Przedsigbiorstwo Przemystowo Handlowe ,,STANDARD” sp. z 0.0.), ktorego sktad
mozna przyblizy¢ wzorem 3MgO+4Si0,°H,0, zawierajacy 30 % wag. tlenku magne-
zu. Na podstawie wykonanych badan rozktadu ziarnowego mineratlu stwierdzono, ze
warto$¢ mediany objetosciowego rozktadu rozmiaréw czastek badanego mineratu jest
réwna ok. 12 pm.

3. OMOWIENIE WYNIKOW BADAN

Na podstawie przeprowadzonych badan stwierdzono, ze stopien ekstrakcji magne-
zu z mineralu do roztworu po ok. 4 godzinach prowadzenia procesu rozpuszczania
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wynosi od ok. 0,8 % dla roztworu heksametafosforanu sodu, do 1,5-4,3 % dla kwasu
propionowego, 2-7,3 % dla kwasu cytrynowego i 5,2-8,2 % dla kwasu szczawiowego.

Dla wszystkich badanych rozpuszczalnikow stwierdzono bardzo wyrazny wplyw
temperatury na szybko$¢ rozpuszczania i warto$¢ stopnia ekstrakcji magnezu. Np. dla
kwasu cytrynowego wzrost temperatury od 30 °C do 90 °C spowodowal wzrost stop-
nia ekstrakcji magnezu od 2,2 % do 7 %. Ogdlnie stwierdzono, ze wzrost temperatury
z 30 °C do 60°C powoduje prawie dwukrotny (1,5-2) wzrost stopnia ekstrakcji.
Wplyw temperatury na szybko$¢ rozpuszczania i stopien ekstrakcji magnezu w roz-
tworach kwasu cytrynowego i propionowego przedstawiono na rysunkach 2-4. Po-
dobny wyrazny wplyw temperatury na rozpuszczalno$¢ talku obserwowano we
wczesniejszych pomiarach, prowadzonych z zastosowaniem kwasu octowego, siarko-
wego 1 chlorku amonowego [15].
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Rys. 2. Wplyw temperatury na stopien ekstrakcji magnezu w 1,03 M roztworze kwasu cytrynowego
(N=600 1/min)
Fig. 2. The effect of temperature on extraction of Mg in 1.03 M citric acid solution (N=600 1/min)
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Rys. 3.Wplyw temperatury na stopien ekstrakcji Mg w roztworach kwasu cytrynowego (N=600 1/min)
Fig. 3.The effect of temperature on extraction of Mg from talc in citric acid solutions (N=600 1/min)
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Rys. 4. Wplyw temperatury na stopien ekstrakcji magnezu w 1,02 M roztworze kwasu propionowego
(N=600 1/min)
Fig. 4. The effect of temperature on extraction of Mg from talc in 1.02 M propionic acid (N=600 1/min)
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W badaniach stwierdzono takze niewielki wptyw st¢zenia rozpuszczalnika i pred-
kosci obrotowej mieszadla na szybkos¢ rozpuszczania talku. Wptyw predkosci obro-
towej mieszadla na rozpuszczalnos¢ talku pokazano na rysunkach 5 i 6. Z uwagi na
niewielki wpltyw predkosci obrotowej mieszadta powyzej 600 obr./min na stopien
ekstrakcji magnezu, na rysunku 4 przedstawiono krzywe dotyczace skrajnych warto$ci
predkosci obrotowej stosowanych w badaniach, tzn. 300 i 1100 obr./min.

Dla wigkszo$ci badanych rozpuszczalnikéw zwigkszenie st¢zenia z 2 do 3,8 M po-
wodowato spadek uzyskiwanych warto$ci stopnia ekstrakcji magnezu, co wida¢ wy-
raznie na rysunkach 7-9, a takze na rysunku 3. Jednoczes$nie dla stezenia ok. 2 M
obserwowano najwigksze uzyskiwane w badaniach warto$ci stopnia ekstrakcji Mg.

Sposéréd wszystkich rozpuszczalnikow stosowanych w badaniach prezentowanych
w niniejszej pracy najwigksze wartosci stopnia ekstrakcji, dla porownywalnych wa-
runkéw prowadzenia procesu rozpuszczania, uzyskano w roztworach kwasu szcza-
wiowego.  Poréwnanie  wynikéw  badan  do$wiadczalnych  prowadzonych
z zastosowaniem roznych rozpuszczalnikow przedstawiono na rysunkach 101 11.
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Rys. 5. Wptyw predkosci obrotowej mieszadla na stopien ekstrakcji magnezu z talku w 2,03 M roztworze
kwasu cytrynowego (t=60 °C)
Fig. 5. The effect of stirrer speed on the extraction of Mg from talc in 2.03 M citric acid for t=60 °C
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Rys. 6. Wptyw predkosci obrotowej mieszadta na stopien ekstrakeji Mg z talku w 2,04 M roztworze
kwasu propionowego (t=60 °C)
Fig. 6. The effect of stirrer speed on the extraction of Mg from talc in 2.04 M propionic acid for t=60 °C
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Rys. 7. Wplyw stezenia roztworu kwasu cytrynowego na stopien ekstrakcji magnezu z talku
w temperaturze 60 °C (N=600 1/min)
Fig. 7. The effect of concentration of citric acid solution on the extraction of Mg in 60 °C (N=600 1/min)
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Rys. 8. Wplyw stezenia roztworu kwasu cytrynowego na stopien ekstrakcji magnezu z talku
w temperaturze 90 °C (N=600 1/min)
Fig. 8. The effect of concentration of citric acid solution on the extraction of Mg in 90 °C (N=600 1/min)
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Rys. 9. Wplyw stezenia roztworu kwasu propionowego na stopien ektrakcji magnezu z talku w tempera-
turze 60 °C (N=600 1/min)
Fig. 9. The effect of concentration of propionic acid solution on the extraction of Mg in 60 °C (N=600 1/min)
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Rys. 10. Stopien ekstrakcji magnezu z talku w 1 M roztworach rozpuszczalnikow, w temperaturze 60 °C,
dla predkosci obrotowej mieszadta N=600 1/min
Fig. 10. Fraction of Mg extraction from talc in 1 M concentration of solvents in 60°C (N=600 1/min)
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Rys. 11. Stopien ekstrakcji magnezu z talku w 1 M roztworach rozpuszczalnikow, w temperaturze 90 °C,
dla predkosci obrotowej mieszadta N=600 1/min

Fig. 11. Fraction of Mg extraction from talc in 1 M concentration of solvents in 90°C (N=600 1/min)
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Uzyskane w badaniach wartosci stopnia ekstrakcji magnezu z talku w roztworach
kwasu szczawiowego sa porownywalne do warto$ci uzyskanych we wczeéniejszych
badaniach w roztworach kwasu siarkowego, a wigc silnego kwasu nieorganicznego
[15]. Jednak warto$ci stopnia ekstrakcji Mg otrzymane zaréwno we wczesniejszych
jak 1 obecnie prowadzonych badaniach sa nadal niewystarczajace z punktu widzenia
mozliwo$ci wykorzystania talku w procesie mineralnej karbonatyzacji.

Zastosowanie talku w procesie mineralnej karbonatyzacji mozliwe jest jedynie po
termicznej obrobce tego mineratu, prowadzacej do zmiany struktury krystalograficz-
nej [16, 17].

WNIOSKI

e Na podstawie przeprowadzonych badan rozpuszczalnos$ci talku z zastosowaniem
wybranych rozpuszczalnikéw organicznych stwierdzono wyrazny wpltyw tempera-
tury na szybko$¢ rozpuszczania i stopien ekstrakcji magnezu z mineratu do roztwo-
ru. Wniosek ten dotyczy wszystkich badanych rozpuszczalnikdw.

e Jednocze$ni stwierdzono niewielki wpltyw predkosci obrotowej mieszadta i stgze-
nia roztworu na rozpuszczalno$é talku. W przypadku kwasu cytrynowego i propio-
nowego wzrost stezenia roztworu z 2 M do 3,8 M powodowal zmniejszenie
stopnia ekstrakcji Mg. Podobny wptyw stezenia obserwowano w przypadku chlor-
ku amonowego [15].

e Najwyzsze wartosci stopnia ekstrakcji magnezu uzyskano w przypadku kwasu
szczawiowego. Po 4 godzinach prowadzenia procesu rozpuszczania w temperatu-
rze 90 °C, z zastosowaniem 1 M roztworu kwasu szczawiowego, filtrat zawierat
8,2 % magnezu zawartego w minerale. Uzyskane wartos$ci stopnia ekstrakcji ma-
gnezu z talku w roztworach kwasu szczawiowego sa porownywalne do wartosci
uzyskanych w roztworach kwasu siarkowego, silnego kwasu nieorganicznego [15].

e Otrzymane wartosci stopnia ekstrakcji Mg sa niewystarczajace z punktu widzenia
mozliwo$ci wykorzystania talku w procesie mineralnej karbonatyzacji. Zastoso-
wanie talku w procesie mineralnej karbonatyzacji wymaga wcze$niejszego procesu
termicznej konwersji mineratu.

OZNACZENIA - SYMBOLS

C — koncentracja, mol-dm™
concentration

N — predkos¢ obrotowa mieszadta, 1/min, obr./min
stirrer speed

t — temperatura, ° C

temperature
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JOLANTA JASCHIK, KRZYSZTOF WARMUZINSKI, MANFRED JASCHIK

EXPERIMENTAL INVESTIGATIONS ON DISSOLUTION OF TALC IN MINERAL
CARBONATION PROCESS

The process of mineral carbonation, based on reaction of CO, with metal oxides, is regarded as one
of the options for the abatement of carbon dioxide. The reaction leads to stable and environmentally
neutral carbonates which can then be stored or used. The drawbacks of mineral carbonation are due to
slow kinetics, large amounts of minerals that have to be employed and high cost, which severely limit the



72 J.JASCHIK 1 inni

application of this process on a large scale. A natural source of alkali metal oxides are minerals contain-
ing silicates of calcium and magnesium, e.g. wollastonite, serpentine, olivine and talc.

The studies presented so far in literature lead to a conclusion that, in aqueous solutions, it is possible
to realize the carbonation at rates that may enable practical implementation of the process. As the dissolu-
tion of minerals is the rate limiting step for the whole process, the solubility of various minerals, includ-
ing wollastonite, serpentine and olivine in a number of solvents (mainly organic and inorganic acids) has
been extensively studied. Most often acetic and citric acids are proposed.

In the present paper the dissolution of mineral talc in selected organic compounds was investigated.
The measurements were made in a laboratory installation whose principal element was a 1 dm® reactor
equipped with a heating jacket, a draft tube with 4 baffles and a propeller mixer. The experimental inves-
tigations were done for different values of temperature (30-90 °C), solvent concentration (1-3.8 M) and
stirrer speed (300-1110 1/min). The solutions of citric acid, propionic acid, oxalic acid and sodium hek-
sametaphosphate were used.

The dissolution process was carried out for about 4 hours. During the experiments, the samples of the
suspension were withdrawn using a pump. The suspension was immediately filtered and the concentra-
tions of Ca®>" and Mg®" ions were determined in the filtrate by complexometric titration using EDTA.
Then the degree of extraction of calcium and magnesium from the solid to the solution was evaluated.

Based on the experiments a clear effect was found of temperature on the solubility of talc for all stud-
ied solvents. It was also concluded that the fraction of Mg extraction was only weakly affected by concen-
tration of solution and the stirrer speed. In the case of citric acid and propionic acid solutions, the
increase in solvent concentration from 2 M to about 3.8 M leads to the decrease in the extraction degree.
The highest values of the degree of Mg extraction was found for the oxalic acid. After the dissolution
process carrying out in 90 °C using 1 M oxalic acid, about 8.2 % of mass of magnesium was released
from talc to the solution. The values obtained for the oxalic acid are similar to that for the sulphuric acid,
which was presented in [15].

The values of fraction of Mg extraction found in the present paper: 0.8 % for sodium heksameta-
phosphate, 1.5-4.3 % for propionic acid, 2-7.3 % for citric acid and 5.2-8.2 % for oxalic acid and the
values obtained in the studies presented in [15] are insufficient for the carbonation process.



Prace Naukowe IICh PAN, 15, 73+92 (2011)

ANNA GANCARCZYK, GRAZYNA BARTELMUS

WPLYW SZYBKOZMIENNEGO PRZEPLYWU CIECZY PRZEZ
ZLOZE NA HYDRODYNAMIKE REAKTORA TROJFAZOWEGO

Instytut Inzynierii Chemicznej PAN Gliwice, ul. Baltycka 5, 44-100 Gliwice

Przedmiotem pracy bylo okreslenie wplywu periodycznie zmienianego przeptywu cieczy przez zloze
na parametry hydrodynamiczne reaktora trojfazowego ze stalym ztozem. Badania wykonano w kolumnie
pracujacej w rezimie LIPF FAST. Przeanalizowano wplyw takiego sposobu pracy aparatu na wartosci
zawieszenia cieczowego, spadku ci$nienia gazu w zlozu oraz potozenie linii zmiany rezimé6w hydrody-
namicznych CSW/LIPF FAST.

The aim of the present study was to determine the effect of the periodic liquid feeding of the bed of a
trickle bed reactor on the values of its hydrodynamic parameters . The measurements were performed for
the LIPF FAST regime. The effect of the tested reactor operation manner on the liquid holdup, pressure
drop and position of the CSW/LIPF FAST transition line was analyzed.

1. WPROWADZENIE

Procesy przemystowe prowadzone w reaktorach trdjfazowych przy wspodtprado-
wym przeptywie gazu i cieczy w dot kolumny po powierzchni wypelnienia stalego sa
powszechnie stosowane w réznych galgziach przemystu. W tego typu aparatach,
w samym tylko przemysle naftowym, przerabiane jest rocznie ponad 20 milionéw ton
surowca [1]. Reaktory te, w zaleznosci od predkosci przeptywu obu faz moga praco-
waé w réznych rezimach hydrodynamicznych [2]. W praktyce jednak, procesy prze-
mystowe prowadzone sa gltéwnie w rezimie ciaglego przeptywu gazu (ang. gas
continuous flow, GCF), czyli w rezimie wystgpujacym przy stosunkowo niewielkich
nat¢zeniach przeplywu gazu i cieczy, co stwarza niebezpieczenstwo nierownomierne-
go zwilzenia powierzchni wypetnienia, a zatem i mozliwo§¢ miejscowego przegrze-
wania katalizatora. Jezeli celem operacji jest osiagnigcie wysokiego stopnia
przereagowania sktadnika obecnego w fazie ciektej] w matym stezeniu (np. organiczne
zwiazki siarki i azotu w procesach oczyszczania ropy naftowej), wowczas — jak wyka-
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zaly eksperymenty — korzystne jest prowadzenie jej w rezimie przeptywu pulsacyjne-
go (ang. pulsing flow, PF). W rezimie tym bowiem, wspotczynniki wnikania masy sa
kilkakrotnie wigksze niz w rezimie GCF, a ponadto, co jest niezmiernie wazne
w praktyce przemystowej, wypetnienie jest w pelni pokryte ciecza [3]. Wilhite 1 wsp.
[4] poréwnali wyniki otrzymane w reaktorze trojfazowym pracujacym w rezimie cia-
glego przeptywu gazu oraz pulsacyjnym na przyktadzie reakcji uwodornienia fenylo-
acetylenu, rozpuszczonego w n-tetradekanie, do styrenu i etylobenzenu. Dla
przeptywu pulsacyjnego uzyskano wigkszy o 30% stopien konwersji substratu, wzro-
sta réwniez selektywnos$¢ procesu (uzyskano o 10% wigksza wydajnos¢ styrenu) w
poréwnaniu do prowadzonego w rezimie GCF. W zwiazku z powyzszym obserwuje
si¢ w przemysle proby prowadzenia proceséw w rezimie PF (np. desulfuryzacji ropy
naftowej), przy warto$ciach natgzen przeptywu obu faz przekraczajacych nieznacznie
lini¢ zmiany rezimow GCF/PF [5]. Jednak dla osiagnigcia w reaktorze przeptywu
pulsacyjnego konieczne jest stosowanie odpowiednio duzych natgzen przeptywu obu
faz. Konsekwencja tego jest skrocenie czasu ich kontaktu, co, w przypadku pewnych
procesow, moze wpltywaé niekorzystnie. Jesli reaktor pracuje przy podwyzszonym
ci$nieniu, to, przy danym nat¢zeniu przeptywu gazu, dla uzyskania w reaktorze prze-
ptywu pulsacyjnego niezbedna jest odpowiednio wigksza warto$¢ zraszania (ze wzro-
stem ci$nienia granica zmiany rezimu GCF/PF przesuwa si¢ ku wigkszym warto$ciom
zraszania [6]). Stad zastosowanie samogenerujacego si¢ przeplywu pulsacyjnego
ograniczone jest do procesow, ktore wymagaja duzej szybkosci transportu reagenta
obecnego w fazie cieklej oraz bardzo szybkich reakcji [7].

Aby wykorzysta¢ zalety naturalnego przeptywu pulsacyjnego, a réwnocze$nie
unikna¢ konieczno$ci tloczenia duzych strumieni gazu i cieczy, w ostatnich latach
pojawita si¢ koncepcja periodycznej pracy reaktorow trojfazowych, polegajaca na
cyklicznej zmianie natg¢zenia przeptywu cieczy zasilajacej ztoze pomigdzy rezimem
GCF i PF, otrzymujac tzw. rezim wymuszonego przeptywu pulsacyjnego (liquid indu-
ced pulsing flow, LIPF). Przeptyw taki moze by¢ prowadzony tzw. metoda BAZA-
IMPULS co oznacza, ze predko$¢ cieczy zmieniana jest pomigdzy mata, ale nie zero-
wa, 1 duza warto$cig tego parametru. Opisywany jest on wowczas za pomoca czterech
podstawowych parametrow, ktorymi sa: czas trwania i predko$¢ cieczy w impulsie
(tip, WLip) oraz czas trwania i predkos$¢ cieczy w bazie (t,, W), co schematycznie
przedstawiono na rysunku 1, oraz dwoch parametrow pochodnych:

— wspotczynnika podziatu (ang. split, S), definiowanego jako:

t
§=—= (D

L, T,

— $redniej predkosci cieczy:

W= Wthb + WLiptip (2)
t,+t i
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Jesli czas trwania poszczeg6lnych cykli jest bardzo krétki, rzedu do kilku sekund
(tzw. FAST MODE), wowczas przeptyw w kolumnie staje si¢ podobny do naturalne-
go przeptywu pulsacyjnego, ale srednia predkos¢ strumienia cieczy odpowiada warto-
$ciom stosowanym w rezimie przeptywu struzkowego. Przyklady sygnalow
elektrycznych otrzymanych dla obu reziméw hydrodynamicznych przedstawiono na
rys. 2.

METODA "BAZA - IMPULS"
A

t.
predkosé <«
cieczy Y
WLip
< »
tb Wb
A A 4 >
czas [s]

Rys. 1. Sposob prowadzenia oraz parametry charakteryzujace cykliczne zasilanie ztoza ciecza
Fig. 1. The mode of operation and parameters characterizing the cycling flow of fluids through the bed
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Rys. 2. Sygnat elektryczny otrzymany dla reziméw LIPF FAST (A) oraz PF (B); uktad: azot — woda;
w,=0,14m/s, w;;=0,0058m/s, (W )pr=w,=0,01m/s, t,=3s, tj,;=2s

Fig. 2. Electrical signal obtained for LIPF FAST (A) and PF (B) regimes; system: nitrogen — water;
w,=0,14m/s, w;;=0,0058m/s, (W )pr=wp;,=0,01m/s, t,=3s, tj,=2s

W naturalnym przeplywie pulsacyjnym czgstotliwos$¢ pulsacji jest rzedu ~ 1 — 10
Hz [5, 8-10], podczas gdy w rezimie LIPF FAST mozna uzyska¢ czgstotliwosci pul-
sacji rzedu 0,1 — 1 Hz, i co wazne, poprzez odpowiedni dobdr parametrow opisuja-
cych cykliczny przeptyw cieczy przez ztoze, mozliwe jest zewngtrzne kontrolowanie
czestotliwo$ci naturalnych pulsacji [11, 12]. Moze to mie¢, jak dowodzi Wu 1 wsp.
[13], ogromne znaczenie z punktu widzenia praktycznych zastosowan.
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Cykle szybkozmienne sa szczegélnie interesujace ze wzgledu na lepszy rozktad
cieczy, zmniejszenie mozliwosci wystgpowania kanatowania i tworzenia si¢ tzw. ,,go-
racych miejsc”, oraz pozwalaja na lepsza kontrole temperatury zloza katalizatora
w poréwnaniu do powszechnie stosowanego w przemysle przepltywu struzkowego.
Ponadto, duza czestotliwo$¢ zmian natgzenia przeptywu cieczy pozwala skrocic¢ czas
przebywania produktu wewnatrz ziarna katalizatora, co moze by¢ korzystne w przy-
padku, gdy konieczne jest zapobiegnigcie niepozadanej reakcji nastepczej, lub gdy
produkty sa inhibitorami reakcji albo truciznami dla katalizatora [11, 14].

Jak dotad dostgpnych jest tylko kilka pozycji literaturowych [12, 15-17], w kto-
rych przedstawiono bardzo skromne wyniki dotyczace parametréw hydrodynamicz-
nych reaktora pracujacego w rezimie LIPF FAST, oraz jedna praca , w ktorej
eksperymenty prowadzono w rezimie ciagtych fal uderzeniowych (ang. continuity
shock waves, CSW) metoda cykli szybkozmiennych [14].

Dlatego celem pracy byla szczegdtowa analiza parametréw hydrodynamicznych
reaktora pracujacego w rezimie LIPF FAST prowadzonym metoda BAZA-IMPULS.
Fazg ciekla stanowily roztwory rdzniace si¢ wiasciwosciami fizykochemicznymi.
Bazg poréwnawcza dla danych uzyskanych w rezimie LIPF FAST stanowily ekspe-
rymenty wykonane w rezimie GCF i PF.

2. INSTALACJA DOSWIADCZALNA

Glownym elementem instalacji do§wiadczalnej (rys. 3) byta kolumna o $rednicy
0,057m, wypetniona kulkami szklanymi o $rednicy 3mm (e=0,38; a=1240 m™"), usy-
panymi na wysokos$¢ 1,373m. W ztozu, co 0,225m, umieszczono 5 celek konduktome-
trycznych (E1 — ES). Faza ciekta podawana byta na szczyt kolumny za pomoca dwoch
nitek, z ktorych jedna zapewniata przeplyw bazy, a druga impulsu. Obie nitki wypo-
sazone byly w zestaw zawordéw elektromagnetycznych sterowanych za pomoca prze-
kaznika czasowego, co pozwalalo na otrzymanie zadanego naprzemiennego
przeptywu cieczy. Faza gazowa (azot) podawana byta rowniez na szczyt kolumny.
Eksperymenty wykonano w temperaturze ok. 25°C i pod ci$nieniem bliskim cignieniu
atmosferycznemu.

Granice zmiany rezimu hydrodynamicznego CSW/LIPF FAST wyznaczano w na-
stepujacy sposob: dla ustalonych predkosci cieczy w bazie 1 impulsie oraz czasow ich
trwania, zmieniano stopniowo natezenie przeptywu gazu, az do wystapienia natural-
nego przeptywu pulsacyjnego. Granice wyznaczano dla gornego segmentu kolumny
(pomigdzy elektrodami E1 — E2), przy czym warunkiem bylo, aby tworzacy si¢ puls
nie zanikat w czasie wedrowki przez ztoze i byt widoczny rowniez w dolnym segmen-
cie wypehienia. Takie kryterium stabilno$ci pulséw dla metody FAST przyjeto dlate-
go, ze w metodzie tej pulsy tworza si¢ na szczycie kolumny, lecz w przypadku zbyt
matych natezen przeptywu gazu badz cieczy sa one niestabilne i zanikaja w czasie
wedrowki wzdtuz zloza. Granica zmiany rezimu GCF/PF wyznaczana byta réwniez
w gornej czesci aparatu. Warto$¢ zawieszenia cieczowego okre§lana byta metoda
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konduktometryczna. W tym celu, z celek konduktometrycznych (E1 — E5) umieszczo-
nych w zlozu, réwnoczesnie zbierano i zapisywano w pamigci komputera sygnaty
elektryczne, odpowiadajace zmianie przewodnictwa dwufazowej mieszaniny gaz—
ciecz ptynacej przez kolumng. Spadek cisnienia gazu w ztozu mierzono za pomoca
réznicowego piezoelektrycznego miernika cis$nienia, z ktérego sygnat réwniez zapi-
sywano w pamigci komputera.
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Rys. 3. Schemat instalacji do§wiadczalnej: 1 — butla z gazem, 2 — rotametry gazowe, 3 — zbiornik wy-
rownawczy, 4 — kolumna z wypetnieniem, 5 — celki konduktometryczne (E1 + ES), 6 — zestaw do akwizy-
cji danych, 7 — zbiornik cieczy, 8 — rotametry cieczowe, 9 — wymienniki ciepla, 10 — pompy, T — pomiar
temperatury, P — pomiar ci$nienia, DPT — r6znicowy miernik ci$nienia, ZE — zawory elektromagnetyczne,
27 — zawory zwrotne
Fig. 3. Scheme of experimental set-up: 1- nitrogen cylinder, 2 — gas flow meters, 3 — dampener, 4 —
packed column, 5 — conductivity cells, 6 — data acquisition, 7 — liquid tank, 8 — liquid flow meters, 9 —
thermostat, 10 — liquid pumps, ZE — electromagnetic valve, ZZ — check valve

Eksperymenty wykonano w kolumnie pracujacej w rezimie wymuszonego prze-
ptywu pulsacyjnego, przy szybkich zmianach natg¢zenia przeplywu cieczy przez aparat
(LIPF FAST), prowadzonego metoda BAZA-IMPULS. Badania wykonano dla roz-
tworow o roznych wiasciwosciach fizykochemicznych (Tabela 1).

Tabela 1. Whasciwosci fizykochemiczne roztworéw stosowanych w badaniach (t = 21°C)
Table 1. Physicochemical properties of the solutions used in experiments (t = 21°C)

Nr Faza ciekla Gestosé Lepkos¢ Napigcie powierzchniowe
[kg/m’] -10%[Pa-s] -10% [N/m]
1 | woda 999.8 1,04 72,4
2 | rr gliceryny (ok. 30% wag.) 1072,2 2,5 72,0
3 | r-r gliceryny (ok. 45% wag.) 1111,8 4,14 68,8
4 | r-r metanolu (ok. 24% wag.) 960,1 1,64 458
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Stosowano symetryczne cykle zmian zraszania (ty/ti, = 2/2, 1/1) oraz niesyme-
tryczne, w ktorych t,/t;, wynosit odpowiednio 3/2, 3/1 1 2/1.
3.WYNIKI EKSPERYMENTOW
3.1. ZMIANA REZIMU HYDRODYNAMICZNEGO
Poprzez odpowiedni dobdr parametréw ruchowych aparatu mozna nieco rozsze-

rzy¢ obszar wystgpowania rezimu przeptywu pulsacyjnego ku mniejszym $rednim
predkosciom zraszania, co przedstawiono na rys. 4.

0,35 1 GCF / PF | wio [m/s]|wiip [mis]
03 30,0037 | 0,0082
CSW/LIPF 0,037 | 0,01
0,25 A 400042 | 00082
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Rys. 4. Wptyw zmiany predkosci cieczy w bazie i w impulsie na potozenie linii zmiany rezimu
CSW/LIPF FAST dla cykli symetrycznych — punkty peine oraz niesymetrycznych — punkty puste. Uk-
fady: azot — woda (A), azot — metanol 24% (B)

Fig. 4. Effect of the liquid velocities in the base and impulse on the CSW/LIPF FAST regime line transi-
tions for symmetrical — solid points and nonsymmetrical cycles — open points; systems: nitrogen — water
(A) and nitrogen-methanol 24% (B)
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Ponadto stwierdzono, ze dla takich samych predkosci cieczy w bazie (na wykre-
sach zaznaczono je takimi samymi symbolami), ze wzrostem predkosci cieczy w im-
pulsie granica zmiany rezimu przesuwa si¢ ku mniejszym predkosciom fazy gazowej.
Podobna zalezno§¢ mozna zaobserwowac dla statej predkosci impulsu cieczy: ze
wzrostem predkosci cieczy w bazie granica zmiany rezimu przesuwa si¢ ku mniej-
szym predkosciom gazu.

Nalezy jednak wyraznie podkresli¢, Ze przesunigcie linii zmiany rezimu
CSW/LIPF FAST w stosunku do linii granicznej GCF/PF jest niewielkie. Dla
w,=idem. najwigksze roznice w (wr), obserwowane sa dla wody (rys. 4.A), ale i
w tym przypadku nie przekraczaja one ~ 20% wartos$ci predkos$ci cieczy dla granicy
zmiany rezimu GCF/PF, co zbiezne jest z wynikami przedstawionymi przez Bo-
elhouwera i wsp. [12]. Dla roztworow o podwyzszonej lepkosci roznice te sa mniej-
sze, a obnizenie napigcia powierzchniowego powoduje, ze obie linie graniczne
praktycznie pokrywaja sig (rys. 4.B).

Bardzo trudno jest opracowa¢ uniwersalng mape¢ przepltywu dla wszystkich bada-
nych uktadéw pomiarowych. Jesli bowiem dane pomiarowe przedstawione zostana na
mapie przeptywu sporzadzonej we wspotrzednych Charpentiera i Faviera [2], wow-
czas okreslenie obszaru wystgpowania rezimu LIPF FAST jest praktycznie niemozli-
we (rys. 5).
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Rys. 5. Mapa przeptywu dla szybkich cykli zmian zraszania (GCF/PF — punkty puste, CSW/LIPF FAST —
punkty petne)
Fig. 5. Flow map regime for FAST mode (GCF/PF — open points, CSW/LIPF FAST - solid points)

Po wielu probach stwierdzono, ze jedynym sposobem umozliwiajacym okreslenie
obszaru wystgpowania rezimu LIPF FAST jest wykorzystanie diagraméw opracowa-
nych oddzielnie dla kazdego z badanych uktadéw pomiarowych, co dla przyktadu
przedstawiono na rysunku 6.

Jak juz wspomniano wcze$niej, wymuszony przeptyw pulsacyjny, otrzymany me-
toda szybkozmiennych cykli, traktowany jest jako rozszerzenie naturalnego przepty-
wu pulsacyjnego na obszar niskich czgstotliwosci pulsacji. Mozna wysunaé zatem
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hipoteze, ze zawieszenia cieczowe oraz spadki ci$nienia gazu w ztozu otrzymane na
granicy zmiany rezimu CSW/LIPF FAST oraz GCF/PF, dla takich samych predkosci
gazu, beda porownywalne.
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Rys. 6. Linie zmiany rezimow hydrodynamicznych GCF/PF (krzyzyki) i CSW/LIPF FAST (cykle syme-
tryczne — punkty pelne, cykle niesymetryczne — punkty puste); uktad: azot — roztwor gliceryny 30%
Fig. 6. Transition lines GCF/PF (crosses) and CSW/LIPF FAST regime (symmetrical — solid points and
nonsymmetrical cycles — open points). System: nitrogen — glycerol solution 30%

Wyniki doswiadczen potwierdzity t¢ hipotezg, bowiem warto$ci zawieszenia cie-
czowego i spadku ci$nienia gazu w zlozu wyznaczone dla parametrow, odpowiadaja-
cych zmianie reziméw hydrodynamicznych CSW/LIPF i GCF/PF, réznily sig
nieznacznie (rys. 7, 8).
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Rys. 7. Porownanie wartos$ci dynamicznego zawieszenia cieczowego na granicy zmiany reziméw GCF/PF
oraz CSW/LIPF FAST dla badanych uktadéw pomiarowych
Fig. 7. Comparison between the dynamic liquid holdup on the transition GCF/PF and the CSW/LIPF
FAST regimes for systems used
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Rys. 8. Poro6wnanie wartosci spadkow cisnienia gazu w ztozu na granicy zmiany rezimoéw GCF/PF i
CSW/LIPF FAST dla badanych uktadéw pomiarowych
Fig. 8. Comparison between the pressure drop on the transition GCF/PF and the CSW/LIPF FAST re-
gimes for systems used

Wplyw wiasciwosci fizykochemicznych cieczy stosowanych w badaniach na po-
tozenie linii zmiany rezimu z przeptywu struzkowego na rezim przeptywu pulsacyjne-
go nie zalezy od sposobu prowadzenia procesu i jest taki sam dla granicy CSW/LIPF
FAST jak i GCF/PF oraz CSW/LIPF SLOW: dla symetrycznych czaséw trwania bazy
i impulsu (tj. t,=t;,), stwierdzono, ze ze wzrostem lepkosci cieczy granica zmiany re-
zimu przesuwa si¢ ku mniejszym $rednim predkosciom fazy cieklej, natomiast obni-
zenie napigcia powierzchniowego (roztwdr metanolu 24%) przesuwa te granicg ku
jeszcze mniejszym Srednim predkosciom zraszania, przy ekwiwalentnych predko-
$ciach fazy gazowe;.

3.2. ZAWIESZENIE CIECZOWE I SPADEK CISNIENIA GAZU W ZEOZU

Zawieszenie cieczowe i spadek ci$nienia gazu w zlozu to dwa kluczowe parametry
hydrodynamiczne, ktérych znajomos$¢ jest niezbgdna przy projektowaniu i przenosze-
niu skali aparatu. Wielko$¢ AP/H jest nierozerwalnie zwiazana z ilo$cia cieczy za-
trzymanej w ztozu, bowiem im wigksza jest warto$¢ € 4 tym mniejsza jest swobodna
przestrzen w wypehnieniu, ktora ptynie gaz, a w konsekwencji wigksza warto§¢ AP/H.

Podobnie jak dla rezimu naturalnego przeptywu pulsacyjnego, tak i dla rezimu
LIPF FAST warto$¢ zawieszenia cieczowego obniza si¢ ze wzrostem predkosci fazy
gazowej (rys. 9), natomiast warto$ci spadku ci$nienia gazu w zlozu rosna ze wzrostem
W, (rys. 10). Zmiana $redniej predko$¢ fazy cieklej wptywa nieznacznie na oba anali-
zowane parametry.
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Rys. 9. Wplyw érednich predkosci fazy cieklej i gazowej na warto$¢ dynamicznego zawieszenia cieczo-

wego dla rezimu LIPF FAST; uktad: azot — woda

Fig. 9. Effect of gas and average liquid velocity on the dynamic liquid holdup for LIPF FAST regime;

system: nitrogen — water
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Rys. 10. Wplyw predkosci gazu i cieczy na wysoko$¢ spadkow ci$nienia gazu w ztozu

w rezimie LIPF FAST; uktad: azot — gliceryna 30%

Fig. 10. Effect of gas and liquid velocity on the pressure drop for LIPF FAST regime; system: nitrogen —

glycerol solution 30%

Nalezy jednak pamigtaé, ze Srednia warto$¢ predkosci cieczy zasilajacej ztoze

zmienia sie ze

zmiang kazdego z parametrow opisujacych cykliczny przeptyw cieczy

(Wib, Wrip, t, tip). Przeanalizowano zatem wplyw poszczegolnych parametrow na war-
tosci €4 1 AP/H. Stwierdzono, ze zardwno warto§ci zawieszenia cieczowego
(rys.11.A) jak i spadku ci$nienia gazu w ztozu (rys. 11.B) rosna ze wzrostem pr¢dko-
$ci cieczy w bazie 1 w impulsie, czasu trwania impulsu, maleja natomiast ze wzrostem
czasu trwania bazy. Ponadto, dla cykli szybkozmiennych, w przeciwienstwie do cykli
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wolnozmiennych, zaobserwowaé¢ mozna wyrazny wplyw warto§ci wspdtczynnika

podziatu.
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Rys. 11. Wptyw parametrow opisujacych cykliczny przeptyw cieczy przez ztoze na warto$¢ zawieszenia
cieczowego (A) i spadku ci$nienia gazu w ztozu (B) dla uktadu azot — gliceryna 30%
Fig. 11. Effect of parameters describing periodic liquid flow over the bed on the dynamic liquid holdup
(A) and pressure drop (B); system: nitrogen- glycerol solution 30%

Dla w pelni rozwinig¢tego naturalnego przeplywu pulsacyjnego (PF) zawieszenie
cieczowe w bazie powinno by¢ rowne sredniemu zawieszeniu cieczowemu na granicy
zmiany rezimow GCF/PF [5, 18]. Podobna zalezno$¢ dla rezimu LIPF generowanego
metoda cykli szybkozmiennych przedstawiono w pracach [12, 15]. Autorzy ci stwier-
dzili, ze aby pulsy wyindukowane za pomoca modulowanego metoda FAST przepty-
wu cieczy pozostaly stabilne wzdtuz calej kolumny, warto$¢ zawieszenia cieczowego
w bazie musi by¢ réwna zawieszeniu cieczy na granicy zmiany rezimow CSW/LIPF
FAST. Jak mozna zauwazy¢ na rysunku 12, dla wigkszosci punktow eksperymental-
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nych zawieszenie cieczowe w bazie jest porownywalne z zawieszeniem cieczowym
wyznaczonym eksperymentalnie na granicy GCF/PF (e,~1,9%) oraz CSW/LIPF
FAST (e,=3,1%). Wyjatek stanowia wyniki otrzymane dla roztworu metanolu 24%,
dla ktérego zawieszenie na granicy zmiany rezimow GCF/PF i CSW/LIPF FAST jest
zawsze wigksze niz w bazie, co zwigzane jest z pienieniem si¢ tego roztworu.
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Rys. 12. Poréwnanie bazowego zawieszenia cieczowego w rezimie LIPF FAST (punkty petne) oraz PF
(punkty puste) z zawieszeniem cieczowym na granicy zmiany rezimow odpowiednio CSW/LIPF FAST i
GCF/PF
Fig. 12. Comparison between the liquid holdup in the base during LIPF FAST (solid points) and PF
(open points) regimes and at the transition CSW/LIPF FAST and GCF/PF, respectively

Rezim LIPF FAST traktowaé mozna jako rozszerzenie naturalnego przeptywu pul-
sacyjnego na zakres nizszych srednich predkosci zraszania. Jak wiadomo, w natural-
nym przeptywie pulsacyjnym warto§¢ zawieszenia cieczowego w bazie i pulsie nie
zalezy od predkosci cieczy [5, 10]. W pracach [12, 15] poréwnano zatem warto$ci
zawieszenia cieczowego w bazie i impulsie otrzymane w rezimie wymuszonego prze-
ptywu pulsacyjnego, prowadzonego metoda cykli szybkozmiennych, z warto$ciami
otrzymanymi w rezimie PF, uzyskujac dobra zgodno$¢ porownywanych parametrow.

Z drugiej jednak strony rezim LIPF FAST traktowaé nalezy jako polaczenie rezi-
moéw GCF i PF (predkosci cieczy w bazie sa wlasciwe dla rezimu GCF, natomiast
w impulsie dla rezimu PF). Uzasadnione wydaje si¢ zatem poréwnanie warto$ci €4
w obu fazach cyklu z warto§ciami wyznaczonymi w rezimach GCF i PF odpowiednio
dla (Wp)ger=(Wib)pr 0raz (Wi)pr=(Wrip)uipr. Poréwnania takie przedstawiono na ry-
sunku 13, na ktorym widaé, ze wartos$ci € 4 w bazie sa na ogdt wigksze niz w rezimie
GCF (rys. 13.A), natomiast w impulsie nieco mniejsze od wartosci otrzymanych
w rezimie PF (rys. 13.B). Wyniki te sa zbiezne z przedstawionymi przez Aydina
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i wsp. [14]. Odwrotng tendencj¢ wykazuja wyniki otrzymane dla uktadu azot — meta-
nol 24%, co rowniez wynika z pienienia si¢ tego uktadu.
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Rys. 13. Poréwnanie wartosci zawieszenia cieczowego w bazie (A) oraz w impulsie (B) otrzymanych
w rezimie LIPF FAST z otrzymanymi odpowiednio w rezimach GCF i PF
Fig. 13. Liquid holdup in the base (A) and impulse (B) during LIPF FAST regime in comparison with
those obtained in the GCF and PF regimes, respectively

Poréwnano rowniez warto$ci spadkow cisnienia gazu w zlozu otrzymane w rezi-
mie LIPF FAST z warto§ciami tego parametru otrzymanymi eksperymentalnie w re-
zimach GCF i PF, co, dla jednego z wybranych uktadéw pomiarowych, przedstawiono
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na rys.14. Jak mozna zauwazy¢ (dla pozostalych uktadéw pomiarowych otrzymano
podobne wyniki), dla rezimu LIPF FAST warto$ci AP/H sa nieco wigksze niz otrzy-
mane w rezimie GCF przy (Wp)gcr = (WLge)Lipr 1 porownywalne z wartoSciami AP/H
otrzymanymi dla rezimu PF, gdyby aproksymowaé zalezno$ci otrzymane dla tego
rezimu na zakres zmian prgdkos$ci cieczy, charakterystyczny dla rezimu LIPF FAST.
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Rys. 14. Poréwnanie spadkow ci$nienia gazu w ztozu otrzymanych w rezimach GCF i PF (punkty petne)
oraz LIPF FAST (punkty puste); uktad: azot — woda
Fig. 14. Comparison of the pressure drop in the bed obtained in GCF and PF regimes (solid points) and in
LIPF FAST regime (open points); system: nitrogen — water

Wplyw wlasciwosci fizykochemicznych cieczy na warto$¢ zawieszenia cieczowe-
go oraz spadku ci$nienia gazu w ztozu w rezimie LIPF FAST jest taki sam jak dla
rezimu LIPF SLOW czy naturalnego rezimu pulsacyjnego, tzn. zard6wno wartos¢ €4
jak i AP/H ro$nie ze wzrostem lepkos$ci roztworu. Obnizenie napigcia powierzchnio-
wego cieczy powoduje, ze mniej cieczy jest zatrzymane w ztozu, wzrasta natomiast
spadek ci$nienia w wyniku pienienia si¢ roztworu [15].

W literaturze znalez¢ mozna kilka prac, w ktorych zaproponowano réwnania kore-
lujace eksperymentalne wartos$ci €4 odnoszace si¢ do szybkozmiennych cykli prowa-
dzonych albo metoda ON-OFF [18, 19], albo metoda BAZA-IMPULS [16, 17, 20].
Poréwnanie danych eksperymentalnych z warto$ciami obliczonymi na podstawie za-
proponowanych przez tych autoréw réwnan przedstawiono na rysunku 15.

Jak mozna zauwazy¢, wartosci €4 obliczone z rownan zaproponowanych dla me-
tody ON-OFF sa mniejsze od warto$ci otrzymanych eksperymentalnie. Réwnanie
zaproponowane przez Bartelmus i wsp. [16], ktore wazne jest réwniez dla rezimu
LIPF SLOW, majace postac:

g\
S, =3304- (Rels'r)oj '(Ga'Ls'r)_Oﬁ% (%J 3
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z najwigksza dokladnoscia koreluje dane eksperymentalne (e,=2,5% i 64=1,2%) (rys.
16). Wyjatkiem sa wartosci €4 otrzymane dla roztworu metanolu 24%, ktory w wa-
runkach pomiaréw pienit sig, a dla tego typu roztworéw obowiazuja rownania korela-
cyjne innej postaci [21].
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Rys. 15. Poréwnanie obliczonych i wyznaczonych eksperymentalnie dla rezimu LIPF FAST wartosci € 4.
Uktad azot — woda; Re, = 68
Fig. 15. Comparison between calculated and experimental values of €, 4 obtained in LIPF FAST regime.
System: nitrogen — water; Re, = 68
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Rys. 16. Porownanie zmierzonych i obliczonych z rownania (3) warto$ci zawieszenia cieczowego dla
rezimu LIPF FAST
Fig. 16. Comparison of liquid holdup values calculated from Eq. (3) with those obtained experimentally
for LIPF FAST regime
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Jedynie w pracach Bartelmus i wsp. [16, 20] oraz Gancarczyk i wsp. [17] znalez¢
mozna rownanie korelujace wartosci AP/H, ktére proponowane jest zaréwno dla cykli
szybko- jak 1 wolnozmiennych. Rownanie to, majace postac:
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przybliza, ze $rednim bledem wzglednym e,=6,64% (0=5,35%), wszystkie ekspery-

mentalne dane (rys. 17).
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Rys. 17. Poréwnanie warto$ci AP/H wyznaczonych eksperymentalnie oraz obliczonych z réwnania (5) dla

rezimu LIPF FAST

Fig. 17. Comparison of AP/H values calculated from Eq. (5) with those obtained experimentally for LIPF

FAST regime

WNIOSKI

e Pokazano mozliwo$ci rozszerzenia naturalnego rezimu przeptywu pulsacyjnego na
zakres nizszych $rednich predkosci zraszania.

e Opracowano mapy przeplywu, umozliwiajace wyznaczenie zakresu parametrow
ruchowych reaktora, przy ktorych aparat ten pracuje w rezimie LIPF FAST.
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e Zaproponowano rownania korelacyjne opisujace parametry hydrodynamiczne (g4,
AP/H) w reaktorze pracujacym w rezimie LIPF FAST.

e Zaproponowany sposob pracy reaktora moze by¢ alternatywa dla procesow, ktére
obecnie prowadzone sa na granicy zmiany reziméw GCF/PF lub nieznacznie ja
przekraczaja. Sa to procesy, ktorych szybkos¢ kontrolowana jest transportem masy
reagenta znajdujacego si¢ w fazie cieklej w matym stezeniu.

OZNACZENIA - SYMBOLS

a powierzchnia wlasciwa wypelnienia, m™!

specific packing surface, m’
d, $rednica wypehienia, m
diameter of packing, m
N1Y,.i—Y
ey —%Z del L 100% $redni btad wzgledny, %
i=l eks.i
average absolute relative error
G natezenie przeptywu gazu, kg-m?>s’!
mass flow rate of gas, kg-m™>s™!
. d’plpg+AP,
Ga = m zmodyfikowana liczba Galileusza
u
modified Galileo number
H wysoko$¢ ztoza, m
bed height, m
L natezenie przeplywu cieczy, kg m2-s™!
mass flow rate of liquid, kg- m™>-s™!
AP spadek cis$nienia, Pa

pressure drop, Pa

Re=wd,p/u  liczba Reynoldsa

Reynolds number

S=t;/(ty*ti,)  Wspolczynnik podziatu

St
t
U

Wo,

split

dynamiczne nasycenie ztoza ciecza
liquid saturation

czas, s

time, s

napigcie pradu, V

voltage, V

predko$é fazy o, liczona na przekrdj pustego aparatu, m-s™
superficial velocity, m-s™
porowato$¢ wypetnienia

bed porosity

dynamiczne zawieszenie cieczowe
dynamic liquid hold-up
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1/2
A= Kp_gj . [p_Lﬂ parametr przeptywu
P pow Py

flow parameter

n dynamiczny wspoétczynnik lepkosci, Pas
dynamic viscosity, Pas
p gestosé, kg-m
density, kg-m™
c napiecie powierzchniowe, N-m’'
surface tension, N-m’!
2
_ I [| Ycks,l - Yobl,i | J 0 .
c, = > —e, | -100%  odchylenie standardowe, %
N-1%5 | Ycks,i |
standard deviation, %
2 1/3
Y= S L(P_w] parametr przeplywu
O | By \ P
flow parameter
NDEKSY DOLNE I GORNE — SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS
b baza
base
g faza gazowa
gas phase
ar graniczne
transition
ip impuls
impulse
L faza ciekta
liquid phase
pow powietrze
air
$r warto$¢ srednia
average value
w woda
water
o Lorg
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IMPACT OF THE FAST CHANGING LIQUID FLOW THROUGH A BED ON THE TRICKLE BED
REACTOR HYDRODYNAMICS

Many industrial processes are performed using the trickle bed reactors, first of all in the petroleum
industry. The reactors may work within various hydrodynamic regimes, however, the gas continuous flow
(GCF) regime is applied most frequently. When the low reactant concentrations are coupled with the
requirement of high conversion, the pulsing flow (PF) regime is more advantageous due to much higher
mass transfer coefficients and the effective catalyst wetting. On the other hand, PF regime requires high
flow rates of both phases that, in turn, shortens the reactants residence time. A promising remedy seems
to be the periodically changed liquid flow between the GCF and PF regimes called liquid induced pulsing
flow (LIPF) regime.

The subject of the research in the present work was hydrodynamics of a trickle — bed reactor operat-
ing at periodic liquid feed. The experiments were performed by means of BASE — IMPULSE method for
fast changes of the liquid velocity (FAST MODE). Several parameters were changed during the study,
namely velocity of the gas, velocity of the liquid in the base and impulse, duration of the base and im-
pulse as well as physicochemical properties of the liquid phase (water, water solutions of glycerol and
methanol). The transition from the continuity shock waves (CSW) regime to the liquid induced pulsing
flow (LIPF FAST) regime was determined. Next, the effect of operational parameters (Wpip, Wip, tip, t,) On
the position of transition lines was found. Based on experimental data, , the flow maps were constructed
separately for every system used in the experiments. These diagrams allow to select correct parameters at
which reactor works in the LIPF FAST regime. Next, the liquid holdup and pressure drop were deter-
mined and the correlation equations proposed.

The FAST mode of liquid induced pulsing flow may be perceived as an extension of the natural puls-
ing flow. The fact was confirmed by comparison of the hydrodynamic parameters obtained for the PF and
LIPF FAST regimes.
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Trojkatne struktury krotkokanalowe sg bardzo krétkimi monolitami o ksztalcie przekroju poprzecz-
nego kanatu zblizonym do trdjkata rownobocznego. Diugosé kanatu struktury jest na tyle krotka, ze
W przewazajacej jego czgSci, wystgpuje rozwijajacy si¢ przeplyw laminarny. Zjawisko to powoduje
znaczny wzrost wspotczynnikow wnikania ciepla i masy, ale tez wzrost oporéw przeptywu w poréwnaniu
z klasycznymi monolitami o dtugich kanatach. Podczas pomiarow wnikania ciepta struktury krotkokana-
lowe byly ogrzewane plynacym przez nie pradem elektrycznym. W celu uzyskania rozwigzania dla trans-
portu masy zastosowano analogig transportu ciepta i masy dla przeptywu laminarnego. Opory przeptywu
mierzono przy pomocy mikromanometru Recknagla i miernika elektronicznego. Wyniki otrzymane dla
struktur trojkatnych poréwnano z najczesciej uzywanymi monolitami ceramicznymi i ztozem ziaren usy-
panych.

Triangular short-channel structures are very short monoliths of triangular cross-sectional channel shape. The
length of the channel structure is so short, that for the most part of the channel, the developing laminar flow
occurs. This phenomenon leads to highly enhanced heat and mass transfer, but the flow resistance is increased as
well compared with classic long channel monoliths. During the heat transfer experiments the structures were
heated by strong electric current flowing directly through them. The heat transfer experimental results were
transformed to the mass transfer representation using heat and mass transfer analogy for the laminar flow. The
flow resistance was measured using the Recknagel micromanometer and electronic indicator. The results ob-
tained for the triangular structures were compared with the commonly used ceramic monolith and packed bed.

1. WPROWADZENIE

Powszechnie uzywane reaktory ze ztozem ziaren usypanych sa raczej konserwa-
tywnym rozwiazaniem. Przy intensywnej wymianie masy wykazuja znaczne opory
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przeptywu, a wspotczynnik efektywnosci katalizatora jest niewielki, co prowadzi do
jego stabego wykorzystania. Z drugiej strony reaktory monolityczne zapewniaja nie-
wielkie opory przepltywu, jednak transport masy jest w nich mato intensywny, co mo-
ze ogranicza¢ og6lna szybko$¢ procesu, szczegolnie dla szybkich reakcji
katalitycznych. Dlatego powszechnie badane sg nowe struktury o bardziej intensyw-
nym transporcie masy, niz ma to miejsce w przypadku monolitow, i o stosunkowo
matych oporach przeptywu.

Struktury krotkokanatowe zostaty zaproponowane przez Kotodzieja i Lojewska
[1,2,3]. Struktury te definiuje si¢ jako krétkie monolity o r6znych ksztattach przekro-
jow poprzecznych kanatéw. Wewnatrz krotkich kanalow wystgpuje tzw. rozwijajacy
si¢ przeptyw laminarny. Krotkie kanaty o roéznych ksztattach przekrojow poprzecz-
nych zostaty poréwnane w pracach Kotodzieja i Lojewskiej [1,2] pod katem wspot-
czynnikoéw wnikania ciepta 1 masy oraz oporéw przeptywu. Stwierdzono, ze struktury
trojkatne 1 sinusoidalne moga by¢ bardziej efektywne niz monolity czy zloza ziaren
usypanych.

Prezentowane badania sa kontynuacja prac Kotodzieja i wsp. [3,4].

2. PODSTAWOWE DEFINICJE

Przeptyw ptynéw w kanatach kapilarnych jest zazwyczaj przeptywem laminarnym.
Po przebyciu pewnej drogi w kanatach o niewielkich rozmiarach (Srednicach ekwiwa-
lentnych) w kanale formuje si¢ okreslony, zalezny od ksztaltu przekroju poprzecznego
profil predkosci; dla kanalu okragltego jest to profil paraboliczny. Przeplyw taki na-
zywany jest przeptywem laminarnym rozwinigtym Ilub przeptywem Hagena-
Poiseuille'a. W tym zakresie bezwymiarowe wielkosci opisujace transport pedu
(wspotczynniki Fanninga — bezwymiarowy opor przepltywu), liczba Nusselta (bezwy-
miarowy wspotczynnik wnikania ciepta) i liczba Sherwooda (bezwymiarowy wspot-
czynnik wnikania masy) sa stale, w szczegoélnosci nie zaleza od predkosci plynu,
liczby Reynoldsa i wiasciwosci fizyko-chemicznych ptynu; zaleza natomiast od
ksztattu kanatu. Natomiast w poblizu wlotu do kanatu, w tzw. odcinku wlotowym
(rozbiegowym), wystepuje laminarny przeplyw rozwijajacy si¢ (nieuformowany).
W tym zakresie wymienione wielko$ci (wspotczynniki Fanninga oraz liczby Nusselta
i Sherwooda) zaleza silnie od liczby Reynoldsa; sa one zazwyczaj znacznie wigksze
niz ich wartosci w zakresie przeptywu rozwinigtego.

W prezentowanej pracy stosowane jest konsekwentnie podejscie prezentowane
przez Shaha i Londona [5]. Opory przeptywu sa wyrazone w postaci wspotczynnikow
Fanninga zdefiniowanych jako:

_AP D,
L 2wlp

f (1
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i wyrazone w funkcji bezwymiarowej hydrodynamicznej dtugosci kanatu dla prze-
pltywu rozwijajacego sig [5]:
L

L=
D, Re )

Srednica hydrauliczna Dy, wyrazona jest wzorem:

44,  4de
D, =—%=— 3)
0] a
odpowiednio dla pojedynczego kanatu i struktury wypetniajacej reaktor.
Rozwigzanie teoretyczne Fleminga i Sparowa [6] dla rozwijajacego si¢ przeptywu
laminarnego w krétkich kanatach trojkatnych ma postac:

(f-Re)=13333+0,8031-(L """ (4)

Dla w pelni rozwinigtego przeptywu laminarnego w kanatach tréjkatnych Shah [7]
podaje wartos¢ (fRe)=13,333.
Korelacja przedstawiona w pracy Kotodzieja [4] jest opisana zalezno$cia:

(f-Re)=13333+0,124- ()" (5)

Liczba Nusselta jest funkcja bezwymiarowej cieplnej dhugo$ci kanatu L, ktora
z kolei jest odwrotnos$cia liczby Graetza [5]:

- L 1
D Ren 4G ©
,RePr 4 Gz
Rozwigzania teoretyczne réwnania Fouriera-Kirchhoffa (F-K) dla kanatu trojkat-

nego przedstawione przez Wibulswasa [8] dla warunkow brzegowych <T> (stata tem-
peratura $ciany) i <H> (staty strumien ciepta) maja postac:

(7

* )—0,598

Nu, =2,47+0,299-(L

Nu,, =3,111+0,448- (L' " (8)

Dla w petni rozwinigtego przeptywu laminarnego Nut= 2,47 i Nuy=3,111.

Korelacja sporzadzona w pracy Kotodzieja [4] sktada si¢ z dwoch cztonow:
pierwszy to rownanie (8), a drugi to poprawka wyprowadzona na podstawie wynikow
eksperymentalnych:

Nu = (3,111+0,448-L°%).0,978. exp(~ 9,96 - Pr- L) ©)
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3. METODA POMIAROW EKSPERYMENTALNYCH

W prezentowanej pracy wykonano badania dla struktur tréjkatnych o dtugosciach
kanatéw 15 1 10 mm, podczas gdy w pracy Kolodzieja [4] dtugos$¢ kanatu wynosita 3
mm. W trakcie dalszych badan zostana wykonane eksperymenty dla struktur trojkat-
nych o dtugos$ciach kanatow 5 i 20 mm.

Strukture trojkatna, ktora zostata poddana badaniom, przedstawia rys. 1. Struktura
trojkatna zostata wykonana z metalu — Kanthalu. Struktura sktadata si¢ z trojkatow
rownobocznych, przy czym katy trojkatow byly lekko zaokraglone. Podstawa kazdego
trojkata wynosita 5,5 mm, wysoko$¢ — 4,5 mm, powierzchnia wlasciwa — 1314,4 m™',
wolna objegtos¢ — 0,945, $rednica hydrauliczna — 2,876 mm. Ze wzgledu na fakt, iz
struktura byla ogrzewana pradem elektrycznym, paski zygzakowate byly dwa razy
grubsze (0,10 mm) i dwa razy dluzsze niz paski proste, co zapewniato w przyblizeniu
jednakowy opor elektryczny kazdego z paskow tworzacych strukture.

Rys.1. Krotkokanatowa struktura trdjkatna
Fig.1. Triangular short-channel structure

Metoda prowadzenia pomiaréw byla taka sama, jak w pracy Kotodzieja 1 Lojew-
skiej [3,9]. Podczas pomiaréw struktura trojkatna byla umieszczona w reaktorze
o przekroju prostokatnym, 45 x 30 mm. W trakcie pomiar6w wnikania ciepta struktu-
ra krotkokanalowa bylta ogrzewana ptynacym przez nia pradem elektrycznym o natg-
zeniu dochodzacym do 150 A. Uzyskane liczby Reynoldsa obejmowaty zakres od 32
do 2860. Temperatury ptynacego powietrza i powierzchni kanatéw byly mierzone
kilkoma matymi termoparami. R6znica temperatury pomigdzy powierzchnia struktury
1 strumieniem powietrza wynosita od 15 do 55 K. Opory przeplywu mierzono przy
pomocy mikromanometru Recknagla i miernika elektronicznego.
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4. WYNIKI POMIAROW

4.1. OPORY PRZEPLYWU

Podczas pomiarow oporow przeptywu dla struktury tréjkatnej 15 mm uzyskano
156 punktow pomiarowych, ktore skorelowano zaleznoscia:

(f-Re)=13,333+7,122- ()" (10)

Btad $redni wynosi 9,6%, blad maksymalny 38%, wspétczynnik korelacji R*=0,95.
Dla struktury trojkatnej 10 mm uzyskano 156 punktow pomiarowych, ktére skorelo-
wano zalezno$cia:

(f-Re)=13333+8,237-(L )" (11)

Btad $redni wynosi 16,6%, btad maksymalny 29%, wspétczynnik korelacji R*=0,98.
Rys. 2 przedstawia wyniki doswiadczalne wraz z opracowanymi korelacjami. Na
rysunku umieszczono réwniez dla pordwnania rozwigzania teoretyczne.

10,000
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Rys.2. Wyniki pomiaréw oporow przeptywu dla struktur krotkokanatowych trojkatnych — zaleznosc
wspétczynnikéw Fanninga od bezwymiarowej hydrodynamicznej dtugosci kanatu L*. Linia 1 — réwnanie
(10), linia 2 — rownanie (11), linia 3 — rozwiazanie teoretyczne Fleminga i Sparowa [6], linia 4 — w pelni

rozwinigty przeptyw laminarny (Shah [7])
Fig.2. Pressure drop experimental results for the triangular short-channel structures — Fanning friction
factor vs. dimensionless hydrodynamically channel length L". Line 1 — eq. (10), line 2 — eq. (11), line 3 —
theoretical solution of Fleming and Sparow [6], line 4 — fully developed laminar flow (Shah [7])
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Z wykresu na rys.2 wynika, ze eksperymentalnie uzyskane wspotczynniki Fannin-
ga leza powyzej przewidywan teoretycznych Fleminga i Sparowa [6] oraz wartosci
dla w pelni rozwinigtego przeptywu laminarnego [7]. Jednakze rozktad punktéw po-
miarowych dla struktur jest identyczny z przewidywaniami Fleminga i Sparowa [6].
Powodem rozbiezno$ci punktéw eksperymentalnych z teoria moga by¢ zaokraglone
rogi i nieréwne boki trojkatow, a takze nieuwzglednienie powierzchni czotowej struk-
tur powodujacej opor czotowy oraz poprzeczne sktadowe wektora predkosci na wlo-
cie do kanatu.

Wspotczynniki Fanninga dla struktury trojkatnej 10 mm leza nieco powyzej struk-
tury trojkatnej 15 mm. Wynika to z dtugos$ci kanatéw obu struktur. Udzial powierzch-
ni czotowej struktury w catkowitych oporach przeptywu jest dla kanalow krotszych
wigkszy, niz dla dhuzszych.

4.2. TRANSPORT CIEPLA

Podczas pomiar6w wnikania ciepta dla struktury tréjkatnej 15 mm uzyskano 252
punkty pomiarowe, ktore skorelowano zaleznoscia:

Nu=(3,111+0,448-L°%).0,582- (Pr- L' ] (12)
Btad $redni wynosi 4,8%, blad maksymalny 23,9%, wspétczynnik korelacji R*=0,96.
Pierwszy czton to teoretyczne réwnanie (8) dla warunku brzegowego <H>, a drugi to
poprawka eksperymentalna.
Dla struktury trojkatnej 10 mm uzyskano 246 punkty pomiarowe, ktore skorelowano
zaleznoScia:
Nu=(3,111+0,448 - L'%).0,488 - (Pr- L' " (13)
Btad $redni wynosi 7%, blad maksymalny 15,1%, wspotczynnik korelacji R*=0,94.
Ponownie, pierwszy czton to réwnanie (8), a drugi to poprawka.
Rys. 3 przedstawia wyniki doswiadczalne wraz z opracowanymi korelacjami. Na
rysunku umieszczono réwniez dla poréwnania rozwigzania teoretyczne.
Z uwagi na uzyskanie zblizonych wynikéw dla obu badanych struktur zdecydowa-
no si¢ opisac je wspolnym rownaniem korelacyjnym:

Nu=(3,111+0,448-L°%).0,561-(Pr-L' | " (14)
Btad $redni wynosi 8,1%, btad maksymalny 19,3%, wspotczynnik korelacji R*=0,84.
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Rys.3. Wnikanie ciepta dla struktur krotkokanatlowych trojkatnych — zaleznos¢ liczb Nusselta od bezwy-
miarowej cieplnej dtugosci dla przeptywu rozwijajacego si¢ L”. Linia 1 — réwnanie (14), rozwiazanie
teoretyczne Wibulswasa [8]: linia 2 — warunek <H>, linia 3 — warunek <T>
Fig.3. Heat transfer for the triangular short-channel structures — Nusselt number vs. dimensionless chan-

nel length L". Line 1 — eq. (14), theoretical solution of Wibulswas [8]: line 2 — boundary condition <H>,
line 3 — boundary condition <T>

Z wykresu na rys. 3 wynika, ze zalezno$§¢ liczby Nusselta od bezwymiarowej
cieplnej dtugosci kanatu dla obu badanych struktur tréjkatnych jest niemalze iden-
tyczna. Eksperymentalnie uzyskane liczny Nusselta dla obu struktur dla duzych war-
tosci liczb Reynoldsa (malych wartosci L") leza blisko rozwiazan teoretycznych
Wibulswasa [8] dla warunku brzegowego <H>, a nawet sa nieco wigksze dla Re>189
(L"<0,038) w przypadku struktury trojkatnej 15 mm i dla Re>345 (L'<0,0136)
w przypadku struktury trojkatnej 10 mm. Jednakze dla matych liczb Reynoldsa (du-
zych L") punkty eksperymentalne leza blizej rozwiazan teoretycznych Wibulswasa [8]
dla warunku brzegowego <T>, a nawet sa nieco mniejsze dla Re<34 (L>0,21)
w przypadku struktury tréjkatnej 15 mm. Powodem réznic pomigdzy eksperymentem
a teorig poza wymienionymi wcze$niej moze by¢ przewodzenie ciepta w strukturze
powodujace wyrownywanie jej temperatury.

4.3. TRANSPORT MASY

Niezaleznych pomiaréw wnikania masy nie przeprowadzono. W celu uzyskania
opisu wnikania masy wykorzystano analogi¢ opisana w pracy Kotodzieja i Lojewskiej
[9]. Zaktadajac taka sama geometri¢ kanalow, takie same warunki brzegowe i takie
same pole predkosci przeptywu, rozwiazania rownan Fouriera-Kirchhoffa (F-K) dla
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wnikania ciepta i masy maja identyczna postaé. Jedyna roznica jest zamiana liczb
kryterialnych Nu na Sh, Pr na Sc i L™ na L™, gdzie L™ to bezwymiarowa masowa
dlugos$¢ kanatu dla przeptywu rozwijajacego si¢ opisana zaleznos$cia:
Mo L _z 1
D, ReSc 4 Gz" (5)

Analogia dla przeplywu laminarnego opiera si¢ na stosunku rozwiazan teoretycznych:

She, S, f(L™,Sc)

Nu,, Nu  f(L,Pr) (16)

exp t

Szersza dyskusj¢ problematyki analogii transportu ciepta i masy przedstawiono
w pracy Iwaniszyn i wsp. [10].

Rozwiazania teoretyczne Wibulswasa [8] rownan (7) 1 (8) dla opisu transportu ma-
Sy przyjma postac:

Shy =2,47+0,299- (L ™ (17)

Shy, =3,111+0,448 (L " (18)
Korelacja opisujaca transport ciepta (14) dla transportu masy przyjmie postac:
Sh=(3111+0,448. L*°%%).0561-(Sc- L™ | (19)

Rys. 4 przedstawia wyniki eksperymentalne opisujace transport masy. Na rysunku
umieszczono réwniez dla poréwnania rozwigzania teoretyczne.
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Rys.4. Wnikanie masy dla struktur krotkokanatowych trojkatnych — zaleznos¢ liczby Sherwooda od bez-
wymiarowej masowej dhugosci dla przeptywu rozwijajacego si¢ L™. Linia 1 — réwnanie (19); rozwiaza-
nia teoretyczne Wibulswasa [8]: linia 2 — warunek <H>, linia 3 — warunek <T>
Fig.4. Mass transfer for the triangular short-channel structures — Sherwood number vs. dimensionless
channel length L™, Line 1 —eq. (19); theoretical solutions of Wibulswas [8]: line 2 — boundary condition
<H>, line 3 — boundary condition <T>

5. POROWNANIE Z INNYMI WYPELNIENIAMI REAKTORA

Wyniki uzyskane dla obydwu struktur tréjkatnych zostaty poréwnane z klasycz-
nym monolitem 100 cpsi (channel per square inch - 100 kanatow na cal kwadratowy) i
ztozem ziaren usypanych o $rednicy ziaren 2 mm. Rys. 5 prezentuje wspotczynniki
Fanninga w funkcji liczb Reynoldsa dla struktur trojkatnych, monolitu i zloza ziaren.
Natomiast na rys. 6 porownano liczby Sherwooda w funkcji liczb Reynoldsa. W celu
obliczenia liczb Sherwooda i wspotczynnikow Fanninga dla monolitu zastosowano
korelacje Hawthorna [11]. Liczby Sherwooda dla ztoza ziaren obliczono z korelacji
Wakao i Kaguei [12], natomiast opory przeplywu z rownania Erguna.
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Rys.5. Porownanie oporow przeptywu dla struktur krotkokanatowych trojkatnych, klasycznego monolitu
100 cpsi i ztoza ziaren 2mm — wspotczynniki Fanninga w funkcji liczb Reynoldsa
Fig.5. Comparison of flow resistance for triangular short-channel structure, classic 100 cpsi monolith and
packed bed of 2 mm grains — Fanning friction factor vs. Reynolds number
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Rys.6. Porownanie intensywnosci wnikania masy dla struktur krotkokanatowych trojkatnych, klasycznego
monolitu 100 cpsi i ztoza ziaren 2mm — liczby Sherwooda w funkcji liczb Reynoldsa
Fig.6. Comparison of mass transport for triangular short-channel structure, classic 100 cpsi monolith and
packed bed of 2 mm grains — Sherwood vs. Reynolds number
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Z wykresu na rys. 5 wynika, ze opory przeptywu dla obu struktur sa znacznie
mniejsze niz dla zloza ziaren, jednak sa nieco wigksze niz w przypadku monolitu.
Z wykresu na rys. 6 wida¢, ze wnikanie masy jest mniej intensywne niz dla ztoza zia-
ren, zwlaszcza dla mniejszych wartosci liczb Re, ale bardziej intensywne niz dla mo-
nolitu. Stad mozna wywnioskowaé, iz struktury trojkatne sa rozwigzaniem posrednim
pomigdzy ztozem ziaren usypanych a monolitem biorac pod uwage lacznie opory
przeptywu i intensywno$¢ wnikania masy.

6. WNIOSKI

W pracy zaproponowano rownania opisujace opory przeptywu oraz transport cie-
pta i masy dla struktur krétkokanatowych o przekroju tréjkatnym. Doktadno$é uzy-
skanych korelacji wydaje si¢ by¢ zadowalajaca. Korelacje opieraja si¢ na
teoretycznych rozwiazaniach, do ktérych dotaczono poprawki wyprowadzone w opar-
ciu o wyniki doswiadczalne.

Korelacje opisujace transport masy uzyskano stosujac analogig transportu ciepta i
masy do wynikow opisujacych transport ciepta [10].

Struktury krotkokanatowe wydaja si¢ by¢ interesujacym rozwiazaniem jako wy-
petienie reaktora. Poréwnujac struktury trojkatne ze ztozem ziaren i monolitem pod
wzgledem wlasciwosci transportowych mozna wywnioskowaé, ze sa one rozwiaza-
niem posrednim. Geometria struktur krotkokanatowych znaczaco wptywa na ich cha-
rakterystyki transportowe i hydrodynamiczne. Co wigcej, reaktor z wypetnieniem
krotkokanatlowym moze by¢ kilkakrotnie krotszy niz reaktor monolityczny, szczegdl-
nie w przypadku szybkich reakc;ji katalitycznych.

Podstawowgq zaleta struktur krotkokanatowych jest mozliwo$¢ regulowania ich
jednostkowych oporéw przeptywu i wspotczynnikow wnikania masy w relatywnie
szerokim zakresie poprzez zmiang dtugosci kanatow.

OZNACZENIA - SYMBOLS

a —  powierzchnia whasciwa, m™!
reactor cross-sectional area

A, —  przekroj porzeczny kanatu, m?
channel cross-sectional area

¢ —  ciepto whasciwe, J kg K!
specific heat

D, —  wspolczynnik dyfuzji, m* s
diffusivity

D, — $rednica hydrauliczna, m
hydraulic diameter

f —  wspotczynnik oporu hydrodynamicznego Fanninga, bezwymiarowy

Fanning friction factor
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G —  strumien masowy, kg s”!
mass stream
Gz — liczba Graetza, Gz=G c, AL
Graetz number
ke —  wspolczynnik wnikania masy, m s™'
mass transfer coefficient
L — dlugos¢ ztoza, m
bed length
L" —  bezwymiarowa dtugos¢ dla przeptywu rozwijajacego si¢ (hydrodynamiczna)
dimensionless length for the hydrodynamic entrance region
L —  bezwymiarowa dtugos¢ dla przeptywu rozwijajacego si¢ (termiczna)
dimensionless length for the thermal entrance region
L™ — bezwymiarowa dlugos¢ dla przeptywu rozwijajacego si¢ (masowa)
dimensionless length for the mass entrance region
Nu —  liczba Nusselta, Nu=a Dy, Al
Nusselt number
0 — obwdd kanatu, m
channel perimeter
Pr —  liczba Prandtla, Pr=c, n At
Prandtl number
Re —  liczba Reynoldsa, Re=w Dy p "'
Reynolds number
Sc —  liczba Schmidta, Sc=n p' D,
Schmidt number
Sh — liczba Sherwooda, Sh=kc D, D!
Sherwood number
w —  predkosé rzeczywista ptynu, m s™!
interstitial fluid velocity
Wy —  predko$é érednia phynu (liczona na przekr6j pustego aparatu), ms™
superficial fluid velocity
AP —  opor przeptywu, Pa
pressure drop (flow resistance)
o —  wspotezynnik wnikania ciepta, W m? K!
heat transfer coefficient
€ — wolna objgtos¢
void volume
n — dynamiczny wspotczynnik lepkosci, Pa s
dynamic viscosity
A —  wspolczynnik przewodzenia ciepta, W m™ K!
thermal conductivity
p —  gestosé, kg m™
density

NDEKSY DOLNE I GORNE — SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS

exp —  warto$¢ eksperymentalna
experimental
H — warunek brzegowy <H>

boundary condition <H> (constant heat flux)
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T — warunek brzegowy <T>
boundary condition <T> ( constant wall temperature)
t — rozwiazanie teoretyczne rownania Fouriera-Kirchhoffa

theoretical solution of the Fourier-Kirchhoff equation
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MARZENA IWANISZYN, JOANNA OCHONSKA, JOANNA LOJEWSKA, BOZENA JANUS, TADEUSZ KLESZCZ,

ANDRZEJ KOLODZIEJ

FLOW RESISTANCE, HEAT AND MASS TRANSFER FOR TRIANGULAR SHORT-CHANNEL
STRUCTURES. EXPERIMENTS

The heat transfer and flow resistance experiments were performed for the triangular short-channel
structures. The idea of the short-channel structures was proposed by Kotodziej and Lojewska [1,2]. These
structures are defined as very short monoliths of triangular cross-sectional channel shape. In a major part
of the channels, the so-called developing laminar flow occurs leading to highly enhanced transfer proper-
ties. The study continues the research of Kotodziej [4] and are based on the approach of Shah and Lon-
don [5].

The triangular structures that were experimentally tested are made from metal (Kanthal steel) and the
channel lengths of the structures are 10 i 15 mm. During the heat transfer experiments, triangular struc-
tures were placed in a test reactor of a rectangular cross section, 45 mm x 30 mm. The structures were
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heated by an electric current flowing directly through them. The air flow covered the range of Reynolds
number of 32 until 2860. Finally, the heat transfer coefficients, then Nusselt numbers, were calculated
(fig. 3). The heat and mass transfer analogy [9,10], developed for laminar flow, was used to transform the
heat transfer results to the mass transfer representation (fig. 4). The flow resistance was measured using
Recknagel micromanometer and electric meter/indicator and presented in terms of the Fanning friction
factor (fig. 2).

The new models describing flow resistance (eq. 10, eq. 11), heat (eq. 14) and mass (eq. 19) transfer in
triangular structure have been proposed. The accuracy of the derived correlations seems acceptable. The
correlations are based on the theoretical solutions with an experimentally derived term attached.

The results obtained for the triangular structure were compared with the ceramic monolith and
packed bed (fig. 5, fig. 6). These comparisons show that the triangular structure is situated between
monolith and packed bed regarding both the flow resistance and the mass transfer.
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RYSZARD PAWELCZYK, KRYSTIAN PINDUR, JOLANTA JASCHIK

INTENSYWNOSC MIKROMIESZANIA REAGENTOW PRZEZ
ZDERZANIE ICH STRUMIENI W STREFIE REAKCJI

Instytut Inzynierii Chemicznej PAN Gliwice, ul. Battycka 5, 44-100 Gliwice

Badano intensywnos$¢ mikromieszania substratow reakcji, gdy dwa strumienie reagentéw uformowa-
ne w dyszach dystrybutora DSP zderzaja si¢ pod katem prostym. Wyznaczano wartosci wskaznika inten-
sywno$ci mikromieszania X przy zmiennej konfiguracji dystrybutora i rosnacej predkosci strumieni
reagentdw. Stezenia produktow reakcji tworzace wskaznik X mierzono spektrofotometrycznie.

The micromixing intensity of reacting substrates was investigated, when two streams of reactants,
formed in distributor nozzles, collid with each other at straight angle (90°). The values of micromixing
intensity index X were determined at change of distributor configurations and at increasing stream veloci-
ties of reactants. The values of concentrations of reaction products which create the index X were meas-
ured spectrophotometrically.

1. WSTEP

Mieszanie odgrywa dominujaca rolg¢ w technologiach przemystu chemicznego. In-
tensyfikacja mieszania spetnia jednak szczegolnie istotna rolg podczas procesow zZ
reaktywna krystalizacja, gdy wytracane sa drobne monokrysztaty, migdzy innymi do
zastosowan farmaceutycznych. Przewazajaca ilo§¢ produktow przemyshu farmaceu-
tycznego zawiera bowiem sktadniki aktywne w postaci krystalicznej [1]. Precypitacja i
krystalizacja determinuja czysto$¢ chemiczna tych aktywnych sktadnikow i ich cechy
fizyczne jak rozmiar, ksztalt i stabilno$¢ termodynamiczng. Dlatego wtasciwe prowa-
dzenie proceséw precypitacji i krystalizacji stanowi jedno z wazniejszych zagadnien
wytwarzania krysztalow. W przemys$le farmaceutycznym procesy precypitacji i kry-
stalizacji czgsto jeszcze prowadzi si¢ okresowo w zbiornikach z mieszadtem. Obecnie
jednak ze wzgledu na ztozono$¢ potrzeb, jak np. homogenizacja §rodowiska przed
reakcja, metody klasyczne nie wytrzymuja konkurencji nowszych metod. I tak w
szczegbdlnosci uwodnione i termodynamicznie niestabilne krysztaty, stanowiace okoto
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30% sktadnikéw aktywnych farmaceutycznie [1-3], o pozadanych rozmiarach i wta-
$ciwos$ciach sa predestynowane do wytwarzania jako drobne i monodyspersyjne ciata
state gotowego produktu juz podczas ich wytracania. Takie krysztaly, o rozmiarach
kilku mikrometréw [2] lub nawet nanokrysztaly, odpowiednie do terapii inhalacyj-
nych, sa wytwarzane w warunkach, gdzie dominuje proces nukleacji [2] poprzedzony
homogenizacja srodowiska. Szybsze metody mikromieszania strumieni reagentow w
wyniku ich ciagtego zderzania [4-6] spetniaja potrzeby technologii lub sa bliskie tych
potrzeb. Jedna z takich metod moze prezentowaé dystrybutor DSP (Dwa Strumienie
Prostopadte) opracowany w IICh PAN. Dystrybutor ten zostal wykonany w skali
dostosowanej do wielkos$ci produkcji w przemysle farmaceutycznym. Badania dystry-
butora jako mieszalnika przeprowadzono stosujac uktady reakcji modelowych maja-
cych pewne odniesienia do reakcji rzeczywistych, z ktorych powstaje sktadnik
aktywny. Modelowymi byly reakcje migdzy naftolami i zdiazowanym kwasem sulfa-
nilowym [7-10], w wyniku ktérych wyznaczano skuteczno$¢ (intensywno$¢) mikro-
mieszania. Powyzej wymienione pomiary zostaly wykonane z dystrybutorem DSP
niezanurzonym (,,nz”’) w cieczy, gdy zderzanie strumieni i przeptyw ztaczonego stru-
mienia odbywaly si¢ w otaczajacym powietrzu. Analizujac wyniki do§wiadczen na tle
danych z literatury znaleziono informacje oparte na do$wiadczeniach, stwierdzajace,
ze zanurzenie dystrybutora w naczyniu z roztworem poreakcyjnym korzystnie wpty-
wa na wyniki badan. Wykonano wigc dla takiego dystrybutora zanurzonego (,,z”),
doswiadczenia analogiczne jak dla dystrybutora niezanurzonego ,,nz”. Otrzymane
wyniki byly rzeczywiscie korzystniejsze dla pewnych parametréow dystrybutora DSP.

Operacje mieszania wystepuja w wielu przemystach wytwarzajacych produkty
chemiczne o podwyzszonej wartosci przetworzenia jak zywnos¢, leki, kosmetyki,
polimery, kleje, farby [15]. Wazna rola mieszania jest zwigkszanie kontaktu migdzy
reagujacymi substancjami w celu optymalizacji procesow. Reakcje chemiczne (trans-
formacje substancji) zachodza na poziomie molekularnym 1i silnie zaleza od grubosci
warstw kontaktujacych si¢ czasteczek reagentow. To podnosi znaczenie tej skali mie-
szania ze wzgledu na oczekiwane wyniki. Rezultat mieszania jest szczegélnie wazny
dla reakcji szybkich jak synteza organiczna, precypitacja chemiczna, krystalizacja i
polimeryzacja. Kontrolowanie wielkosci czastek i ksztattéw rozkladu powinno daé
korzysci, wyjatkowo wazne w przemysle farmaceutycznym. W praktyce chemiczne;j
precypitacji podkresla si¢ rol¢ mieszania strumieni reagentOw w powstawaniu stanu
przesycenia, ktore inicjuje nukleacj¢ i wzrost czastek oraz aglomeracjg. Sposob w jaki
reagenty sg mieszane, jest czynnikiem decydujacym o wiasciwos$ciach produktu, roz-
miarze czastek i ich rozktadach. Jest tez powodem, ze kinetyki chemiczne precypitacji
sa kontrolowane przez przesycenie, pola koncentracji, przy czasach reakcji, ktore ~ w
wielu przypadkach, szczegdlnie w klasycznych zbiornikach z mieszadlem, sa mniejsze
niz charakterystyczny czas mieszania, co moze wigza¢ si¢ z niejednorodnos$cia
krysztatdéw. Ostatecznie czasteczki reagentdow sa mieszane przez turbulentne wiry
matej skali, ktérych rozmiar i predkos¢ zaleza od wktadu energii przekazywanej do
skali tych najmniejszych turbulentnych wirdow, gdzie mieszanie nazwano mikromie-
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szaniem. Aby bada¢ zjawiska mikromieszania w urzadzeniach mieszajacych zostaty
opracowane testy chemiczne charakteryzujace mikromieszanie, oparte na §ladach
chemicznych. Te $lady to produkty reakcji chemicznych wykazujacych czuto$¢ na
mikromieszanie. W literaturze zostaly opisane dwa systemy: reakcje konkurencyjno-
nastgpcze [7,9,10,12] i reakcje konkurencyjno-rownolegte [8,11]. W tej pracy zasto-
sowano najpierw pierwszy system, mianowicie wiazanie diazowe migdzy 1-naftolem i
zdiazowanym kwasem sulfanilowym (rys. 1), stosowane w mieszalnikach, w ktorych
szybkos$¢ dyssypacji energii nie przekraczata 200-400 Wkg' [8]. Wiazanie diazowe
migdzy 1- i 2-naftolem i zdiazowanym kwasem sulfanilowym (rys. 2) byto wykorzystane
z zamiarem badania interakcji migdzy mieszaniem i reakcja chemiczna jak w mieszal-
nikach o wysokiej intensywnosci mieszania, gdy szybkos$¢ dyssypacji energii moze
dochodzi¢ do 10° Wkg™'. Tak wiec wiazanie miedzy 1-naftolem i zdiazowanym kwa-
sem sulfanilowym albo migdzy 1- i 2-naftolem i zdiazowanym kwasem sulfanilowym
byto stosowane do badania skutku mieszania reagentéw przez dystrybutor dwu pro-
stopadlych strumieni zderzajacych si¢. Otrzymane wyniki skupiaja si¢ gtownie na
warto$ciach wskaznikow intensywnos$ci mikromieszania otrzymanych w zakresie obu
podanych powyzej szybkosci dyssypacji energii, a $cislej w zakresie zastosowanych
predkosci przeptywu strumieni reagentoéw w dyszach dystrybutora DSP.

Zderzeniowe sposoby mieszania odznaczaja si¢ krotkim czasem mieszania nie-
zbednym w reakcjach szybkich. Roznia si¢ one niekiedy skutecznoécia mikromiesza-
nia, czasem mikromiesznia oraz mozliwoscia powigkszania skali procesu.
Wymienione cechy byty rozpatrywane takze w badaniu dystrybutora DSP (rys. 3).

2. MODELOWE UKLADY REAKCII

Badania skuteczno$ci mikromieszania wykonano niezaleznie w obydwu wersjach
dystrybutora: w dystrybutorze niezanurzonym, ze swobodnie przeplywajacym w po-
wietrzu potaczonym strumieniem reagentOw, oraz zanurzonym, z ograniczonym ze
wzgledu na blisko$¢ §ciany przeptywem polaczonego strumienia. W obu przypadkach
dystrybutor skladat si¢ z dwu niezaleznych przedziatéw, kazdy zakonczony ptlaska,
prostokatna w przekroju dysza, przez ktére w sposob ciagly wyplywaty strumienie
Z rozpuszczonymi reagentami.

W badaniach skutecznosci mikromieszania stosowano chemiczne testy, tj. mode-
lowe uktady reakcji z 1-naftolem i zdiazowanym kwasem sulfanilowym oraz z 1- i 2-
naftolami i zdiazowanym kwasem sulfanilowym [8-10,12,13]. Ste¢zenia reagentow
wynosity odpowiednio: 7 mmol-dm™ oraz 5 mmol-dm™. Stezenia reagentéw nie byty
réwne, poniewaz zdiazowany kwas sulfanilowy (B) jest z zatozenia czynnikiem ogra-
niczajacym bieg reakcji. Roztwor naftoli buforowano weglanem sodu i kwasnym we-
glanem sodu: Na,CO;+NaHCO; w celu podniesienia pH do warto$ci rownej 10.
Roztwor utrzymywano w temperaturze 25°C.

Podzial substratu B (zdiazowany kwas sulfanilowy) migdzy produkty reakcji jest
definiowany jako wskaznik intensywno$ci mikromieszania X. Ten wskaznik X zmie-
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rzajacy do 0 oznacza szybkie i efektywne mikromieszanie, za§ X zmierzajacy do 1
odpowiada stabemu, nieefektywnemu mikromieszaniu. Stezenia produktow, ktorych
wartosci tworza wskaznik X,  otrzymywano z pomiardw spektrofotometrycznych
ekstynkcji E mieszaniny wszystkich produktow [9] przy zatozeniu, ze absorbuja $wia-
tlo niezaleznie 1 zachowane jest prawo Lamberta-Beera. Liniowa regresja dla ekspe-
rymentalnych warto$ci ekstynkcji catkowitej E 1 literaturowych wartosci [8,9]
molowych wspotczynnikow ekstynkcji poszczegolnych produktow ¢ dla dtugosci fali
$wiatta 400-600 nm, pozwolita wyznaczy¢ stezenia produktéw. Na ich podstawie
wyznaczano wskazniki intensywnos$ci mikromieszania.

CI(J i
barwnik monoazowy o-R
<’ n-m -

® barwnik mopoesowy  p=R

Q

B0,

o-R  barwnik monoazowy

| : IO
B Hmpe
S - baremik diazowy
¢l e b
p-R  barwnik monoazowy
B

o

Rys.1. Schemat reakcji wiazania diazowego migdzy 1-naftolem (A1) i zdiazowanym kwasem sulfa-
nilowym (B), tworzacego dwa barwniki monoazowe (0-R i p-R) oraz barwnik diazowy S wg [16]
Fig. 1. Reaction scheme for the diazo coupling between 1-naphtol (A1) and diazotized sulphanilic
acid (B) to form two mono-substituted dyes (0-R and p-R) and bisazo dye (S) [16]
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w ¢ s'a‘<3‘ ] - ¥y Q- pojedynczy
barwnik
B

monoazowy

A2.
]
Rys. 2. Wiazanie diazowe migdzy 2-naftolem (A2) i zdiazowanym kwasem sulfanilowym (B), two-
rzace pojedynczy barwnik monoazowy (Q) wg [16]

Fig. 2. The diazo coupling between 2-naphthol (A2) and diazotized sulphanilic acid (B) to form a
single monoazo dye (Q) [16]

Dla ilustracji przygotowania powyzszych obliczen, przedstawiono jeden wiersz
macierzy danych wprowadzanych do arkusza kalkulacyjnego przed obliczeniem stg-
zen produktéw na drodze regresji liniowej, dla dtugosci fali A, dla uktadu 3. zawiera-
jacego 4 produkty i dla jednego pomiaru:

B/ = ox() Con + 6pr() Cpr + 6sMCs + 6oM)Cq (1)

3. WSKAZNIKI INTENSYWNOSCI MIKROMIESZANIA

Do testowania wplywu mikromieszania na przebieg reakcji stosowano przedsta-
wione ponizej 3 uktady reakcji chemicznych. Skutki mikromieszania moga by¢ mie-
rzone posrednio przez ilos$¢ (stezenie) produktow reakcji [7,8]. Odpowiednio dobrane
uktady reakcji chemicznych konkurencyjno-nastgpczych pokazuja za posrednictwem
stgzenia produktow tych reakcji, nazywanych sladami, skutecznos¢ mikromieszania
czyli intensywnos$¢ kontaktu reagujacych substancji. Kinetyka reakcji tego rodzaju
powinna by¢ wystarczajaco szybka, aby mogta oddzialywac na r6zne warunki mikro-
mieszania. Do takich reakcji naleza wiazania przez azot 1-naftolu i 2-naftolu ze zdia-
zowanym kwasem sulfanilowym, ktore byly badane przez Bourne’a i
wspolpracownikow m.in. [12,13]. Na poczatku stosowano uktad dla dwoch reake;ji:

Uktad 1

{A1+BL>R}

R+B—2>§

Stezenia produktow tego uktadu reakcji w postaci:
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2(s)
Xy =77 2
@ = os)+ () “
nazwane]j rozkladem produktow , przedstawiaja wskaznik intensywnosci mikromie-
szania. Reagent B jest sktadnikiem limitujacym [7].
W dalszych badaniach nad testem [10,16] stwierdzono, ze produkt R wystgpuje w
postaci izomeréw o-R i p-R, zatem uktad rownan testu powinien zostaé¢ zmodyfiko-

wany do:
Uktad 2

(A1+ B—t50-R)
Al+ B—5p-R
0-R+B—2>§

p-R+B—2>5 |

Dla tego uktadu rozktad produktéw ma postac:

2(s)

X = 2(S)+(0—R)+(P_R)

€)

Zdarza sig, ze reakcja wiazania migdzy 1-naftolem i zdiazowanym kwasem sulfa-
nilowym jest zbyt wolna, aby okresli¢ intensywno$¢ mikromieszania w badanym
urzadzeniu. W takim przypadku zachodzi koniecznos¢ powigkszenia uktadu reakcji
przez dodanie innego skladnika np. 2-naftolu. Taki ulepszony uktad, ktory zostat
opracowany dla mieszalnikow o wysokiej intensywnos$ci mieszania [8, 11] mozna
przedstawic jako:

Uklad 3

(A1+B—%«50—R)
Al+ B—25p—R
Jo-R+B—t2 58 ¢
p-R+B—r 58
|42+ B—50

Rozktad produktow Xsu) 1 X jest nastgpujacy:
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_ 2(s) o)
SO (0—R)+(p-R)+(Q)+2(5)
. - (@)
2" (0—R)+(p-R)+(0)+2(5) )

X

Wskaznik Xgu) charakteryzuje rozklad produktéw czeSci konkurencyjno-
nastgpczej uktadu reakcji, podczas gdy Xq - rozktad produktéw czgsci konkurencyjno-
rownoleglej tego uktadu. Podobnie jak w poprzednich uktadach sktadnik B jest re-
agentem ograniczajacym. W kazdym przypadku rownan (2), (3), (4 i 5) gdy albo Xg
— 0, albo Xq — 0 oznacza to bardzo szybkie i skuteczne mieszanie, podczas gdy Xs
— 1, albo Xy — 1, oznacza to slabe mieszanie.

Nazwy zwiazkow w reakcjach wiazan azowych zestawione w Tabeli 1 zaczerpnig-
to z pracy [8].

Tabela 1. Nazwy zwiazkow w reakcjach wiazan diazowych
Tabel 1. The formulae of compounds in diazo copuling reactions

Symbol Nazwa
Al 1-naftol
A2 2-naftol
B Zdiazowany kwas sulfanilowy
o-R 2-[(4’-sulfofenyl)azo]-1-naftol
p-R 4-[(4’-sulfofenyl)azo]-1-naftol
S 2,4-bis[(4’-sulfofenyl)azo]-1-naftol
Q 1-[(4’-sulfofenyl)azo]-2-naftol

5. DYSTRYBUTOR STRUMIENI REAGENTOW I INSTALACJA
DOSWIADCZALNA

Dystrybutor DSP (rys. 3) jest urzadzeniem przeptywowym, ktére wytwarza dwa
strumienie reagentow rozpuszczonych w wodzie. Posiada dwa przedziaty zasilane
przez osobne pompy pobierajace roztwor z dwoch zbiornikow, 20 dm® kazdy, z przy-
gotowanymi roztworami. Przedziaty doprowadzaja ciecze do wylotow z dystrybutora.
Wyloty to dwie osobne dysze ustawione w ten sposob, ze dwa wyptywajace z nich
strumienie zderzaja si¢ pod katem prostym. Dysze maja ksztatt szczeliny o przekroju
prostokata, co nadaje strumieniom ksztatt filmu cieczy. W wyniku zderzenia strumie-
ni, natychmiast po wyjsciu z dystrybutora, powstaje plaski strumien taczny, ktory pod
katem 45° do poziomu przemieszcza si¢ do dna przezroczystego zbiornika. Na tym
odcinku strumienia pobierane sa probki roztworu po reakcji. Szczelinowe dysze dys-
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trybutora maja dlugos¢ 5 mm i szeroko$¢ 0,5 mm lub 1 mm. Zmiang szeroko$ci dysz
umozliwiaja dwa rozlaczne elementy, przytwierdzane do korpusu. Pozwala to takze
oddala¢ szczeliny dysz od siebie na dystans - nazwany odstepem dysz, wynoszacy
»07mm lub 1,3 mm dla szczeliny o szerokosci 0,5 mm, albo na dystans ,,0” mm
lub 1,8 mm dla szczeliny o szerokos$ci 1 mm. Odstep dysz ,,0” mm oznacza, ze dysze
maja wspolna krawedz o dlugosci 5 mm.

hE

1>

.
B R L L L LT LR

opcja "-!—"Bupt:ja -

Rys. 3. Dystrybutor DSP; A i B — rozpuszczone reagenty, (A) i (B) — niezalezne przedziaty dystrybu-
tora, 1, 2 — elementy roztaczne, 3 — korpus dystrybutora, 4 — miejsce kolizji wychodzacych ptaskich
strumieni, 5 — strumien po kolizji
Fig. 3. TPJ (Two Perpendicular Jets) distributor; A, B — reagent streams, (A), (B) — independent
compartments of distributor, 1, 2 — separable elements, 3 — body of distributor, 4 — site of collision of
streams, 5 — stream after collision

Przygotowane do rozpoczgcia pomiaru: szeroko$¢ szczeliny (s) i odstep dysz (d)
nazwano konfiguracja dystrybutora DSP. Z ustawienia ro6znych konfiguracji dystry-
butora spodziewano si¢ uzyska¢ rézniace si¢ przeptywy burzliwe o rdznej skuteczno-
$ci mieszania. W kazdym przypadku zderzanie strumieni zwigksza kontakt migdzy
reagentami. Bezposrednie i ciagte przekazywanie energii kinetycznej do ptynu inicjuje
1 podtrzymuje lokalna burzliwo$¢, szczegdlnie w miejscu zderzania, a wigc w obszarze
reakcji. Dystrybutor DSP, wykonany ze stali nierdzewnej byt umocowany przy obrze-
zu przezroczystego zbiornika - 0,6 m od dna i byt uzyty jako nie zanurzony ,,nz”’ oraz
jako zanurzony ,,z” (rys. 4). W pierwszym przypadku wolny strumien taczny prze-
ptywat w srodowisku powietrza, w drugim przypadku dystrybutor zostal zanurzony w
okraglym, otwartym od goéry naczyniu o wymiarach: 80 mm (Srednica) i 100 mm
(wysokos¢). Przeptyw strumienia facznego jest wtedy ograniczony $cianami naczynia
1 utrzymuje w nim burzliwy, mieszajacy przeptyw zawartos$ci cieczy przelewajacej si¢
na obrzezu. Wykonywano pomiary z obiema odmianami dystrybutora DSP. Na sche-
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macie instalacji doswiadczalnej (rys. 5) przedstawiono przewody potaczen, zbiorniki i
urzadzenia zasilajace oraz punkty pomiaru parametrow procesowych, cisnien i tempe-
ratur.

NIEZANURZONY DYSTRYBUTOR DSP ZANURZONY
doplyw reagentow
//
Al. !\2 P /Imezmap_rz_eg_pq dys¥rybutora DSP Al A2
B /,’,‘ B
/ — .
71 J E?‘" [ 5& av
2 ﬁ 113 koiz)i strumieni 7 N
/i ~ A / N
//‘ g} § > posée prébok T PoREzonego / | :: g
A f strumienia ﬁ-__m
§\\~:<\<"<:] L W\ ’

v
J)\
//
v
v
5‘

=
—

8
//——

X X

Rys. 4. Schemat ideowy dystrybutora DSP niezanurzonego (po lewej) i zanurzonego (po prawej)
Fig. 4. The idea scheme of unimmersed TPJ (left) and immersed TPJ (right) distributor

5. BADANIA DOSWIADCZALNE

Obliczone ilosci naftoli do stezenia 7 mmol-dm™ i zdiazowanego kwasu sulfani-
lowego do stezenia 5 mmol-dm™, rozpuszczano w destylowanej, dejonizowanej wo-
dzie w celu sporzadzenia roztwordw reagentow [7]. Porcjowane naftole, ze wzgledu
na staba rozpuszczalnos¢, byly mieszane kilka godzin w zbiornikach zasilajacych pod
przykryciem z powodu wrazliwo$ci na §wiatto. Dla zapewnienia najwyzszej szybkosci
pierwszej reakcji Al + B uktadu modelowego buforowano roztwoér naftolu do pH = 10
przez dodanie mieszaniny Na,CO; + NaHCO; o stezeniu 10 mol'm™ bezposrednio
przed pomiarem. Zdiazowany kwas sulfanilowy przygotowywano w temperaturze
275K przez diazowanie kwasu sulfanilowego azotynem sodu NaNO, w obecnosci
stezonego kwasu solnego HCI i weglanu sodu Na,CO; [12,13,17]. Do pomiaru spo-
rzadzano po 20 dm’ kazdego z roztwordw. Stosunek koncentracji 1-naftolu i zdiazo-
wanego kwasu sulfanilowego po zmieszaniu obu strumieni pozostawat staly w czasie
eksperymentu 1 wynosit 1,4 [7]. Utrzymywano stala temperaturg¢ roztwordw na po-
ziomie 25°C. Po uruchomieniu pomp nastepowat kontakt przez zderzenie strumieni
reagentow 1 rozpoczynata si¢ reakcja. Przy dystrybutorze niezanurzonym ,,nz” ztaczo-
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ny strumien przeptywal w srodowisku powietrza do dna zbiornika. Probke roztworu
do analizy pobierano z tego strumienia do zlewki w odlegtosci 15 cm od wylotu
z dystrybutora. W przypadku dystrybutora zanurzonego ,,z” ztaczony strumien wpty-
wat do naczynia o pojemnosci 0,2866 dm®, uderzat o $ciane, mieszal zawarto$é na-
czynia, ktora przelewala si¢ przez obrzeze. Czas przebywania ptynu w naczyniu wahat
sig, zaleznie od natezenia przeptywu przez dystrybutor, w granicach 2,6 — 25,8 s.
Probki roztworu do analizy byty pobierane do zlewki z odplywu w dnie naczynia
mieszczacego dystrybutor (rys. 4).

10

=)

Rys. 5. Schemat instalacji doswiadczalnej; 1 — zbiorniki zasilajace, 2 — wgzownice grzejne, 3 — mie-
szadla, 4 — pompy, 5 — zawory regulujace, 6 — rotametry, 7 — filtry, 8 — dystrybutor DSP, 9 — zbiornik, 10
— strumien po kolizji, p — pomiar ci$nienia, C — kontrola st¢zenia, pH — kontrola pH,

T — pomiar temperatury
Fig. 5. Scheme of experimental set-up; 1 — feed tanks, 2 — heating coils, 3 — mixers, 4 — pumps, 5 —
control valves, 6 — rotameters, 7 — filters, 8 — TPJ disperser, 9 — tank, 10 — stream after collision, p —
pressure measurement, C — concentration control, pH — pH control, T — temperature measurement
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Tabela. 2. Wskazniki intensywnosci mikromieszania dla dystrybutora niezanurzonego

Table 2. The micromixing intensity index for unimmersed distributor TPJ

Parametry Reagenty
dystrybutora DSP Prodkosé 1 — naftol + zdiazowany 1-naftol + 2-naftol +
Sverokoic | Odstep W ?I}I,x?ch kwas sulfanilowy zdiazowany kwas sulfanilowy
dysz dysz 2 produkty | 3 produkty 4 produkty
(mm) (mm)
Xs@) Xs3) Xs) Xq

2,22 0,5166 0,4696 0,1272 0,5869

0,5 0 3,33 0,5018 0,5013 0,1319 0,5657
4,44 0,4939 0,4860 0,1381 0,5561
5,56 0,4721 0,4666 0,1292 0,5957
6,67 0,5025 0,4979 0,1363 0,5596
2,22 0,5182 0,5561 0,1289 0,5803

0,5 1,3 3,33 0,4601 0,4881 0,1337 0,5668
4,44 0,3938 0,4225 0,1395 0,55
5,56 0,4206 0,4312 0,1369 0,5591
6,67 0,3991 0,42555 0,1355 0,5712
1,67 0,5313 0,6046
2,22 0,2989 0,33705 0,1334 0,5201

. 0 2,78 0,1399 0,3024 0,1331 0,5524
3,33 0,1327 0,5516
4,17 0,1185 0,2932
5,56 0,1677 0,3188 0,1326 0,5412
7,22 0,1357 0,5592
1,67 0,4491 0,4272
2,22 0,4466 0,4392 0,1281 0,6181
. 18 2,78 0,3584 0,3717 0,1313 0,5167

3,89 0,1279 0,5799
4,17 0,4185 0,4152
5,56 0,4773 0,4396 0,1281 0,5284
7,22 0,1258 0,6265
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Tabela. 3. Wskazniki intensywnosci mikromieszania dla dystrybutora zanurzonego

Table 3. The micromixing intensity index for immersed distributor TPJ

Parametry Reagenty
dystrybutora DSP Prodkosé 1 — naftol + zdiazowany 1-naftol + 2-naftol +
Swerokosé | Odstep w ((?;ls/z ;1 ch kwas sulfanilowy zdiazowany kwas sulfanilowy
dysz dysz 2 produkty | 3 produkty 4 produkty
(mm) (mm)
Xs) Xs) Xsa) Xo
3,33 0,0384 0,1377 0,1661 0,3917
0,5 0 5,56 0,0528 0,1336 0,1586 0,3662
7,78 0,0325 0,1208 0,1205 0,3463
11,11 0,0270 0,1097 0,1089 0,3563
14,44 0,0193 0,0985 0,0821 0,2991
3,33 0,0309 0,1411 0,1415 0,3573
0,5 1,3 5,56 0,0206 0,26 0,1205 0,3463
7,78 0,0183 0,2327 0,1061 0,2658
11,11 0,0180 0,2139 0,1106 0,2549
14,44 0,0072 0,1879 0,0767 0,2426
3,33 0,0253 0,1218 0,1586 0,3662
1 0 5,56 0,0270 0,1286 0,1415 0,3573
6,67 0,0225 0,1237 0,1181 0,3522
8,33 0,0130 0,1027 0,1089 0,3563
11,11 0,0257 0,0968 0,0921 0,3154
3,33 0,0523 0,1419 0,1602 0,3665
1 1,8 5,56 0,0206 0,0797 0,1467 0,3572
6,67 0,0183 0,0907 0,1109 0,3488
8,33 0,0181 0,0882 0,1006 0,3513
11,11 0,0072 0,091 0,0865 0,3207

Z potaczonego strumienia pobierano probki do analizy w spektrofotometrze. Po
rozcienczeniu zgodnie z praca [1] w stosunku 1ml prébki/ 100 ml wody oraz 1:50 lub
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1:30 wprowadzano je wraz z odno$nikiem (woda) do podajnika sze$ciopozycyjnego.
Wyznaczano ekstynkcje kazdej z nich w zakresie dlugosci fali $wiatta 330 -600 nm,
co 10 nm [1]. Stezenia wszystkich produktow w probce wyznaczano zakladajac, ze
kazdy produkt absorbuje §wiatlo niezaleznie i obowiazuje prawo Lamberta-Beera. Na
podstawie wyznaczonych w ten sposob wartosci stgzen reagentdw obliczano nast¢pnie
wspoélczynniki intensywno$ci mieszania wg rownan (2)-(5). W tabelach 2 i 3 zesta-
wiono otrzymane warto$ci wspotczynnikow intensywno$ci mieszania.

PODSUMOWANIE I WNIOSKI

Przedmiotem badan bylo wyznaczenie wartosci wskaznika intensywno$ci miesza-
nia w dystrybutorze DSP, w ktorym formuja si¢ osobno w dyszach dwa ptaskie stru-
mienie z reagentami 1 nastgpnie zderzaja si¢ pod katem prostym. Pomiary
wykonywano przy zmiennych predko$ciach strumieni reagentdow i przy réznych kon-
figuracjach dystrybutora. Badania prowadzono przy reakcjach chemicznych migdzy 1-
naftolem i 1- oraz 2-naftolami i zdiazowanym kwasem sulfanilowym. Reakcje te po-
shuzyly jako test wplywu intensywnosci mieszania na kinetyke tych czutych reakcji
pozostawiajacych $lady w postaci produktow. Stezenia, wyznaczone z catkowitej eks-
tynkcji (spektrofotometr UV) i literaturowych, molowych wspotczynnikéw ekstynkcji
produktow, pozwolity obliczy¢ wskazniki intensywno$ci mieszania X dla wszystkich
pomiaréw dla dystrybutora niezanurzonego i zanurzonego w roztworze poreakcyjnym.
Podsumowujac wyniki pomiar6w mozna stwierdzi¢:

o staby wplyw konfiguracji obu wersji dystrybutora na wskaznik intensywno$ci mie-
szania X (Tabela 2 i 3),

o dostrzegalny wptyw predkoéci strumieni reagentdow na wskaznik X dla dystrybuto-
ra zanurzonego; ze wzrostem predkos$ci strumieni obserwowano zmniejszenie war-
tosci wskaznika intensywno$ci mieszania,

e dla dystrybutora zanurzonego trzy kolumny: Xso), Xs@) 1 Xsw4) wykazuja nizsze
warto$ci wskaznikow mieszania w stosunku do dystrybutora niezanurzonego.
Mozna zatem stwierdzi¢, ze dystrybutor zanurzony gwarantuje lepsze warunki
mieszania anizeli dystrybutor niezanurzony.

OZNACZENIA - SYMBOLS

C - koncentracja, mol-dm™
concentration
E - ekstynkcja catkowita, -
extinction
X - wskaznik intensywno$ci mikromieszania, -

micromixing intensity factor
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S - grubos¢ probki (kuwety), m
thickness of sample (dish), m

€ - molowy wspdtczynnik ekstynkcji, m*molm’!
molar extinction coefficient

A - dlugosc¢ fali swiatta, nm
wavelenght of light

NDEKSY DOLNE I GORNE — SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS

o-R - dotyczy produktu o-R
denotes o-R product
p-R - dotyczy produktu p-R
denotes p-R product
Q - dotyczy produktu Q
denotes Q product
S - dotyczy produktu S
denotes S product
S(2) - dotyczy produktu S w uktadzie 1(dwa produkty reakcji)
denotes S product in reaction scheme 1 (two products of reactions)
S(3) - dotyczy produktu S w uktadzie 2 (trzy produkty reakcji)
denotes S product in reaction scheme 2 (three products of reactions)
S(4) - dotyczy produktu S w uktadzie 3 (cztery produkty reakcji)

denotes S product in reaction scheme 3 (four products of reactions)
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RYSZARD PAWELCZYK, KRYSTIAN PINDUR, JOLANTA JASCHIK

INTENSITY OF REACTANTS MIXING THROUGH COLLIDING THEIRS STREAMS IN
REACTION REGION

The TPJ ( Two Perpendicular Jets ) distributor was invesigated, as a mixing device of two reactant
streams, which collid with each other, at straight angle (90°). The aim of this investigation of TPJ is to
know an opinion on its ability of effective mixing. For this reason the chemical test was applied to show
an influence of mixing on the speed of special, sensitive reactions. Those reactions leave the traces in
form of products concentrations in the solution. All product concentrations form an index X of intensity
of mixing (equations (2) (3) (4) (5) ) on each step of consideration of Groups 1, 2, 3 of reactions (page 6).
Changing for this purpose the intensity of mixing with distributor is possible through the configuration
alteration of the distributor and through variation of the velocity of streams in the nozzles. The test was
carried out at non-equimolar concentrations of substrates. When the lower concentration of one substrate
become exhausted, the reaction stops the run and the products quantity are ready to measure them in form
of concentration, beginning from total extinction determination in the spectrophotometer. On the basis
of concentrations, the index X of the intensity of mixing is calculated for each experiment.

As a chemical test the special reactions were applied between 1-naphtol, or 1 and 2- naphtols and the
diazotized sulphanilic acid. Three groups of chemical equations were arranged (page 6), which differ as
to kinetics. The test was applied to both versions of distributor : the unimmersed and the immersed one.
As a result of experiments the lower values of index X were found for the immersed version of distribu-
tor (Table 3 ), what means: it is better mixing in this version. The immersed distributor version operated
on higher level of the velocity of streams ( Table 2 and 3 ).
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