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RYSZARD PAWELCZYK, JOLANTA JASCHIK

WPLYW PARAMETROW KONSTRUKCYJNYCH
| PREDKOSCI ZDERZAJACYCH SIE STRUMIENI
NA CZAS MIKROMIESZANIA W DYSTRYBUTORZE DSP

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

Badano intensywrié mikromieszania substratow reakcji w dystrybutoE28P (Dwa Strumienie
Prostopadte). Na podstawie zmierzonych spektrofetooznie sizen produktdéw reakcji wyznaczono
czas mikromieszania, korzysfejz modelu inkorporacyjnego J.Villermaux i wsp. &kvno wptyw
parametrow konstrukcyjnych dystrybutora ¢gkosci zderzajcych si strumieni na czas mikromieszania.

The micromixing intensity of reacting substratesTinJ (Two Perpendicular Jets) was investigated.
Based on the concentrations of reactants productsumed spectrophotometrically the values of mi-
cromixing time was evaluated using incorporatingdeloof J.Villermaux et al. The effect of configura-
tion parameters and stream velocities on the mitiomtime was determined.

1. WPROWADZENIE

Operacje mieszania wygilja w wielu gatziach przemystu wytwarzggych pro-
dukty chemiczne o podvigzonej wartéci jak zywnos¢, leki, kosmetyki, polimery,
kleje, farby [1]. Wana rola mieszania jest poprawa kontaktu reagentéw. Reakcje
chemiczne (transformacje substancji) zachatkz poziomie molekularnym i istotnie
zaleza od odlegtdci kontaktugcych st czasteczek. Mieszanie jest szczegolniezme
dla reakcji szybkich jak synteza organiczna, préegp chemiczna, krystalizacja,
polimeryzacja i reakcje jonowe. Kontrolowanie w@&i czstek oraz rozktadu ich
wielkosci powinno daé istotne korzyci, zwtaszcza w przemdle farmaceutycznym.
W praktyce chemicznej precypitacji podieesk role mieszania strumieni reagentéw
w powstawaniu stanu przesycenia, ktore inicjuje leabg | wzrost castek oraz
aglomeragj. Sposob w jaki reagentya smieszane, jest czynnikiem decygtym
o wiasciwosciach produktu, rozmiarze gtek i ich rozkladach. Jestztpowodemze
kinetyki chemiczne precypitacjakontrolowane przez przesycenie i pola koncentra-



cji przy czasach reakcji, ktére w wielu przypadkashkczegolnie w klasycznych
zbiornikach z mieszadtermg sniejsze ni charakterystyczny czas mieszania, caeno
wiazat sie z niejednorodnixia otrzymywanych krysztatéw. Ostateczniesteczki g
mieszane przez turbulentne wiry matej skali, ktbryozmiar i pedkos¢ zaleza od
wktadu energii przekazywanej w doét do skali tychnmaiejszych turbulentnych wi-
réw, gdzie mieszanie nazwano mikromieszaniem. Adgab zjawiska mikromiesza-
nia dla uradzex mieszajcych zostaly opracowane testy chemiczne charakipige
mikromieszanie, oparte ridadach chemicznych. Tdady to produkty reakcji che-
micznych wykazujcych czutd¢é na mikromieszanie. W prezentowanej pracy zasto-
sowano dwa z opisanych w literaturze uktadow repiy@n do badania procesu
mikromieszania [27]. Celem pracy bylo wyznaczenie waxtbczasu mikromieszania
w dystrybutorze DSP (Dwa Strumienie Prostopadtay akrélenie wptywu parame-
trow konstrukcyjnych dystrybutora i ¢itkosci zderzajcych sé strumieni reagentow
na czas mikromieszania.

2. MODELOWE UKLADY REAKCJI

W badaniach skuteczém mikromieszania wykorzystano dwa systemy: reakcje
konkurencyjno-nagpcze medzy 1-naftolem (Al) i zdiazowanym kwasem sulfanilo-
wym (B) [2,4,5,7] oraz reakcje konkurencyjno-rowemte [3,6] zachodice midzy 1-
naftolem (A1), 2-naftolem (A2) zdiazowanym kwasem sulfanilowym (B)tezenia
reagentéw wynosity odpowiednio: 7 mmol-drfAl, A2) oraz 5 mmol-dii(B). St-
zenia reagentéw nie byly réwne, poniemwadiazowany kwas sulfanilowy (B) jest
z zal@enia czynnikiem ograniczgjym bieg reakcji. Roztwér naftoli buforowano
weglanem sodu i kwéym weglanem sodu, N&O;+NaHCGQG;, w celu podniesienia
pH do wartéci réwnej 10. Roztwdr utrzymywano w temperaturze5

W pierwszym przypadku (A1+B) rozpatrywano mecharnizmakciji prowadzce
do powstania dwéch (R i S) lub trzech (0-R, p-R)ipBoduktéw reakcji, zgodnie
Z zapisem:

Al+B I~ R
{R+BEII4_‘F->S}

lub

(A1+B O - 0-R )

AL+B O - p-R

o-R+BOM®. S

\p—R+BI:I'EF—>SJ




Przez o-R oznaczono 2-[(4’-sulfofenyl)azo]-1-nafjoiR to 4-[(4'-sulfofenyl)azo]-1-
naftol, a S oznacza 2,4-bis[(4-sulfofenyl)azol-dfol. W drugim uktadzie
(A1+A2+B) otrzymuje s 4 produkty reakcji: 0-R, p-R, Si Q zgodnie z zajn:

(A1+B O - 0-R]
Al+B O p-R
{o-R+BOP.S }
p-R+BO - S
|A2+BIF-Q

gdzie Q oznacza 1-[(4’-sulfofenyl)azo]-2-naftol

Stezenia wszystkich sktadnikoéw danego uktadu reakcygnegznaczano na pod-
stawie pomiarow spektrofotometrycznych ekstynkcjimeszaniny po reakcji [4],
przy zala@eniu,ze poszczegolne skladniki absorbgyviatio niezalenie i zachowane
jest prawo Lamberta-Beera. Liniowa regresja dlgpekgnentalnych wartaoi eks-
tynkcji catkowitej E i literaturowych wartéci [3,4] molowych wspotczynnikéw eks-
tynkcji poszczegdélnych produktésy dla diugdci fali swiatta 400-600 nm, pozwolita
wyznaczy stzenia produktow.

Podziat substratu B (zdiazowany kwas sulfanilowygdny produkty reakcji jest
definiowany jako wskanik intensywnéci mikromieszaniaDokladny opis stosowa-
nych w badaniach uktadéw reakcyjnych oraz sposébnagzania wskaika inten-
sywnaci mikromieszania przedstawiono w pracy [8].

3. BADANIA DOSWIADCZALNE

Dystrybutor DSP jest ugdzeniem przeptywowym, ktére wytwarza dwa strumie-
nie reagentdw rozpuszczonych w wodzie. Posiada pkzadzialy zasilane przez
osobne pompy pobiergje roztwory z dwéch zbiornikow. Przedziaty doprowad
ciecze do wylotéw z dystrybutora. Wyloty to dwieobge dysze ustawione w ten
sposObze dwa wyplywaice z nich strumienie zderasgic pod kitem prostym. Dysze
maja ksztalt szczeliny o przekroju prostd&, co nadaje strumieniom ksztatt filmu
cieczy. W wyniku zderzenia strumieni, natychmipstwyijsciu z dystrybutora, po-
wstaje ptaski strumietaczny. Doktadny opis konstrukcji, zagadziatania dystrybu-
torow i schemat instalacji badawczej przedstawimrmracy [8].

Badania déwiadczalne czasu mikromieszania wykonano niensew obydwu
wersjach dystrybutora: w dystrybutorze niezanurmonge swobodnie przeptywaj
cym w powietrzu pajczonym strumieniem reagentow, oraz zanurzonym farcgo-
nym ze wzgidu na bliské¢ sciany przeptywem patzonego strumienia. Dla kdego
typu dystrybutora wykonano badanias@iadczalne przy zmiennych parametrach



konstrukcyjnych dystrybutora i dlaadych wartdci predkosci zderzagcych sk stru-
mieni. W badaniach zastosowano dystrybutor z dyszamitugcci rownej 5 mm.
Pracowano przy zastosowaniu dysz o szefgikdwnej 0,5 mm i odlegkei wzajem-
nej dysz 0 mm lub 1,3 mm, oraz przy sze&kalysz rownej 1 mm i odlegioi wza-
jemnej dysz 0 lub 1,8 mm. Dlaaej wersji dystrybutora rozpatrzonoewgi4 r&ne
konfiguracje. Przy szerokoi dysz rownej 0,5 mm pdkos¢ zderzajcych se strumie-
ni wynosita od 2,22 m’sdo 14,44 m:5(co odpowiada nateniu przeptywu od 20 do
130 dni-h?), a przy szerokai dysz réwnej 1 mm pokos¢ zderzajcych si strumie-
ni zmieniano od 1,67 m‘*sdo 11,11 m$ (co odpowiada nateniu przeptywu stru-
mieni substratéw od 30 do 200 dhi).

Na podstawie wyznaczonych z pomiaréw spektrofotoyoenych s¢zen skiadni-
kéw mieszaniny po reakcji obliczono ngstie czas mikromieszania.

4. CZAS MIKROMIESZANIA

Do wyznaczania czasu mikromieszania reagentow wgbcasto stosowany mo-
del inkorporacyjny. Model ten wywodziesz wczesnych prac J. Villermaux i byt
uscislany przez autora i wspotpracownikow-fBl]. Model opiera sina zalgeniu,ze
swieza substancja ciekla o odczynie Kwgm dzieli s¢ na agregaty, ktorea ssukce-
sywnie atakowane przez otac#dj ptyn o odczynie zasadowym. Reakcje zachodz
w rosmcych agregatach kwasu, gdzie - zaklada-siastpuje mieszanie zwikow
reagujcych. Prawo wzrostu agregatow kwasu jest funkgwnego charakterystycz-
nego czasu inkorporadji, ktéry - zaklada si- jest czasem mikromieszania. Proces
inkorporacji zachodzi wskutek formowaniae siv cieczy wiréw malej skali. Wir
0 zagarnianej objosci V [6,12] ranie z nagzeniem przeptywuV/t, przez doptyw
z otoczenia:

v_v
dt

m

(1)

Poniewa dyfuzja w obebie deformowanej i zagarnianej struktury jest klay
znacznie szybszaminkorporacja, zatem &tenie rozwaanej substancji ,,i” wewdstrz
zagarnianej struktury jest jednakowe i jest repnemgane przeL;. Odpowiadajce
stezenie w najblkszym otoczeniu rogeego wiru jeskC;>. W reaktorze pracagym
przy niskiej pedkosci zasilania istnieje pewien czas niedby do homogenizacji
przeptywu i mieszania, wt <C;> jestsrednim s¢zeniem substancji ,i” w zbiorniku
(w naszym przypadku, w obszarze zderzania struii&ak wiec ewentualna ,nie-
homogeniczn&” wystepuje tylko w strefie reakcji ze wzglu na niewystarczage
mikromieszanie. Kaly agregat mee by rozpatrywany indywidualnie, bez oddzia-
tywan z innymi. Gdy objtos¢ wprowadzanego kwasu jest mad&;;> maze by uwa-
zane za state. Réwnanie bilansu masy dla jednegegatyr jest reprezentatywne dla



wszystkich agregatow. Tak gd bilans masy substancji ,i” w strefie reakcji pize
stawia rownanie:

dVIC) _dV oy o

dt dt
gdzier; jest szybkécia tworzenia ,i” w reakcji (mol-m-s*). Po modyfikacji [6] row-
nanie (2) ma posta
£:££(<Ci>_ci)+ri (3)
dt Vv dt

Ten bilans masy jest vmy dla burzliwego mikromieszania [6,12]. Przez padse-
nie rownania (1) do réwnania (3), autorzy [6] gtrali:
dC _<C >-C,
- + ri (4)
dt t

m

Calkujac réwnanie (4) indywidualnie, dla zestawianych pagadéw procesowych
i geometrycznych dystrybutora, oraz dla rowmdiemicznych kadego ukladu testu-
jacego, to znaczy odpowiednio dla 2, 3 i 4-ch produkteakcji, zaréwno dla dystry-
butora zanurzonego i niezanurzonego, otrzymujesgizenia wszystkich produktow
w rosrmacej strefie reakcji jako funkcji czadW. Przed rozpoeziem obliczé wpro-
wadzano wartéci statych szybkéci reakcji oraz stzenia pocatkowe reagentéw
w chwili zetknkcia sk dwu oddzielnych strumieni zawiesaych reagenty Al (1-
naftol) i A2 (2-naftol): stzenia pocatkowe réwne 3,5 mmol-dioraz B: stzenie
pocatkowe réwne 2,5 mmol-dfh W temperaturze 28, w srodowisku o pH = 9,9
state szybkéci reakcji & nastpujace [13]: ko — 921 + 31 mmol™.s’, ky, — 12238 +
446 m-mol"-s", ky, — 1,835 + 0,018 fmol™s', ky, — 22,25 + 0,25 mmol™-s’, ks —
1245 + 1,0 mimoi*-s®. Procedug obliczania sizen zatrzymuije si, gdy ograniczaj
cy reagent, tzn. B zostaniezzty. Proces iteracji rozpoczynano od pexyp wartGci
czasu mikromieszanig=1 ms, krok catkowania wynosit 0,01 ms. Padgn kroku
catkowania otrzymywano waro stezen wszystkich komponentéw danego uktadu
chemicznego, co pozwalato wyznaézgoretyczne wskaiki intensywngci mikro-
mieszania. Tak obliczone waéto wskanikow porownywano z wartgiami wyzna-
czonymi déwiadczalnie, na drodze pomiarow spektrofotometrychr8]. W chwili
zgodndci danych eksperymentalnych z danymi obliczeniowymprzygta w obli-
czeniach dokfadrigia, na ogdét 1% w stosunku do wadtd doswiadczalnych), wy-
Zznaczona wartg czasu odpowiada czasowi mikromieszania strumiggi
Wyznaczone wartei czasow mikromieszania zestawiono w tabelacB.1 i



Tabela 1. Wart&i czasu mikromieszania dla dystrybutora niezamego

Table 1. The values of micromixing time for unimiseat distributor TPJ

vy

Parametry Reagenty
dystrybutora DSP Predkoé 1 — naftol + zdiazowany 1-naftol + 2-naftol +
, w dyszac kwas sulfanilowy zdiazowany kwas sulfaniloy
Szerokd¢ | Parametr (m/s)
dysz / ods{p | 2 produkty | 3 produkty 4 produkty
(mm) (mm)
tmxs(2y S taxs(ay S faxs: S taxqs S
2,22 0,3343 0,2812 0,0431 0,1170
05/0 0.707 3,33 0,3171 0,3165 0,0450 0,1089
4,44 0,3081 0,2992 0,0475 0,1053
5,56 0,2839 0,2779 0,0439 0,1204
6,67 0,3179 0,3126 0,0468 0,1066
2,22 0,3362 0,3826 0,0438 0,1144
05/13 1,868 3,33 0,2709 0,3016 0,0457 0,1093
4,44 0,2051 0,2325 0,0481 0,1030
5,56 0,2307 0,2412 0,0470 0,1064
6,67 0,2100 0,2355 0,0464 0,1109
1,67 0,3518 0,4462
2,22 0,1268 0,1561 0,0456 0,0922
2,78 0,0376 0,1294 0,0455 0,1039
170 1,414 3,33 0,0453 0,1036
4,17 0,0296 0,1227
5,56 0,0494 0,1417 0,0453 0,0998
7,22 0,0465 0,1064
1,67 0,2594 0,2371
2,22 0,2568 0,2492 0,0435 0,1293
2,78 0,1737 0,1852 0,0447 0,0910
1/18 2,973 3,89 0,0434 0,1143
4,17 0,2286 0,2254
5,56 0,2896 0,2496 0,0435 0,0952
7,22 0,0425 0,1327

" - wartdici nieuwzgkdnione w korelacji (6)



Tabela 2. Wartgi czasu mikromieszania dla dystrybutora zanurzoneg
Table 2. The values of micromixing time for immetskstributor TPJ

vy

Parametry Reagenty

dystrybutora DSP Predkosé 1 — naftol + zdiazowany 1-naftol + 2-naftol +

w dyszac kwas sulfanilowy zdiazowany kwas sulfanilov
Szerokd¢ | Parametr (m/s)
dysz / ods{p | 2 produkty | 3 produkty| 4 produkty
(mm) (mm)

tmxs@y S fxs@y S toxs: S toxo» S
3,33 0,0082 0,0367 0,0592 0,0510
05/0 0 5,56 0,0111 0,0352 0,0560 0,0437
7,78 0,0071 0,0304 0,0405 0,0383
11,11 0,0062 0,0266 0,0359 0,0410
14,44 0,0051 0,0230 0,0259 0,0263
3,33 0,0107 0,0381 0,0489 0,0413
05/13 13 5,56 0,0052 0,1001 0,0405 0,0383
7,78 0,0049 0,0833 0,0349 0,0184
11,11 0,0049 0,0726 0,0366 0,0160
14,44 0,0035 0,0590 0,0240 0,0133
3,33 0,0060 0,0308 0,0560 0,0437
1/0 0 5,56 0,0062 0,0333 0,0489 0,0413
6,67 0,0055 0,0315 0,0395 0,0399
8,33 0,0042 0,0243 0,0359 0,0410
11,11 0,0060 0,0225 0,0296 0,0303
3,33 0,0110 0,0384 0,0567 0,0438
1/1.8 18 5,56 0,0052 0,0176 0,0510 0,0413
6,67 0,0049 0,0207 0,0367 0,0390
8,33 0,0049 0,0199 0,0328 0,0397
11,11 0,0035 0,0208 0,0275 0,0316




5. CZAS MIKROMIESZANIA W FUNKCJI PARAMETROW
KONSTRUKCYJNYCH DYSTRYBUTORA | PRDKOSCI ZDERZAJACYCH SE
STRUMIENI REAGENTOW

Na podstawie otrzymanych wafth okreslono nastpnie zalenos¢ czasu mikro-
mieszania od parametréw konstrukcyjnych é¢diosci zderzagcych sé strumieni.
W celu ilgsciowego uwzgidnienia wptywu konstrukcji dystrybutora, przig jako
wielkos¢ charakteryzujca geometré dystrybutora parametr zdefiniowany w nast

pujacy sposob:
| =/’ +(s+d)? (5)

gdzie s oznacza szeroké dyszy, ad - odlegiéé miedzy dyszami. Parametr ten
przyjmuje nasfpujace wartdci dla poszczegolnych badanych konfiguracji dystryb
tora, zar6wno zanurzonego jak i niezanurzonego:

szeroké¢ dyszy  odlegté¢ miedzy dyszami parametr geometryczny
0,5 mm 0 mm 0,7071 mm
0,5 mm 1,3 mm 1,8682 mm
1,0 mm 0 mm 1,4142 mm
1,0 mm 1,8 mm 2,9732 mm

5.1. DYSTRYBUTOR NIEZANURZONY

Na podstawie przeprowadzonych pomiarow i uzyskanyafigci czasow wyzna-
czono nasipujace korelacje, wizace czas mikromieszania z parametrami konstruk-
cyjnymi dystrybutora i prdkoscia zderzajcych sk strumieni reagentéw. Dla ukladu
reakcyjnego 1-naftol+zdiazowany kwas sulfanilowydystrybutorze niezanurzonym
otrzymano nagpujace korelacje:

s = 304007 U0 | 0% (6)

toxs = 3ATOLO U0 0% (7)

Sredni bhd wzgkdny korelacji (6) wynosi 18,15 %, a korelacji (719,07 %.

Z rowna (6) i (7) wynika,ze dla dystrybutora niezanurzonego, w przypadku gdy
reakcja zachodzi railzy 1-naftolem i zdiazowanym kwasem sulfanilowyrmas mi-
kromieszania maleje wraz ze wzrostengdbosci zderzajcych sé strumieni i ze
wzrostem wartéci parametru geometrycznego, aczkolwiek wptyw ojmin twielkaci
jest niewielki. Poréwnanie waoi czaséw mikromieszania wyznaczonychiwliad-
czalnie (na podstawie zmierzonych wacicstzen sktadnikow mieszaniny) i obliczo-
nych wedtug korelacji (6) i (7) przedstawiono naugku (1).
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Rys. 1. Poréwnanie waida czaséw mikromieszanigss() | tmxszWyznaczonych diwiadczalnie
i obliczonych wg korelacji (6) i (7); dystrybutorezanurzony
Fig. 1. Experimental values of micromixing timgd) and txs)Vvs. those calculated using equation
(6) and (7); unimmersed distributor

Z analizy danych przedstawionych w tabeli 1 wynis@czas mikromieszania dla
uktadu 1-naftol+2-naftol+zdiazowany kwas sulfanijow dystrybutorze niezanurzo-
nym jest praktycznie staty, niezafee od konstrukcji dystrybutora i gukosci stru-
mieni. Jeszcze lepiej widoczne jest to na rysunkum& ktorym zebrano wszystkie
punkty ddwiadczalne dla tego uktadu reakcyjnego. Dla tegtadik na podstawie
otrzymanych warteci czaséw mikromieszania wyznaczono gpsjace zalénosci:

t o = 441007 Y0022 | 002 (8)

thQ = 105010 y %018 | 0002 )

Jak wid#&, wartaci wyktadnikéw potgowych dla otrzymanych korelacjy ar-
dzo mate, co potwierdza znikomy wptywgpkosci strumieni i konstrukcji dystrybu-
tora na czas mikromieszanidredni bhd wzgkdny korelacji (8) wynosi 2,58 %,
a korelacji (9) — 7,42 %. Gdyby jednak wa&dibdoswiadczalne czasu mikromieszania
porowna z wartdcia sredniej arytmetycznej, todd takiego przybiienia wynosi: 2,88%
dlatmxsi 7,38 % dlame
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Rys. 2. Zalenos¢ czasu mikromieszanigys i tmxg 0d prdkosci zderzajcych sg strumieni reagen-
téw dla dystrybutora niezanurzonego
Fig. 2. The micromixing times.ks and txq Vs. linear velocity of reagent streams in unimradrdis-
tributor

5.2. DYSTRYBUTOR ZANURZONY

Analiza danych déwiadczalnych otrzymanych w dystrybutorze zanurzormpon
zwala stwierdzi, ze dla ukladu reakcyjnego 1l-naftol+zdiazowany kwalagilowy
zarowno wzrost szerokoi dyszy jak i wzrost odlegkai miedzy dyszami powoduje
skrécenie czasu mikromieszania. Jednéieedla wszystkich konfiguraciji dystrybu-
tora zanurzonego stwierdzono skrocenie czasu miksrania ze wzrostemguikosci
zderzajcych se strumieni reagentéw. Na podstawie danyckwdadczalnych otrzy-
mano nasipujace korelacje:

tse = L7300 U0 -0% (10)

txs = 6200107 U0 | 02 (11)

mXS (3)

Sredni bhd wzgkdny korelacji (10) wynosi 16,2 %, a korelacji (+1)10,5 %. Po-
réwnanie wartéci czasdw mikromieszania wyznaczonychswli@adczalnie i obliczo-
nych na podstawie korelacji (10) i (11) przedstawioma rysunku 3.
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Rys. 3. Poréwnanie wada czaséw mikromieszaniaus() i tmxs(z) Wyznaczonych dawiadczalnie
i obliczonych wg korelacji (10) i (11); dystrybutaanurzony
Fig. 3. Experimental values of micromixing timegd») and t.xs(s) in immersed distributor vs. those
calculated using equations (10) and (11)

Dla uktadu reakcyjnego 1-naftol+2-naftol+zdiazowakyas sulfanilowy czasy
mikromieszania wyznaczone na podstawie wspotczynimkensywnéci mieszania
Xsi Xq [8] miaty zblizone wartéci, co pozwolito na opracowanie jednej wspolnej
korelacji dla tego uktadu reakcyjnego:

s xq = BBOLLOZ U0 | =00 (12)

Sredni bhd wzgkdny korelacji (12) wynosi 9,0 %.

Zaleznos¢ czasu mikromieszania odeplkosci zderzagcych sk strumieni reagen-
téw dla poszczegdélnych konfiguracji dystrybutoranmaonego przedstawiono na
rysunku 4. Analiza danych éeiadczalnych pozwala stwierdzize dla uktadu reak-
cyjnego l-naftol+2-naftol+zdiazowany kwas sulfamijozaréwno wzrost szerokci
dyszy jak i wzrost odlegkei miedzy dyszami powoduje skrdocenie czasu mikromie-
szania, aczkolwiek wptyw konfiguracji dystrybutojast tutaj staby (wykfadnik
w réwnaniu (12) wynosi tylko -0,021). O wieleakszy wpltyw na czas mikromiesza-
nia ma wzrost mdkosci zderzajcych sé strumieni, ktory dla wszystkich konfiguracii
dystrybutora zanurzonego powoduje wyra skrocenie czasu mikromieszania (od-
powiedni wyktadnik rowny -0,401).



0,07

tmXS,XQ_05_0_z
tmXS,XQ_05_13 _z
tmXS,XQ_1 0 z
tmXS,XQ_1 18 z

réwnanie (12),05_0_z

> o @

'S
1
0,05 1 p

— — rownanie (12),1_18_z

tmxs,xQ, S

.
$

0,03 - e
|

0,01 ‘ ‘ ‘ ;
0,0 4,0 8,0 12,0 16,0 20,0
u, m/s

Rys. 4. Zaleno$¢ czasu mikromieszania odgolkosci zderzagcych se strumieni dla poszczeg6inych
konfiguracji dystrybutora zanurzonego; 05_0(lub 13} szerok& dysz réwna 0,5 mm, odlegiomie-
dzy dyszami O (lub 1,3) mm, 1_0(lub 18)_z — szef6klysz rowna 1 mm, odlegié migdzy dyszami O
(lub 1,8) mm
Fig. 4. Micromixing time vs. linear velocity of rgant streams for different configuration of im-
mersed distributors; 05_0(or 13)_z — width of negztqual to 0,5 mm, inter-nozzle spacing equal to 0
(or 1,3)mm, 1_0(or 18)_z — width of nozzle equal tam, inter-nozzle spacing equal to 0 (or 1,8) mm

WNIOSKI

Celem bada byto okr&lenie czasu mikromieszania w dystrybutorze DSPz ora
wptywu parametrow konstrukcyjnych dystrybutora ¢gkosci zderzagcych sg stru-
mieni na intensywrni@ mieszania, wyrgng poprzez czas mikromieszania. Badania
prowadzono dla zmiennych waftd predkosci strumieni reagentow i przy xdych
konfiguracjach dystrybutora. W badaniach wykorzyetanodelowe reakcje chemicz-
ne medzy l-naftolem i zdiazowanym kwasem sulfanilowynazorl-naftolem, 2-
naftolem i zdiazowanym kwasem sulfanilowym. Reakej@ostayty jako test wpty-
wu intensywnéci mieszania na kinetyktych czutych reakcji pozostawigjych slady
w postaci produktow. 8tenia reagentdw wyznaczone z catkowitej ekstynlspiek-
trofotometrem UV) i literaturowych, molowych wspajamnikéw ekstynkcji produk-
tow pozwolity na obliczenie czasu mikromieszaniaa rpodstawie modelu



inkorporacyjnego J.Villermaux i wsp., opisanego elétie. Podsumowaf wyniki
pomiarow mana stwierdat:

« w dystrybutorze zanurzonym czas mikromieszania zawsaleje ze wzrostem
predkosci zderzagcych st strumieni oraz ze wzrostem waito parametru geome-
trycznego, charakteryzigego konfigurag dystrybutora, aczkolwiek wptyw konfigu-
racji dystrybutora jest znacznie mniejszy,zefiipredkosci strumieni,

e w dystrybutorze niezanurzonym dla reakcji zachodg midzy 1-naftolem
i zdiazowanym kwasem sulfanilowym wzrostqtkosci i wartasci parametru geome-
trycznego réwnig powoduje nieznaczne skrdcenie czasu mikromieszal@tomiast
dla reakcji m¢dzy 1-naftolem, 2-naftolem i zdiazowanym kwasenfagilowym uzy-
skane wartéci czasu mikromieszania wykazupardzo stadp zaleznosé¢ od pedkaosci
i konfiguraciji dystrybutora,

« dane déwiadczalne uzyskane w dystrybutorze niezanurzonfiarakteryzuj
sie stosunkowo dikym rozrzutem. Ponadto wakt czasow mikromieszania uzyskane
w dystrybutorze zanurzonym (od 0,0035 do 0,06as)g0 nizsze od wart€ci uzy-
skanych w dystrybutorze niezanurzonym (od 0,0426,d6 s),

e duzy rozrzut danych daviadczalnych uzyskanych w dystrybutorze niezanurzo-
nym i brak stwierdzonej wy¢aej zalenosci czasu mikromieszania dla tej wersji
dystrybutora od jego konfiguracji i gitkosci strumieni powodujeze zalenaosci (6)-

(9) = praktycznie beziyteczne. Dla tej wersji dystrybutora pma przyp¢, ze czas
mikromieszania jest niezaiey od rozpatrywanych w pracy parametrow, a jego-war
tos¢, wyznaczona jakérednia arytmetyczna, wynosi: 0,265 g«élz), 0,251 s (ixs(),
0,0451 s (txs) oraz 0,109 s (ko).

« dystrybutor zanurzony powinien gwarant@mMgpsze warunki mieszania, za-
réwno ze wzgidu na krotszy czas mikromieszania jak i bardziapithe warunki
pracy. Oznacza tae w celu osigniecia jak najmniejszych war§oi czasu mikromie-
szania, naley prowadzé reakcg w dystrybutorze zanurzonym, przy wysokich warto-
sciach pedkosci zderzajcych sk strumieni reagentéw, z zastosowaniem dyszy
0 szerokéci réwnej 1 mm.

Autorzy dzkujg panu dr. id. Krystianowi Pindurowi za udziat w eksperymentgalne
CzescCi pracy.

OZNACZENIA - SYMBOLS

C - koncentracja, mol-din
concentration

d - odlegta@¢ miedzy dyszami, mm
inter-nozzle spacing

E - ekstynkcja catkowita, —
extinction

| - parametr geometryczny charakteryzyjkonfiguracg dystrybutora, mm
configuration parameter



r - szybka¢ reakciji, mol-rit-s?
reaction rate

S - szeroké¢ dyszy, mm
width of nozzle
t - czas, s
time
tm - czas mikromieszania, s
time of micromixing
tmx - czas mikromieszania wyznaczony w oparciu o wsikaintensywndci mieszania, s
micromixing time determined based on micromiximignsity factor
u - predkos¢ liniowa strumieni, m:$
linear stream velocity
\% - objtosé, m?
volume
X - wskanik intensywndci mikromieszania, -
micromixing intensity factor
€ - molowy wsp6tczynnik ekstynkgji, frmofl*-m*

molar extinction coefficient

NDEKSY DOLNE | GORNE — SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS

i - dotyczy sktadnika i
denotes i component
Q - dotyczy produktu Q
denotes Q rpoduct
S - dotyczy produktu S
denotes S product
S(2) - dotyczy produktu S w ukladzie A1+B (dwa prkijureakcii)
denotes S product in reaction scheme A1+B (twalypets of reactions)
S(3) - dotyczy produktu S w ukladzie A2+B (trzy guixty reakcji)
denotes S product in reaction scheme A2+B (thredyzts of reactions)
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RYSzARD PAWELCZYK, JOLANTA JASCHIK

INFLUENCE OF CONSTRUCTION PARAMETER AND VELOCITY OF IMPINGG STREAMS
ON MICROMIXING TIME IN TPJ-DISTRIBUTOR

Chemical reactions run within the molecular levetl atrongly depend on layers thicknesses of
molecules, which contact with each other. It ace¢hé meaning of the research of this scale ofrmgixi
Results of mixing is particularly important for fagtactions like organic synthesis, chemical préaipi
tion, crystallization and polymerization. The manased, with which the reactants are mixed, dedides
the properties of product, of size of the partidesl of their distribution. In chemical practiceté is a
trend to shorten the mixing time through applicataf novel methods, e.g. impinging the streams of
reactants. Such a method of mixing is presentetignarticle and in [8] and is named TPJ methoddTw
Perpendicular Jets). The TPJ-distributor generatesflat streams (in form of thin layers), contaigi
reactants dissolved in water, which collide perpeuldrly. Geometrical parameters (configuration o
distributor are: s — the width of elongated sldtsazzle (0.5 or 1 mm), and d — nozzles mutualatice,
correspondingly (0 or 1.3 mm) and (0 or 1.8 mmadess parameter is the velocity of streams in rgzzI
In micromixing research of colliding streams a ciwhtests [2,5,7] were applied, which leave cheinic
traces i.e. products of special chemical reactiaidch are sensitive to intensity of mixing enesyp-
plied. Those reactions were carried out betweendhtol and diazotized sulphanilic acid and between
naphthol, 2-naphthol and diazotized sulphanilidaBieactions were executed in three groups, itrig fo
3 and 4 reaction products. Concentrations of pradwetre determined spectrophotometrically. On basis
of concentrations, the micromixing times values evealculated, according the incorporation model,
derived from earlier works of J.Villermaux (199Q)&. [6,9], for both versions of TPJ-distributom-
immersed and immersed. The received micromixingsinvalues were presented in Tables 1 and 2 and on
the graphs. Correlations were also calculated fiaramixing time as a function of configuration pa-
rametell and the velocity of streams in nozzles. From abregelts one concludes, that in immersed TPJ-
distributor, the micromixing time always decreasdéth increasing of velocity of streams in the nexz|
and with increasing of geometrical parameter ofritistor, however the influence of configuration is
much smaller. In unimmersed distributor, for reatbetween 1-naphtol and diazotized sulphanilid,aci
the increasing of velocity and geometrical paramatso causes the time reduction. Experimental data
obtained in unimmersed distributor characterizégtively large dispersion of values. Besides, tHees
of micromixing times in immersed distributor (0.@3 0.006 s) are much smaller than values obtained
in unimmersed distributor (0.0425 — 0.45 s). Thenarsed distributor should ensure better conditafns
mixing for the reason of shorter micromixing tiras much stable conditions of work. It means, thiat



the achievement the lowest values of micromiximgetiit is necessary to conduct the reactions in im-
mersed distributor at high velocities of impingistgeams of reactants, applying the nozzles of tiaghw
of 1 mm.



RAFAL SARZYNSKI

STRATEGIE USUWANIA NADMIARU BIOMASY
W BIOREAKTORACH STRWKOWYCH

Instytut Inzynierii Chemicznej PAN Gliwice, ul. Baltycka 5, 444 Gliwice

W pracy oméwiono parametry decydcg o formowaniu sii wtasciwosciach biofilmu, tworacego
sie na powierzchniach mgjych kontakt z mikroorganizmami. Przedstawionozeganalizowano skutec-
znas¢ chemicznych, biologicznych i fizycznych metod uama nadmiaru biomasy z instalacji.

Parameters deciding about the formation and ptiegesf biofilm formed on the surface having con-
tact with microorganisms were discussed in theystliie efficiency of chemical, biological and ploadi
methods to remove the excess of biomass from #ialiation was presented and analyzed.

1. WPROWADZENIE

Badania nad biofilmem bakteryjnym obecnym w ingti@eh przemystowych wy-
kazaty negatywny wptyw bakterii na czystgroduktéw i surowcédw, oraz ich istotny
wktad w generowanie ugiliwych zapachdw i wywoltywanie awarii przemystowych.
Biofilm bakteryjny katalizuje biologiczno-chemiczneeakcje korozji ruroaigéw
i zbiornikdéw, co wptywa na spadek wydafco wymiennikOw ciepta i ograniczenie
droznoéci rurociagow [1]. Nadmiar biofilmu odktada siréwniez w miejscach takich
jak ,martwe strefy” armatury (spoinyadzenia, ksztattki, uszczelki oraz zawory), co
decyduje o potrzebie opracowywania skutecznych ch&emtroli szybkéci wzrostu
biofilmu, a jednoczéie o koniecznci starannego wykonania elementow konstruk-
cyjnych aparatury biotechnologicznej [2-3].

Jednak z drugiej strony, biofilm jest czynnikiemzptywnie wplywapcym na
przebieg procesow zwianych z ochrapsrodowiska, bowiem jestaywany do sorp-
cji radionuklidoéw, degradacji zwikéw ropopochodnych, neutralizacji zzkow
azotowych i do oczyszczangaiekow przemystowych [3]. Biofilm osadzony na wy-
petnieniu w bioreaktorach sttkowych jest rownie wykorzystywany do oczyszczania
powietrza zanieczyszczonego lotnymi gmkiami organicznymi i eliminacji innych



substancji takich jak: ¥, tlenki siarki, tlenki azotu, amoniak, odory hinsubstancje
obciazajace srodowisko naturalne [4-5]. Zaletami prowadzeniacpsu w bioreakto-
rze strakowym s niskie koszty operacyjne, niewielki spadesngnia w pracy @i
gtej, tatwas¢ obstugi, oraz mdiwos¢ redukcji kwanych produktéw metabolizmu
mikroorganizméw, powstagych podczas pracyatgtej. Istotry wad tego typu biore-
aktorow jest pogpujacy wzrost ilgci biomasy w uktadzie, jej nieréwnomierne roz-
mieszczenie oraz stopniowy wzrost §do martwych komérek mikroorganizmow
w biofilmie [6]. Biodegradacja LZO (lotnych zwdkéw organicznych) w reaktorach
struzkowych jest procesem prowadzonym w umiarkowanycehperaturach i przy
wartdsciach cénienia nieznacznie odbiegaych od warunkéw normalnych, co jest
istotry zalet, tej metody w stosunku do innych technik oczyszizzgazow, takich jak
utlenianie katalityczne, spalanie, adsorpcjagzzatie na membranach, czy: t@bsorp-
cja [7]. Dodatkowo, stosowanie metod biotechnologych jest korzystne pod wagl
dem ekonomicznym, poniewavymagaj one nhajniszych nakladow finansowych
zZwigzanym z utylizagj LZO, w przeliczeniu na 1fth zanieczyszczonego powietrza
(13+90 USD — metody biotechnologiczne, 25+155 US&dsorpcja, 30+600 USD —
spalanie, 40+190 USD - absorpcja, 30+200 USD — &nsacja ) [8].

2. TWORZENIE SE | WLASCIWOSCI BIOFILMU

Biofilm, jako czynnik roboczy bioreaktora stkowego, jest gywany do elimina-
cji roznorakich zanieczyszcagdlatego kontrola i utrzymywanie odpowiedniejsdd
bakterii podczas prowadzenia procesu technologigzngest gtdwnym parametrem
wplywajacym na efektywn& tego typu bioreaktora. Opracowajnowe metody kon-
troli ilosci bakterii, naley do kadego typu biofilmu podé¢ w sposéb indywidualny,
bowiem dla rénych rodzajow bakterii i tdhych proceséw, wiele opracowanych me-
tod moe wykazywé niska skutecznét [3,9]. Bakterie stosowane w uktadach
oczyszczania gazow odlotowych mowgystpowa: w srodowisku naturalnym pod
postaci formy planktonicznej (formy swobodnie wyptijace w cieczy, zdolne do
aktywnego poruszaniaggii jako biofilm, ktory wykazuje znacaraktywna¢ metabo-
liczna. Biofilm jest struktus skladajca sie z bakterii bytuygcych w przestrzeni rozbu-
dowanych egzopolimeréw, substancji organicznych ie€omanicznych (biatek,
glikoprotein, polisacharydéw i jonéw metali) wzajei@ usieciowanych §cisle przy-
legapcych do powierzchni statego, inertnegasmi&a (zywice, ceramika, piany poli-
uretanowe, pigcienie polipropylenowe [1,3,10].

Aby pozn& mechanizm powstawania biofilmu nayezwrécic uwag; na czynniki
decydujce o formowaniu sitej specyficznej struktury. Na formowanie $iofilmu
na powierzchni danego materiatusnego ma wptyw hydrofobow§6 poditaza, gtad-
kos¢ powierzchni i jej tadunek elektryczny, oraz zddibdakterii do adhezji. Istotny
jest sklad materiatu, z ktérego jest zbudowana pmehnia aparatu (najmniejsz
podatné¢ na formowanie si biofilmu wykazuje szklo, kolejno — stal nierdzeayn
polipropylen, PCV, stal, polietylen, lateks), digdeaparaty zawiergie polipropyle-



nowe wypetnienie s idealnym miejscem do formowania saktywnej katalitycznie
struktury, ktoa jest biofilm bakteryjny [9]. Wptyw na formowaniéesbiofilmu map
réwniez warunki prowadzenia procesu - ¢gignie przeptywu cieczy, pH, temperatura,
obecné¢ produktow metabolizmu mikroorganizméw, dgstas¢ substancji ogyw-
czych oraz odpowiednie natlenienie dla proceséw agapcych obecngci tlenu

w srodowisku. Optymalne warunki temperaturowe poddpasiowania st biofilmu
korzystnie wplywaj na aktywnéé enzymatycz#, co z kolei pozytywnie wpltywa na
aktywna¢ metabolicza danych szczepow bakterii. Spadek temperatury wpaidku
rodzajuPseudomonasegatywnie wptywa na ich zdolfbdo adhezji [3]. Istotna jest
rowniez zdolng¢ bakterii do wytwarzania EPS (egzopolisacharydddra dla wek-
szaici szczepoOw bakterii jest najgkisza przy pH=7. EPS, jako skfadnik agregatéw
biologicznych, w znaexy sposob wptywa na wdaiwosci fizykochemiczne hodowli
takie jak tadunek powierzchniowy, zdokéado flokulacji i sedymentacji bakterii oraz
zdolnas¢ do adsorpcji substancji na powierzchni foraoeigo s¢ biofilmu [11]. Bio-
film sktada s¢ w 10-25% z komorek bakterii i 75-90% z EPS. Posiadsciwosci
ptynu lepko-elastycznego, charakteryzuje adoIngcia do trwatej deformacji pla-
stycznej przy dziataniu dych sit zrywajcych i odwracalnej odpowiedzi na odksztat-
cenia [3].

Polimery wchodzce w sktad EPS to alginian, ksantyn i guma gellarstepujace
pod postaci uzelowanej masy, ktéra jest stabilna gkkiobecndci licznych whzan
wodorowych i grup chemicznych (karboksylowych, butfrylowych, hydroksylo-
wych). Obecné& acetylowanych grup uronowych chroni biofilm praegsuszaniem.
EPS jest zdolny przeciwstawiasi¢ dziataniu sit zrywajcych dzeki tworzeniu sieci
elastycznych wizan, wzmacniagcych cad struktug oraz poprzez obeck® specy-
ficznych weglowodanow. Wraz ze wzrostem temperatury EPS ulsgdaleniu, co
znacznie zwiksza odporng biofilmu na szkodliwe czynniki zewtrzne [3,11]. Mi-
kroorganizmy obecne w biofilmie posiadadolng¢ do wydzielania dégrodowiska
bakteryjnych substancji sygnatowych, ktéeeaslpowiedzialne za stymulowanie po-
wstawania biofilmu lub spowolnienie kolonizagrodowiska przez bakterie [2].
Znaczny wptyw na formowanieesbiofilmu ma réwnie stzenie degradowanej sub-
stancji wprowadzane do aparatu. Biomasa mikrooegadnv rozwija st najintensyw-
niej na wlocie gazu do bioreaktora, gdzie wpsie najweksze s¢zenie substratu
wzrostowego (LZO zawartego w gaziexdhcego dla mikroorganizméw jedynym
zrodiem wegla i energii. Stzenie LZO w oczyszczanym strumieniu gazu wptywa na
wzrost grubéci biofilmu i na spadek porowaid ztoza, co prowadzi do wzrostu
spadku dinienia, mierzonego rgilzy wlotem a wylotem gazu z aparatu. Typowe war-
tosci spadku dinienia na pocgku procesu wynoaz~10mm stupa KD, podczas gdy
w momencie zablokowania Za mog nawet osigna¢ wartags¢ ~150mm stupa kO
[12—-13]. Warunki hydrodynamiczne majvptyw na postai struktue biofilmu, de-
terminup bowiem szybké&t transportu substancji egwczych do powierzchni komo-
rek bakteryjnych i wptywaj na grubeé¢ formujacego s¢ biofilmu [14]. Podczas
prowadzenia procesu grulgobiofilmu maze osagna¢ nawet kilka milimetréw, co



wplywa na powstawanie stref beztlenowych w aktywmajstwie mikroorganizméw
[15]. Jak ju wspominano, nadmiar biomasy osadzonej nauzlmoreaktora striko-
wego powoduje zatykanie wolnych przestrzeni potejstruktury wypetnienia reak-
tora, wzrost oporow przeptywu gazu i cieczy praetalacg, kanatowanie przeptywu
cieczy co powoduje spadek efektywoioprocesu. Dlatego tastotnym zadaniem jest
opracowanie przyspnej metody stace] do kontrolowanego usuwania nadmiaru
biomasy z instalacji [6,12,15-17].

3. METODY USUWANIA NADMIARU BIOMASY

W zaleznosci od intensywnéci procesu i cgstasci zapychania zkm, czas nie-
zbedny na przerwanie operacji i usgcie nadmiaru biomasy me trwa od kilku
minut do kilku dni. Maty wptyw na spadek wydajoo jest obserwowany wtedy, gdy
przeptyw mediéw w aparacie jest zatrzymany na czasituzszy niz 12 godzin [12].
Wspoiczénie prowadzono badania nadzmgmi metodami ograniczggymi ilosé
mikroorganizméw w uktadach badawczych, przy czyrmdkaz tych metod ma swoje
wady i zalety, a zastosowanie danej techniki jef#zme od warunkéw prowadzenia
procesu i oczekiwanego rezultatu. W niektérych pagkach istotne jest utrzymywa-
nie ilosci aktywnej biomasy na statym poziomie, w innychizgmyst spaywczy,
farmaceutyczny)wymagane jest catkowite usuwanienb®y i ochrona przed formo-
waniem s¢ biofilmu. W przypadku bioreaktorow stikowych naley dobra techniki
kontrolujace stan i jak&t biofilmu w taki sposéb, aby ogdlna wydagagrocesu nie
ulegta pogorszeniu [6]. Posiadajnarzdzia do kontroli iléci i stanu biofilmu, ména
ocenig efekty dziatd podejmowanych w celu uswgcia nadmiaru biomasy.
W zwiazku z tym naley rozpatrzy kilka grup metod stosowanych w ograniczaniu
ilosci biofilmu , do ktorych nalis metody fizyczne, chemiczne i biologiczne.

3.1 METODY FIZYCZNE

Metody fizyczne opierajsigc na okresowym ptukaniu zta reaktora przez ciecz,
plynaca z predkoscia znacznie przekraczgia predkos¢ cieczy, stosowanw standar-
dowych warunkach operacyjnych. Podczas ptukaniarééh cieczyscina zewitrzne
warstwy biofilmu, odrywajc je od powierzchni, do ktérej przytwierdzona jest-
cierz biofilmu. Zerwany materiat biologiczny porymsajest przez ciecz, ktgmalezy
usura¢ poza ukiad [16,18]. Gste powtarzanie tej czyném skutkuje zwgkszeniem
kontroli nad ilgcia immobilizowanej biomasy, co pozytywnie wptywa rtatbsingsé
procesu eliminacji LZO z powietrza. Warunkiem steania tej metody jest wykorzy-
stanie wypetnienia o odpowiednich rozmiarach, cozapobiegéd nhadmiernemu po-
rywaniu ziza przez ciecz pluaea, lub blokowaniu przeptywu cieczy przez
wypetnienie. Skuteczne jest rowaiptukanie ztga strumieniem cieczy skierowanym
w gore (backwashing) [19].

Metody fizyczne mog by¢ stosowane réwnoczeie z metodami chemicznymi,
w ktérych stosuje sisubstancje chemiczne reduiag nadmiar biomasy [18]. Dodat-



kowo, w celu wspomagania proceséw wykorzystywanyahusuwania biofilmu, sto-
sowano metody ultrasvieckowe oraz oddziatywania pola elektrycznego, clae
wzgledu na niewielki obszar zastosowania, metody tezgwane raczej w niewielkim
stopniu. Potwierdzono fakte zastosowanie myjeksaieniowych dawato lepsze efek-
ty przy catkowitym usuwaniu biofilmu, siniskocénieniowe czyszczenie z zastoso-
waniem preparatow dezynfelgaych [9].

3.2 METODY CHEMICZNE

Metody chemiczne poleggjna wykorzystaniu odczynnikbw chemicznych, ktére
naleza do grupy utleniaczy, surfaktantéwrodkéw bakteriobdjczych i preparatow
o wiaciwosciach hydrolitycznych. Udziat tyckrodkow zmienia sktad i wkgiwosci
fizykochemiczne biofilmu oraz cieczy omywagj dany uktad. Substancje utlenizg,
takie jak chlor czy kwas nadoctowy, skutecznie stosowane w uktadach oczyszcza-
nia wody. Réwnie wykorzystanie ozonu do eliminacji mikroorganizmaesrodowi-
ska wodnego jest odnotowywane w literaturze [18]. pézypadku bakterii
zawieszonych w cieczy sinawet niewielka il& danego utleniacza wptywa na reduk-
cje ilosci bakterii, natomiast w przypadku biofilmu nawetazznie weksze s¢zenie
substancji utleniagej nie przyniesie padanego efektu. Komorki wygtujace pod
postaci biofilmu s znacznie bardziej odporne na szkodliwe warutkidowiska
w stosunku do komorek formy planktonicznej, np. fdlamy planktonicznej gtenie
chloru w ilaci 10 ppm jest zabojcze, natomiast w przypadkuilbiof dopiero przy
1000 ppm chloru w roztworze usuwana jest znaczda lakterii. [2,9].
Nagta zmiana odczynusrodowiska mae mie znaczny wplyw na redukgjilosci
biofilmu. Bakterie posiadajpompy jonowe umiejscowione na btonie komorkowej,
ktére odpowiadaj za transport protondéw poza obszar komorki. Znaezaeania pH
mo rozregulowa ten mechanizm, co w efekcie pmeomie letalny skutek dla bakte-
rii. Ptukanie biofiltra z ayciem roztworu NaOH lub NaClIO jest przyktadem chezni
nych metod usuwania nadmiaru biofilmu, przy czynstasowanie 0,4% roztworu
NaOH jest korzystniejsze nuzycie 0,25% roztworu NaClO, poniewarzy ptukaniu
zloza tym roztworem mee dochodz do catkowitego spadku aktywém bakterii
pozostatych w biofilmie [6]. Wedtug innych badalos¢ pozostatego biofilmu jest
zalezna od uytego stzenia roztworu NaOH oraz, w reaktorach z mechanitenye-
szaniem, od wzrostu wasm zasgpczej liczby Reynoldsa mieszania, w zakresie od
N’Re,=4000+16100. Surfaktanty, stosowane w procesaclwarsia biofilmu, to
CTAB (bromek N-cetylo-N,N,N-trimetyloamoniowy). Wgfhasci stosowania prepa-
ratbw w zalenosci od wartdci zastpczej liczby Reynoldsa mieszania (w zakresie
N’Rea= 4000+16100), przedstawia tabela 1.



Tabela 1. 1l6¢ pozostatego biofilmu po zastosowaniu wybranychagi@hemicznych [14]
Table 1. Biofilm remaining after the applicationsafme chemical methods

Typ odczynnika Stosowaneggénie llas¢ pozostatego biofilmu [%]
Préba kontrolna - 24,2+ 0,59
50 mM 15,7+4.8
200 mM 10,1+3,9
NaOH 300 mM 8,63+1,1
500 mM 289+21
0,125 mM 14,80 + 1,30
0,250 mM 13,20+ 2,80
CTAB 0,500 mM 531+0,72
0,900 mM 4,16 + 0,35

Po kadorazowym plukaniu zi@a roboczego preparatami chemicznymi, spada
efektywnda¢ eliminacji danego zanieczyszczenia, jednak powighkilku dni, pozo-
stata ilg¢ biomasy ulega regeneracji i efektywtt@atego uktadu wraca do zadowala-
jacego poziomu [6]. Stosowaniérodkéw chemicznych do usuwania nadmiaru
biofilmu przynosi wymierne efekty, jednak w pewnysytuacjach zachowanie odpo-
wiedniej aktywndci biofilmu, ktéry powinien ulega odbudowie, jest najwkszym
problemem. Potwierdzono bowiere niektére odczynniki blokajaktywnaé enzy-
matyczr, biomasy, przy jednoczeie niewielkiej efektywnéci usuwania nadmiaru
mikroorganizmow ze zia.

W przypadku bioreaktora sttkowego, badania nad efektywdom usuwania bio-
filmu wykonano w kolumnie, ktérej wypetnieniem bypyerscienie Palla. Przez okres
3 godzin wypetnienie kolumny traktowano odczynnikarhemicznymi, efekty tego
dziatania przedstawiono w tabeli 2.

Metody chemiczno-fizyczne oddziatywaha efektywnéé uktadu, dlatego warto
skupk sig nad rozwojem metod odpowiedzialnych za usuwaniemarnej ilgci bak-
teryjnych polimeréw zewgtrzkomorkowych, ktore w gtdwnym stopniu odpowiadaj
za stabilné¢ biofilmu bakteryjnego [18]. Obeckéd wielogatunkowej mikroflory
znacznie wpltywa na stabiled biofilmu. Jeeli uktad hodowlany ulegnie zanieczysz-
czeniu innym szczepem, odpornym na dane warérokiowiskowe, to mze dog¢ do
powstania heterogenicznego gatunkowo biofilmu, \kigdzie znacznie bardziej od-
porny na usuwanie hipojedyncze szczepy [20]. W konsekwencji stan teszem
wptyna¢ na zwikszory trudnag¢ usuwania biofilmu, dlatego nalezwrécic uwag; na
utrzymywanie jednorodroi gatunkowej w uktadzie badawczym.



Tabela 2. Efektywn& usuwania mokrej biomasy metpchemiczn przy wyciu wybranych zwizkéw

chemicznych [18]

Table 2.Removal efficiency of the wet biomass by using thlected chemical compounds

L, . Zmiana pH w trakcie
Rodzaj metody Efektyyvn.osc usuwania badania
mokrej biomasy (%6)
star koniec

H,O 12,90 (11,00) ND| 7,6(
H,O, T =63°C, 14,60 (11,50) ND| 8,0(
0,40% NaOH 50,20 (22,40) 12,80 12,40
0,04% NaOH 10,30 (9,80) 12,00 9,50
0,50% SDS 10,90 (7,00) 6,70 8,00
0,10% SDS 10,40 (12,00) 6,40 7,40
0,04% NaOH + 0,1% SDS 9,60 (5,10) 11,80C 9,20
0,20% NaN 20,40 (8,00) 7,80 7,90
0,05% NaN 2,80 (6,70) 7,40 8,30
1,31% NaClO 77,00 (16,10) 12,10 9,10
0,26% NaClO 49,20 (13,20) 11,40 9,00
0,011% NaClO 14,30 (5,60) ND 8,00
11,30% HO, 69,00 (19,40) 4,30 6,5p
1,10% HO, 28,20 (16,00) 5,1 7,3p
0,02% | 10,80 (3,70) 5,40 7,40
0,50 g Q m powietrza 5,90 (3,20) N NI
0,90% NH 6,50 (6,40) 11,50 9,30
0,90% NH+0,22% HCO 9,90 (11,80) 11,20 10,20

ND - nie oznaczono

a—Srednia z piciu oznacza, odchylenie standardowe podane w nawiasie

p— Czas trwania procesu — 30 minut

<— siarczan dodecylu sodu



3.3 METODY BIOLOGICZNE

Metody biologiczne & czesto brane pod uwagw procesach usuwania nadmiaru
biomasy, jednak w zataosci od specyfiki procesu nie zawsze radyy¢ zastosowane.
Jedn, z metod biologicznych,aywanych do kontroli iléci biofilmu jest zastosowanie
drapienych pierwotniakdw, redukagych liczly bakterii aktywnie degradagych
zanieczyszczenia, co hie eliminuje catkowicie peofil zatykania zi@, tylko znacz-
nie wydlwa czas pracy uktadu. W przypadku dwdch bioreaktosimzkowych
o identycznych parametrach operacyjnychyuanych do degradacji toluenu) zaob-
serwowanoze w uktadzie zawieragym pierwotniaki wytworzyto i znacznie mniej
biomasy i nieznacznie wksza ilG¢ wegla organicznego ulegata mineralizaciji.
W ukiadzie zawieracym pierwotniaki zaobserwowano niewielki wzrostkty@/no-
Sci eliminacji zanieczyszczenia, przy nieznacznymodze spadku énienia, w sto-
sunku do préby kontrolnej — bez pierwotniakéw [2Metody wykorzystujce
aktywna¢ enzyméw nie dziatajbezpdrednio na komérki bakterii zawarte w biofil-
mie, ale na substarcyvchodaca w skiad biofilmu — EPS. Biofilm bakteryjny skfada
sig z egzopolisacharydow, ktore gsbudowane z glukozy, mannozy, galaktozy, fruk-
tozy, kwasu mannuronowego i sieciowanych pochodryehsu glukuronowego [1].
Ze wzgkdu na znacznilo$¢ sktadnikow budujcych biofilm i r&norakie rodzaje
wiazan chemicznych, dczacych dane monomery, zastosowanie jednego rodzaju en
zymu, odpowiedzialnego za rozktad struktury biofilnjest niemaliwe. Dlatego wy-
mierne efekty mge przynié¢ zastosowanie mieszanki enzymow [2,9]. Zastosowanie
enzymow hydrolizujcych polisacharydy skutkuje degradasieci wewiatrz biofilmu
i destabilizacj jego struktury, przy zachowaniu statejstozywych bakterii. Po trak-
towaniu biofilmu preparatami enzymatycznymi, komdblakterii g uwalniane do
roztworu omywajcego wypetnienie i magodtwarzé biofilm. W fazie zamierania
biofilmu produkowane & enzymy odpowiedzialne za destrukgubstancji midzy-
komérkowej, utrzymujcej komorki bakterii w sieci patze, np. bakteriePseudomo-
nas fluorescenprodukup enzym - liaz alginianows, ktéry odpowiada za degradacj
sktadnikéw EPS, co skutkuje uwalnianiem bakterigbiofilm [3].

WNIOSKI

Kazda z przedstawionych metod usuwania nadmiaru bipmpasiada szereg wad
i zalet. Substancje chemiczne moby¢ z powodzeniem stosowane w uktadach,
w ktorych naley usuré znaczne iléci immobilizowanej biomasy, przy czym dziata-
nia te wpltywag na znaczne wydienie czasu niezidnego do odtworzenia warunkow,
w ktorych wydajnéc eliminacji lotnych zwazkow organicznych jest utrzymywana na
zadowalajcym poziomie.

Metody biologiczne wymagajkompleksowego podgjia, zarowno od strony inte-
rakcji ekologicznych jak i zakresu stosowalciow warunkach povekszonej skali



technicznej procesu. W uktadach biologicznych zawstnieje ryzyko utracenia kon-
troli nad procesem nawet wtedy, gdy dysponujaigruntowan wiedz na temat jego
przebiegu. Metody biologiczne wymagajoktadnych badaw celu okrélenia zale-
nosci ekologicznych midzy r&nymi rodzajami mikroorganizmow i dynamiki zmian
ukfadu, wywotanych stosowaniem tych metod.

Metody fizyczne, w szczegoéldo ptukanie uktadu przy zwkszonych pgdko-
sciach przeptywu cieczy, wptywa pozytywnie na usuigan uktadu komorek nieak-
tywnych metabolicznie i w naturalny sposéb stymellafinawianie biomasy na zto
roboczym. Plukanie i przemywanie ziomaze by¢ stosowane w dowolnym momen-
cie pracy ukfadu, nie tylko w sytuacji wgpbwania nadmiernej ikei biomasy, przy
czym nie wplywa to znacznie na spadek efektydgnprocesu.

Podsumowujc, przy tak duej liczbie metod usuwania biofilmu w bioreaktorach,
stosupcych mikroorganizmy jako czynnik roboczy, najkornjsjsz metod, stuzaca
do usuwania nadmiaru biomasy jest zrywanie jejtaza strumieniem cieczy o ¢a-
kosci znacznie przewsszapcej predkosé procesow, albo skierowanej w gér(ang.
backwashing).
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RAFAL SARZYNSKI

STRATEGIES TO REMOVE EXCESS BIOMASS FROM TRICKLE-BED BIOREAGCRS

Bacteria used in installations to purify waste gasasoccur in the form of either a suspension @ as
biofilm deposited on the surface on an inert carrie

Since a biofilm is more resistant to the actiorhafmful environmental factors (for example, high
concentration of impurities), thus it is advantageto use microorganisms in such a form.

Parameters deciding about both the forming andesti@s of this specific structure were discussed in
the study.

The excess of the forming biomass can have unfaleiafluence on the efficiency of the continu-
ous process of purifying gases from impurities \hace the source of carbon and energy for micraprga
isms. Furthermore, it causes the increase in thistamce of fluid flow through the installation,eth
formation of anaerobic zones etc. That is why itriportant to work out an accessible and cheap odeth
of a controlled removal of excess biomass frombtie of a bioreactor.

The efficiency of chemical, biological and physicaéthods to control the amount of biomass in the
bed were discussed and analyzed in the study.

Taking into account their advantages and disadgast@ was stated that the easiest, the most effi-
cient and worth recommending are the methods ifwvglghearing the excess of biomass with either a
stream of liquid flowing at a very high speed oclh@ashing.
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PIANY STALE JAKO ALTERNATYWA DLA ZtOZA USYPANEGO
W REAKTORACH TROJFAZOWYCH

D Instytut Inzynierii Chemicznej PAN Gliwice, ul. Baitycka 5, 440 Gliwice
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Zaproponowano zastosowanie w reaktorach tréjfazbvpian statych jako wypetnienia alternatyw-
nego dla tradycyjnych zibusypanych. Przedstawiono parametry morfologiczaeypNiCr i poréwnano
je z parametrami zi@ kulek szklanych. Badania wykazakg piany state posiadajicksz powierzch-
nig whasciwa i porowatad¢, a zatem i mniejsze opory przeptywu w poréwnarufbza tradycyjnego.

Solid foams are proposed as internals in tricklé t@actors instead of dumped beds. Morphological
parameters of the NiCr foam are compared with fixed. Experiments proved the specific surface aidl v
fraction of foams are higher and foam flow resistmrare lower than that of traditional packing.

1. WPROWADZENIE

Reaktory trojfazowe (ang. Trickle-Bed Reactors, JBR ktorych gaz i ciecz pty-
na wspétpadowo w dot kolumny po powierzchni wypetnienia staie st powszech-
nie stosowane w phych gat¢ziach przemystu (naftowym, chemicznym
i petrochemicznym oraz w procesach biochemicznyitbj¢ przerabianych w tego
typu aparatach surowcéw liczona jest w daisich milionéw ton. Kada zmiana
sposobu ich pracy, zekszapca wydajné¢ badz selektywné¢ prowadzonych proce-
séw, daje zatem wymierne kokzy ekonomiczne. Na praaeaktora, obok parame-
trow operacyjnych czy kinetycznych, istotny wpltyw amrowniez struktura
wypetnienia [1]. Obecnie, jako &oiki katalizatora w TBR, powszechnie stosowane
sa wypetnienia typu usypanego, ktére starpporowate granulki, cylindry, pigeie-
nie Raschiga lub siodetka Berla. W ostatnich lataabbserwow& maozna jednak
znaczny wzrost zainteresowania ainwosciami wykorzystania pian statych jako al-



ternatywy dla wypemhig usypanych. Struktury te brang god uwag szczegolnie ze
wzgledu na ich dia powierzchng wiasciwa, duza porowatdé (wolhg objetosé) oraz
mate opory przeptywu [2, 3]. Ponadto, rownie zmg cechy pian statych, maga
wplyw na ich potencjalne zastosowanie, jegshododnadé¢ materiatdw z ktérych mag
by¢ wykonane. Na rynku dagine g zaréwno piany metalowe (np. aluminiowe, ni-
klowe, miedziane, kantalowe), ceramiczne (pAl,Os;, ZrQ,, mullit, kordieryt),
szklane, wglowe (grafitowe lub amorficzne), a tak wykonane z wglika krzemu.
Sposoby otrzymywania pian metalowych, ichdgtavosci, oraz przyktady zastosowa
znalez¢ mazna w pracach [4, 5], natomiast prace [2, 6§wiecone § materiatom
ceramicznym. Morfologia pian, a zatem takie cedly gtruktura poréw (otwarta lub
zamkngita), porowaté¢, powierzchnia wiéciwa, ma bardzo die znaczenie dla ich
ewentualnej aplikacji. Materiaty o strukturze zarnekej, w zalenosci od materiatu

z ktérego s wykonane, wykorzystywane sip. jako izolatory termiczne (ceramiczne),
lub pochtaniacze energii (metalowe). Piany o strtddh otwartych wykorzystywane
sa w odlewniach jako filtry do filtracji metali ptyryth, jako materiaty konstrukcyjne
oraz regeneratory ciepta [7-10]. Struktury te ragpsane g w ostatnich kilku latach
réwniez jako naniki katalizatora w reaktorach wielofazowych. Jedpatwierdzenie
ewentualnych korzgi, wynikajacych z zastosowania tego typu wypetnie reakto-
rach wielofazowych wymaga wielu baditestow.

Celem pracy byto wyznaczenie parametréw morfolagych zi@a strukturalnego
(piany state NiCr) oraz poréwnanie ich z wadami wiaciwymi dla wypetnienia
usypanego z kulek szklanych. Porownanaeabpory jednofazowego przeptywu gazu
przez badane wypeinienia.

2. PIANY STALE A Zt OZE USYPANE

Przyklady pian statych o strukturze otwartej wykayeh z rénych materiatéw
pokazano narys. 1.

W celu poréwnania zf@ usypanego i strukturalnego konieczna jest znajémo
parametrow charakteryzigiych oba te zika. Dlatego niezilne jest ich poprawne
wyznaczenie.

Otwarta struktura pian statych sktada gitzw. mostkéw i poréw, ktére moa
podzielt na komérki i okna. Komorki érednicy ¢ otoczone $ mostkami csrednicy
dm, @ pokczone z gsiadupcymi komorkami oknami érednicy ¢, co schematycznie
przedstawiono na rysunku 2.

Najczsciej piany state opisywane ga pomog kilku parametréw, z ktérych naj-
czeSciej wywamg W przemyle jest gstas¢ porow, okrélajaca liczlg poréw na cal
(PPI1) — komercyjnie dogbne @ piany o wartéciach od 5 PPl do nawet 100 PPI. Jed-
nak, do petniejszej charakterystyki tych strukfppwdaje si réwniez porowatd¢, po-
wierzchne wiasciwa i srednic poréw.



Rys. 1. Przyktady pian wykonanych znych materiatow: A — pianaaglowa amorficzna, B — piana
ceramiczna (mullit), C — piana metalowa (Al), D aéh ceramiczna (tlenek glinu)
Fig. 1. Examples of foams made of different materi& — vitreouscarbon foam, B - ceramic (mullite)
foam, C - metal (Al) foam, D - ceramic (alumina) fioa

Rys. 2. Parametry opisige piany. Piana NiCr
Fig. 2. The parameters describing the foams. Ni@mfo



Nalezy jednak zaznaczy ze w zalenosci od materiatu z ktérego wykonang [@any,
réznia sie one meédzy sola wymiarami mostkow i poréw, a zatem porowaio

i powierzchna witasciwa. W pianach ceramicznych grudégamostkéw jest wiksza nk

w metalowych. Sid typowa porowat& pian ceramicznych wynosi 0,75 — 0,85,
a metalowych: 0,85 — 0,95 [4, 6].

W celu wyznaczenia parametréw morfologicznych dtrukvykorzysta mazna
rézne techniki pomiarowe. Natg do nich np. mikrotomografia komputerowa, za
pomoa ktérej wyznaczy mazna srednice mostkow i porow, rozktad ich wymiaréw
(rys. 3i 4), powierzchri objetos¢ oraz porowatét.
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Rys. 3. Rozktadrednic mostkéw w pianie NiCr
Fig. 3. The distribution of struts diameter in Nidam
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Rys. 4. Rozktadrednic poréw w pianie NiCr
Fig. 4. The distribution of cells diameter in Ni@afn



Przyktadowe wyniki bada otrzymanych dla piany NiCr firmy Recemat estpici
poréw 30 PPI zestawiono w tabeli 1. Pomiary wykankorzystaac z mikrotomogra-
fu SkyScan 1172 (Aartselaar, Belgia), wypasaego w lamp rentgenowsk 0 mocy
8 W i maksymalnym naptiu 80 kV. Przestrzenna zdoktorozdzielcza wynosi mak-

symalnie 0,8um.

Tabela 1. Parametry otrzymane metaalkrotomografii komputerowej
Table 1. Parameters obtained from the micro contptatiemography

Obijetos¢ analizowanego fragmentu piany, V 224 fam
Obijetosé szkieletu, \ 27 mnt
Powierzchnia szkieletusS 790 mn}
Sredniasrednica mostkow g 0,12 mm
Sredniasrednica porow g 0,64 mm
Obijetos¢ wolnej przestrzeni, y 197 mni
Porowatg¢, € 0,879

Porowaté¢ struktury wyznacz§ maozna roOwnie za pomog piknometru helowe-
go. Znajc wag; probki (my) oraz wyznaczap orstas¢ szkieletu ps) mozna w prosty
sposOb oblicz§ porowatd¢ piany opisan réwnaniem [11]:

€= 1_£ = 1_ﬂ 1)
\Y pV
Obie techniki pomiarowe dajpardzo zblione wyniki (dla piany NiCr o gstasci 30
PPI r&nice te wynosz ok. 6%).

Otrzymane dla piany NiCr parametry morfologicznedpmano z wartciami
wiasciwymi dla usypanego zia kulek szklanych érednicy 1,5; 3 i 5 mm, co przed-
stawiono w tabeli 2.

Tabela 2. Parametry morfologiczne dla piany NiCzdwalek szklanych
Table 1. Morphological parameters for NiCr foam glass spheres

Wypetnienie Porowata, € Powierzchnia wiciwa, S
[m?/m?]
kulki szklane, g=5 mm 0,388 734,4
kulki szklane, d=3 mm 0,38 1240
kulki szklane, d= 1,5 mm 0,372 2512
piana NiCr 30 PPI 0,879 2800

" - dane producenta (Recemat)

Wypetnienie strukturalne, pomimo zidinej powierzchni wiciwej do kulek osred-
nicy 1,5 mm, ma znacznie gkisza porowatd¢. Wynikiem tego 8 nizsze spadki ci-



$nienia gazu w ztu pian statych w poréwnaniu do z# usypanego (¢1,5 mm)
przy jednofazowym przepltywie gazu przez aparatpreedstawiono na rys. 5. Z dru-
giej strony, mana zauway¢, ze wartgci AP/H otrzymane dla wypetnienia struktural-
nego g podobne do wielkici otrzymanych dla kulek szklanychsednicy 5 mm, ale
w tym przypadku, zarbwno powierzchnia wdava jak i porowaté pian g znacznie
wieksze. Podobne wnioski maa znale¢ w pracach [12, 13], jak podano w pracy
[12] dla zlaza ceramicznegoatAl,0s, 30 PP1,e=0,874, S=0,423xT0om*) spadki ci-
$nienia gazu w zku byly nawet 10-krotnie nsze nk dla poréwnywanego zia ku-
lek szklanych d@rednicy 0,5 mmg=0,416, S=0,582x1an™).
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Rys. 5. Poréwnanie spadkovémienia gazu w ztau kulek szklanych i piany NiCr
Fig. 5. Comparison of pressure drop for a bed afggtgpheres and NiCr foam

WNIOSKI

» Porowatd¢ i/lub powierzchnia wigciwa pian statych jest znacznie eksza od
porowatdci i/lub powierzchni whéciwej ztaza usypanego z kulek szklanych

e Spadki cénienia przy jednofazowym przeptywie gazu przezzetpian g kilka-
krotnie mniejsze od oporéw przeptywu otrzymanych dglaza usypanego o po-
réwnywalnej powierzchni wkziwej

» Biorac pod uwag jedynie parametry morfologiczne, zastosowanieaipian sta-
tych jako ndnika katalizatora w reaktorach wielofazowych wydsigeobiecujca
alternatyws dla zlaza usypanego, jednak potwierdzenie tej tezy wymadszgch
bada, zaréwno pod &em hydrodynamiki, jak i transportu masy i ciepta.
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SOLID FOAMS: ALTERNATIVE FOR DUMPED BEDS IN TRICKLE-BED RPLICATIONS

Trickle-bed reactors (TBR) are commonly applied ia itthdustry. The amount of raw materials proc-
essed attains millions tones thus any improvemehtheir efficiency is economically profitable. TBR
functioning is affected, besides others, by thetarainternals [1]. Nowadays, packed beds (pellets,
schig rings, Berl saddles) are applied. Recentlyidgolams appear as perspective internals for TBR
applications.

Solid foams display large specific surface aresmpanied by high void fraction. Therefore, ex-
pected flow resistance should be low [2, 3]. Foanay be manufactured from different materials like
metals, ceramics, amorphous carbon, graphite, ,g#€s[2, 4-6]. Foams are built from numerous cells



(open or close). Open cell foams are applied &dilof liquid metals or heat recuperators [7-10§ a
catalyst carriers.

The aim of the study is comparison of packed béakggspheres) parameters with the NiCr foam as
well as comparison of single-phase gas flow restgts. of packed beds and solid foam filled column.

Examples of different foams are shown in Fig. le@pell foam structure (microtomography) is de-
picted in Fig. 2. It is composed of cells (diamedgr connected by windows ()t cells and windows
(pores) are separated by strutg)(dThe parameter applied to foam characterizatio®P| (pores per
inch); 5 till 100 PPI foams are offered. Howeveredafic surface area and void fraction (porositsg a
necessary to characterize any foam. Ceramic foar®s thicker struts, thus lower void fraction and-spe
cific surface, than the metallic ones. Porosity adramic and metallic foams amounts to 0.75-0.85 an
0.85-0.95, respectively [4, 6].

In this study, the 30 PPI NiCr foam sample (Recema# studied using computer microtomography.
Derived distributions of struts and pores dimensiare shown in Figs 3 and 4, respectively. Theltgsu
in terms of porosity and specific surface area,paesented in Table 1. In spite of the tomographg,
porosity was also determined by helium pycnomesingi eq. (1). The results were close to the tomo-
graphic ones (within 6%).

The foam was compared with dumped beds of glasasda, 3, 1.5 mm) (Table 2). Foam specific
surface is close to 1.5 mm spheres, however, foaith fraction is much higher. Consequently, flow
resistance of solid foam is significantly lower.

The results of flow resistances are presenteddgn3:iFoam flow resistance approaches that of 5mm
spheres. However, it displays seriously lower djesurface (see Table 2). This agrees with finding
[12, 13].

Concluding, both porosity and specific surface afef@ams are much higher comparing with packed
beds. This results in significantly lower flow r&sinces. Considering morphological parameters and
possible materials applied, foams appear as paigpeadternative to dumped beds in TBR applications.
However, further heat and mass transfer as wetldeanced multiphase hydrodynamics studies are re-
quired.



ADAM ROTKEGEL

OBLICZENIA OPTYMALIZACYJNE ZINTEGROWANEGO
PROCESU KONDENSACJI NISKOTEMPERATUROWEJ
| ADSORPCJI

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

Przedstawiono wyniki oblicZzenumerycznych optymalizacji zintegrowanego procksodensacija
niskotemperaturowa — adsorpcja dla usuwania lotaydhzkéw organicznych z gazéw. Wyniki oblicze
wskazuj jednoznacznie na wygtowanie minimum funkcji celu (minimum kosztéw). Bidnie punktu
minimum jest uzalaione od parametrow pracy uktadu.

A process for removal of Volatile Organic Compou(M®C) from inert gas by low temperature condensa-
tion followed by adsorption on activated carbonyatying VOC concentration was numerically modeted
minimize the total system operation costs. Thenapti conditions were shown.

1. WPROWADZENIE

Zmniejszenie emisji lotnych zaikdéw organicznych (LZO) do otacaapgo po-
wietrza mae by realizowane rgnymi metodami, ktorych wybér zade od r&znych
czynnikéw takich jak: stenie LZO w gazach, wielké natzenia przeptywu gazow,
mozliwosci odzysku cgsci zwiazkdw organicznych w postaci kondensatu, czy te
pozadane kacowe sgzenie LZO w gazach wylotowych.

W zaleznosci od stawianych wymogow procesowych stosowaneae techniki
usuwania LZO z gazow, takie jak: katalityczne lebnticzne utlenianie [1], adsorp-
cja, kriogeniczna kondensacja, niskotemperaturaal&nsacja i adsorpcja [2, 3].

Zastosowanie zintegrowanego procesu kondensadgarpcji umaliwia usunkg-
cie par LZO z gazow w szerokim zakresiezef, oraz zapewnia wysoki stopie
oczyszczenia gazu. Dodatkgwalet procesu zintegrowanego jest #iwos¢ odzy-
skania cgsci LZO w postaci ciekiej, co me by istotne w przypadku cennych
sktadnikow.



Jak wynika z prac [4, 5] stosowanie hybrydowegoadut niskotemperaturowej
kondensaciji i adsorpcji jest bardziej efektywng stosowanie kalego z tych proce-
sOw osobno.

Pohczenie obydwu proceséw takiedoy maksymalnie wykorzystaalety kadego
Z nich, a réwnoczmie maksymalnie obay¢ koszty procesu, przy zaonych para-
metrach ruchowych, wymaga przeprowadzenia obliegetymalizacyjnych przy wy-
korzystaniu modeli matematycznych opigiyich poszczegodlne procesy.

2. OPTYMALIZACJA PROCESU KONDENSACJA - ADSORPCJA

Optymalizowany uktad kondensacja - adsorpcja skkga szeregowo patzo-
nych aparatow kondensatora i adsorbera. Oczyszaanyajpierw prowadzony jest
do kondensatora, w ktorym nggtije czsciowe wykondensowanie par LZO z gazéw.

(G, Tpror Co) (T, C)
inert + LZO

inert
oczyszczony

(Ter)

(Teo)

kondensat \
LZO
(Gwo)

A
1 ciekty N, N 3 5

Rys. 1. Schemat stanowiska badawczego: 1 - kondengat adsorber, 3 —emel mieszajcy
Fig. 1. Experimental setup: 1 — condenser, 2 —r@#8$03 — mixing node

Nastpnie gaz prowadzony jest do adsorbera, gdzie usiwvaozostad reszt
LZO. Gaz w kondensatorze nie powiniertlschtadzany do zbyt niskich temperatur,
poniewa maze wtedy dochodzido szeregu niekorzystnych zjawisk jak: powstawa-
nie mgty w kondensatorze, zamarzanie kondensatu ¢@@nacznie pogarsza warun-
ki wymiany ciepta, a w skrajnych przypadkach promwiado zablokowania, przez
zamarzajcy kondensat, przeptywu gazu przez kondensator.

Optymalizacja rozpatrywanego procesu wymusza tafkgmutowanie ukladu
réwnan optymalizacyjnych, aby w obliczeniach jednagie uwzgkdni¢c wszystkie
aparaty. W wikszdici wypadkdw nie mgna optymalizowé poszczegdélnych apara-
téw osobno i otrzymanych wynikéw traktogygako optymalne rozvgzania dla cate-
go rozwaanego ukladu. Gsto optymalne rozwianie uzyskane dla catego ukiadu
nie jest optymalne rozwajac poszczegolne aparaty z osobna.



Do obliczer optymalizacyjnych wykorzystano zaknia modelowe przedstawione
powyzej dla modelu kondensacji par w obegridnertu i modelu adsorpcji par LZO,
dodatkowo wprowadza§ nas¢pujace uproszczenia:

» Stzenie LZO na wylocie z kondensatora odpowiada staméwnowagi termo-
dynamicznej ciecz-gaz dla temperatury réwnej terupeze gazow Opuszcazaj
cych kondensator,

« Gaz przeplywa przez kondensator zdkoscia 5[m-s'], a przez adsorber z qut-
koscia 0,1 [m-§] liczac na pusty przekréj.

e Z uwagi na przycie statych pgdkosci przeptywu przez kondensator i adsorber
koszty przettaczania gazu nieda brane pod uwagw obliczeniach optymaliza-
cyjnych.

» Stzenie LZO w gazach opuszczaych adsorber jest pomijalnie mate.

* W obliczeniach optymalizacyjnych przi9, ze uktad pracuje, = 8500 godzin
rocznie.

e Zaklada s} amortyzacj aparatury na okres,,= 5 lat.

e Zaklada si, ze pot. =100 cyklach adsorpcja-desorpcjazg@adsorpcyjne natg
wymieni.

3. OKRESLENIE ZMIENNYCH DECYZYJNYCH | FUNKCJI CELU
OPTYMALIZACJI PRZY UWZGLEDNIENIU PARAMETROW RUCHOWYCH.

Celem obliczé optymalizacyjnych jest obliczenie optymalnego pguniracy, czy-
li takiego, w ktérym wart& funkcji celu jest najlepsza. W przypadku optymediz
kosztowej funkcj celu jest ogot kosztow badanego procesu wzpakei od wart@ci
jego parametrow, a poszukiwamajlepsa, wartcgcia funkciji celu jest jego mini-
mum.
Zmiennymi niezalenymi funkcji celu § zmienne decyzyjne, takie jak: temperatura
gazéw na wylocie z kondensatora{)l réznica temperatur radzy temperatur gazu
oczyszczanego doprowadzanego do kondensatora penatum chtodziwa opuszcza-
jaca kondensatorAT = Tao — Tg1), Oraz czas przatzania adsorbera).
W pracy funkcg celu (1) zdefiniowano, jako swmastpujacych kosztéw liczonych
w okresie jednego roku pracy:

(T 8T.7,)=3k, M
=1

gdzie k do k; oznaczaj:

k; - Koszty aparaturowe kondensatora.

k> - Koszty cieklego azotuzywanego do obuienia temperatury chtodziwa w konden-
satorze.

ks - Koszty zwhzane z okresoswymiam ztoza w adsorberze.

k4 - Koszty aparaturowe adsorbera.



Koszty aparaturowe kondensatora ¢ iloczynem powierzchni kondensatora F
i ceny 1 M powierzchni kondensatora-(podzielorn przez okres amortyzacji-):

k =Fcq /Ty, (2)

Koszty cieklego azotujlobliczane g jako iloczyn strumienia cieklego azotu \£g
czasu pracy w ggu roku ¢,) i ceny jednostkowej ciektego azoty4c

k, =7,GyCn 3)

Koszt wypelnienia w adsorberze oblicza, $ako iloczyn obgtosci ztoza adsorbentu,
jego g:stasci i ceny jednostkowej wypetnienia,(g:

kads = LadsFadspadsCads (4)
Zgodnie z zateeniami, dlac, = 100 cykli wypetnienie wymieniagiwiec:
Ty

T,T,

Ks = (Kags + Kia) (5)

gdzie k,, jest kosztem okresowej wymigmtoza adsorbera, a tal z kosztami spo-
wodowanego w ten sposéb przestoju. W pracy kosyyiany k,, oszacowano na
500 € za kada wymiare.

Koszty aparaturowe adsorbera obliczano jako:

_ LagsFaasC,, * Kags

ads’ ads

K, (6)

T

am

gdzie ¢, jest kosztem 1 Arobijetosci adsorbera.

Wspdotczynniki kosztéw aparaturowychoraz ¢, oszacowano na podstawie danych
uzyskanych od producentow aparatury chemiczneje Cektego azotu (przy zaku-
pach hurtowych) oki&ono na 0,1 €/k§6], natomiast cepiwegla aktywnego oszaco-
wano na 2,5€/kg.

4. WYNIKI OBLICZEN OPTYMALIZACYJNYCH

Obliczenia optymalizacyjne przeprowadzono dla pagiu oczyszczania azotu
o temperaturze 20°C z par 2-propanolu, jako adsbrbgstosowano ggiel aktywny
AP3-60 Chemviron Carbon.

Przed przysipieniem do obliczé natlazono na zmienne decyzyjne szereg ogra-
niczen zwiagzanych z fizykala oraz techniczno-ekonomiczstrors zagadnienia (7):



1°C <AT <40°C
-35°C<T, <T, (7)
r, >6*3600s

Z uwagi na faktze po stronie cieplej kondensatora ppsje czsciowe wykroplenie
LZO z uwolnieniem ciepta kondensacijizrica temperatur i — Tgo > Tap — T

W zwiazku z tym przygcie wartgci AT >0 gwarantuje dodatpisite nagdows proce-
su kondensacji na catej diugd kondensatora (linie operacyjne sie przecingj).

Warunek,ze Ty > -35°C wynika z wczaiejszych prac eksperymentalnych [7],
z ktérych wynikatoze schladzaniu par propanolu-2 w kondensatorzezpptej tem-
peratury nie towarzyszy zmniejszeniezehia LZO na wylocie gazéw z kondensatora,
co prawdopodobnie byto skutkiem formowaniarsigty w kondensatorze.

Obliczen dokonano dla nagbujacych parametréw procesuestnie pocatkowe
LZO w gazie (@) 10, 20 ,40 i 60 [g-Nf, nakzenie przeptywu gazu inertnegq G
odpowiadajce 5, 10, 20, 50 i 100 [N##i}]

Z uwagi na niemznos¢, przedstawienia na jednym wykresie zalgci funkcji ce-
lu (rocznych kosztow procesu) od wszystkich zmiemngecyzyjnych, gdy figura
taka jest cztero-wymiarowa, na poseych rysunkach pokazano zales¢ od dwoéch
wybranych zmiennych decyzyjnych. Trzecia zmiennaydgina ma wart& rowng
optymalnej dla przypadku pokazanego na rysunkach.

20, 50 i 100 Nmth! i Ta; réwnego wartéci optymalnej -35°C. Biaty krzyk oznacza punkt optymalny

Fig. 2. Annual costs of system operation [€] fa toncentration of VOC ¢ 10 g-Nri? and flow rates

G, = 10, 20, 50 and 100 N, T, is equal the optima value -35°C. White cross ingisshe optimum
point



Na rysunku 2 pokazano zatesé rocznych kosztéw pracy uktadu [€] dlastnia
Cy,=10 g-Nn? i nakzenia przeptywu G= 10, 20, 50, 100 Nirh' od parametréw de-
cyzyjnych. Biaty krzgyk oznacza punkt optymalny. Na rysunku wyrie uwidocz-
nione jest wysfpowanie minimum funkcji celu. Mma zauwayé, ze wraz ze
wzrostem natzenia przeptywu optymalny punkt pracy przesuwavsistrore mniej-
szych wartéci AT i tp.

Na rysunku 3 przedstawiono zatesé¢ kosztéw oczyszczania 1000 Rigazu dla
natzen przeptywu 5, 10. 20, 50 i 100 N, dla stzenia wlotowego: €60 g-Nn.
Niebieska liniadczy optymalne punkty pracy uktadu. Z analizy wyknesnvynika, ze
najwyzsze jednostkowe koszty oczyszczania gazu generowpadi& ukladu o naj-

mniejszym natzeniu przeptywu. Wraz ze zekszeniem stzenia wlotowego LZO
koszty oczyszczania gazu znaoa rosn.

m

Koszt, €/1000 Nm’

AT, °C

T,, dni

Rys. 3. Koszty oczyszczenia 1000 Rgazu [€] dla nagen przeplywu G=5 - 100 Nm+hl i stezenia
LZO Cy = 60 g-Nnt

Fig. 4. Cost of 1000 NFof gas purification [€] for flow rates;& 5 - 100 Nm-h* and VOC concentra-
tion Gy = 60 g-Nn?

WNIOSKI

Wyniki obliczen wskazuj jednoznacznie na wygiowanie minimum funkcji celu
(minimum kosztow). Poleenie punktu minimum jest uzal@one od parametrow
pracy.

Optymalna rénica temperatur mdzy temperatur gazoéw na wlocie do kondensa-
tora, a temperatarchtodziwa na wylocie z kondensatoraT) malata wraz ze
wzrostem zarO6wno natenia przeptywu gazu inertnego przez kondensatgry jek



i stezenia LZO na wlocie do kondensatora)@mieniajc sk w granicach od 2,3
do 12,1°C.

» Optymalny czas przgt¢zania adsorberg malat wraz ze wzrostem raenia prze-
ptywu i zmieniat s¢ w granicach od 2,0 do 5,4 dni. Zmianezehia wlotowego ¢
nie miata wptywu na czas praekania adsorbera.

» We wszystkich przypadkach optymalna temperatura gagotowego z konden-
satora (k1) wynosita -35°C i byla réwna prayemu w procedurze optymalizu
cej ograniczeniu dolnemu.
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ADAM ROTKEGEL

OPTIMIZATION CALCULATIONS OF THE INTEGRATED PROCESS OFRAW-TEMPERATURE
CONDENSATION AND ADSORPTION

The results of numerical optimization of volatileganic compound (VOC) removal from gas in the
integrated process of low-temperature condensatiohadsorption were presented. The calculations wer
performed for the system 2-propanol - nitrogen. @btvated carbon (AP3-60 Chemviron Carbon) was
used as an adsorbent. Calculations were perfornmatiédollowing parameters: the initial concentati
of VOCs in the gas (§ 10, 20, 40 and 60 g/Nininert gas flow rate (§5, 10, 20, 50 and 100 Nfh.
Calculation results showed a minimum of the objectfunction of optimization (minimum cost).
Location of the minimum point depends on the sygtenameters.



ANDRZEJBURGHARDT

EULERIAN THREE-PHASE FLOW MODEL APPLIED TO
TRICKLE-BED REACTORS

Instytut Inzynierii Chemicznej PAN Gliwice, ul. Battycka 5, 440.Gliwice

The majority of publications and monographs pregargstigations which concern exclusively two-
phase flows and particulary the dispersed flowser&fore, the goal of this study is to develop macro
scopic, averaged balances of mass, momentum amgyefioe systems with three-phase flow. The inter-
phase effects appearing in the conservation equgtibthe trickle-bed reactor derived (mass, momant
and energy balance) are discussed in detail.

W wiekszaici publikacji i monografii prezentowane $adania dotyee wyhcznie przeptywow
dwufazowych, a w szczegOlém przeptywoéw zdyspergowanych, a nie rozdzielonpcheptywéw faz.
Dlatego celem niniejszego opracowania bylo wypraeaie makroskopowych,stednionych réwna
zachowania masy,edu i energii dla przeptywow tréjfazowych. Przedyskmano szczegdtowo oddzia-
tywania medzyfazowe, wysfpujace w wyprowadzonych réwnaniach zachowania dla ogékt struzko-

wych.

1. INTRODUCTION

Multiphase flows take place in a number of processmnected with various
industrial sectors, like chemical and pharmacelticdustry, food manufacturing,
processes of environmental protection, power emging (conventional and nuclear
power plants), heat transfer systems (evaporatansgensers, driers, spray cooling
towers etc.). Therefore, the problems concerninfiipmase flows became one of the
main interests of many engineering systems, witiestigations directed towards the
development of a theoretical background of thisspdal phenomenon and, in conse-
guence, to create possibilities of their broad igptibn in optimal design of this type
of systems.



From the mathematical point of view the multiphfieey can be considered
as a region divided into one-phase subregionsmithing and continuously changing
interfaces.

Mechanics of continuous systems constitutes afeefided theoretical back-
ground for the development of models describing dhe-phase flow based on the
conservation principles of mass, momentum and gnscgpplemented by appropriate
constitutive relations, which determine the thergmainic state of the system investi-
gated, the transport phenomena of mass, momentdrareergy as well as the kinetics
of chemical reactions taking place in the systehe €quations thus obtained form a
system of instantaneous, local equations whichdetie one-phase flow model de-
scribing the thermodynamic and transport propeniethe variables of the system
analyzed.

In principle, the system of differential equatidhsis obtained which is char-
acterized by interfaces changeable in time andespauald be solved by applying the
method of direct numerical simulations, i.e. bynfigrg a mesh of dimensions much
smaller than the smallest length scale of the flaswvell as the time-step shorter than
the shortest time scale of fluctuations of variabitethe system.

Formulation of the multiphase flow based on logadtantaneous, one-phase
equations is in principle a boundary value problefnmultiple and continuously
changing boundaries. Unfortunately, such a metHddtegration of the set of differ-
ential equations encounters insurmountable matheahand numerical difficulties
and becomes completely unrealistic for practicaliaption. The attempts at develop-
ing a multiphase flow model as a result of an appate compilation of the local,
instantaneous equations did not lead to satisfacésults, either.

The image of well mixed phases (eq. dispersed @bwolid particles) is very
fuzzy and undergoes permanent changes. This venplea structure of multiphase
flow is caused by multiple deformation of movingerfaces, thus creating consider-
able discontinuities of the phase properties angt eemplicated flow fields in the
neighborhood of interfaces as a result of phasgadntions.

This led to the necessity of elaborating a macneiscmodel of multiphase
flow by means of applying appropriate averaginghods with respect to the local,
instantaneous equations. This approach yields gedraalues of the flow parameters
and physicochemical properties. Simultaneouslys théthod of averaging eliminates
the local, instantaneous fluctuations of the floaviables and allows the application
of a mesh of larger dimensions and longer timesstitequires, however, additional
relationships in order to close the system of dififitial equations analyzed. These
relationships are mostly empirical and demand &gt experimental data to be
verified.

In the last four decades the investigations, bb#otetical and experimental
and focused on the development of a general antt guantitative description of the
multiphase flow have been considerably intensified- 8]. Especially important is
the publication by R. W. Lyczkowski [9] who preserdn interesting and detailed
history of the computational dynamics of two-phigess.



However, a considerable majority of the publicasidifi not all) present inves-
tigations which concern exclusively two-phase floaval, particularly, the dispersed
flows like bubbling gas in liquid, liquid dropleia gas or solid particles in gas or
liquid. Similarly, the general classification of Hiphase flows proposed by Ishii and
Hibiki [6] also includes only two-phase flows (gadiquid, solid particles — liquid or
gas), assembling them in three groups dependineogeometry of interfaces.

It has also to be stressed that the software Flusets Guide 6.1.22 con-
cerns, in principle, only dispersed two-phase flopresenting methods of solutions
of the flow equation either by the discrete phaseehapplying the Lagrange formu-
lation or by the Eulerian two-phase model. Themfall listed constitutive relations
and transfer laws which determine the interphasiera@re valid solely for the dis-
persed flow in form of droplets and bubbles ordoplarticles.

However, in the chemical and petrochemical indastrbesides the appara-
tuses with the two-phase flow there is an extrerbebad region of three-phase sys-
tems where the third phase is a catalyst in formealifi particles [10, 11]. These are
slurry reactors, in which fine particles of catalgge suspended in a very well mixed
two-phase system of gas and liquid [12]. Similatihgre is a very broad range of pro-
cesses carried out in three-phase fixed-bed reatalied trickle-bed reactors) where
the concurrently flowing phases (gas and liquid lrought into contact with solid
catalyst particles in order to perform the destglédmical transformation [13 — 15].

Direct application of the methods of solution eladted for two-phase flows
in analyzing three-phase systems encounters diffisubecause of the problem with
identifying phases in the latter class of systeRw. instance, the software Fluent
Users Guide 6.1.22 defines as the primary or j@sise the continuous phase and the
dispersed phase as the secondary phase. The ictimdinto these systems of a third
phase especially the catalyst particles in a fixed, requires artificial numerical op-
erations.

Therefore, the aim of this study is to develop rmacopic, averaged balances
of mass, momentum and energy for systems withhireetphase flow in as general a
form as possible, allowing the user to extend themny number of phases. In these
considerations the methods of averaging have bpplned described in the publica-
tions cited.

In order to develop the averaged balance equafitimeechree-phase flow, the
following procedure was employed:

I.  Development of local, instantaneous balance equatif the three-phase
flow, together with jump conditions at the interac
Il.  Averaging of the local, instantaneous equations tihtained
M. Defining the averaged macroscopic constitutive taaudsfer relationships
IV.  Derivation of the system of partial differentialuagions which define the
macroscopic, averaged model of the three-phase flow



2. LOCAL INSTANTANEOUS ONE-PHASE EQUATIONS,

Let us consider a control volume situated in thetesy analyzed which com-
prises all three phasek £ 1, 2, 3), separated by the interfaces movindp wélocity
v, (Fig. 1).

At X3

Phase 3
Vs(t)

X4

Fig. 1. Scheme of the control element
Rys.1. Schemat element kontrolnego

The balance is performed for the variablgk = 1, 2, 3) referred to unit mass rep-
resenting a scalar or a vector quantity. The thwasc principles of conservation of
mass, momentum and energy can thus be expressettdmys of a single balance
equation for the variablg,. The balance concerns the control volume as aeyhiols
only the transport of the variablg through the boundaries of the control volume is
taken into account [3]. This enables us to obtaenjtimp conditions at the interfaces.
In the Cartesian coordinate system the balanckeamesented as

i[d jpkwkd\/}:i[_ j pk‘/’k(vk Dﬁk)dA_ J- J, , dA+ jpk&dv 1)

e At il AW A1) i
In this equationn, is a unit vector normal to the interface direated of the

phasek V(t). J is a generalized molecular flux of the variableand can be a vector
or a tensor quantity, arfgl is a source term characterized by a scalar oowegtan-
tity.



The ordinary time derivative, Eq. (1), takes alstmiaccount the change of
the variabley in the control element caused by the displacemktite interface, and
can be included into the balance by means of tlieniztheorem

g j o, )aV = j ,okgz/k)dv+szkz,z/k v M,))dA k=1,2,3 (2)
_1 Akp

S|m|larly, the convection and dlffu5|on terms weransformed using the Gauss
theorem

ID o3, )av = kawk (9, 03, JdA+ 23: jpkwk (Vk Dﬁkp)dA k=1,2,3 (3)

%) Al) L A1)
— 3 —
[0mdv= [J, HdA+)" [J, (,dAk=1,23 (4)
Vie(t) Vie(t) 'F);%( Ap

Introducing Egs. (2), (3) and (4) into the balargeation (1) and performing
appropriate transformations whereby the surfacegials are separated from the vol-
ume integrals, the following relationship is obtain

ZS:[VI [ o o)+ 0loy )+ 00, kaKjdV} =

k=1

3 3 3 3 (5)
ZZ J-pkwk(vk kp)dA zz ka‘//k(vu kp)dA+zz .[J (i, dA
i a0 &

If we expand right-hand side of Eqg. (5) and introglthe definition

Px (\7k -V )[ﬁkp = Mip (6)
the integrals over the surfac&g andA are obtained. As these surfaces are iden-
tical, these integrals can be combined to give

Zs:( _[ (gt (pk‘/lk)"'D[ﬂpkkak)"'DDJ ,OKS(jdV]

k=1

()

3

3 . .
= Zz[ j (mkpwk +J, i, + My, + 3, EﬁpkjdAJ
Aglt)

k=1 p=1
pzk
Eq. (7) must be satisfied for any valued/gt) andA(t), giving as a result the lo-
cal, instantaneous, one-phase equation

0 ~
o5 o)+ 0oy ¥)+ D, - S =0 k=1,2,3 (8)

together with the boundary conditions at the irstegfcalled jump conditions



':nkpwk +J, [ﬁkp‘”.npk(//p +J, 00, =0 k=1,2,3,p=1,2, 3 ktp (9)

3. AVERAGED EQUATIONS OF THE THREE-PHASE FLOW
3.1. METHODS OF AVERAGING

The averaging methods applied can be classifie@ritépg on the character
of flow in three different groups: Euler's averagexl the averages of Lagrange and
Boltzmann, all containing subgroups for differeatriables based on which the aver-
aging is performed.

The most important and generally applied is theugrof Euler’s averages, as
it is strictly connected with the Eulerian desdoptof physical phenomena, where the
time and space variables are the independent \esiab the relationships determin-
ing the changes of physical quantities. Moreoveg, lbcal, instantaneous equations
derived in the previous chapter fully corresponthis manner of description of phys-
ical phenomena. Similarly, the Lagrange averag#rectly related to the description
of the various phenomena (mainly mechanistic) bameeof Lagrange’s formulation.
In this formulation the movement of a single paetits analyzed in terms of the so
called “material coordinate”, instead of the spaoerdinate. This leads to an exact
description of the hydrodynamics of the dispersesiesn and to the estimation of the
average in the case of low concentrations of gegidn the case of high particle con-
centrations the estimation of the average requresnsiderable number of observa-
tions of the particle trajectories and becomes atfical. The Boltzmann average is a
statistical average and thus is the most genertidodenf averaging. It demands, how-
ever, the knowledge of the density function of tluenber of particles, which can be
estimated by performing additional experiments dredefore is used only in excep-
tional cases.

In the Eulerian formulation a physical quantity (efhcan be a scalar, vector
or tensor) is defined by the functioh(F,t), which determines its value in spate

and timet. Therefore, the most frequently used Eulerian ayes are the volume av-
erage and the time average. The volume averagtimsaged in the volume around the
point I in timet, while the time average is estimated at pdginbver a time interval
yAt.

The volume average is defined as

1
fir,t), =— | fir,t)dVv 10
fulfilling the following restrictions [16]:
[characteristic dimension of phases]
<< [characteristic dimension of averaging volume]



<< [characteristic dimension of physical system]
The time average is given by

(fﬁﬁhziﬂfﬁﬁm (11)

According to Delhaye and Archard [3] the time in@rmust satisfy the fol-
lowing conditions:
[time scale of flow fluctuations]
<< [time interval of averaging]
<< [time scale of mean flow fluctuations]

Both Eulerian averages, i.e. the volume and the @werage treat the multi-
phase system as quasicontinuous. Consequentightiiee of an appropriate average
depends on the type of the multiphase system ceresidIt has to be pointed out that
the dynamic characteristic of a dispersed flowaystlepends on the interactions of
the solid state particles, gas bubbles, and liguighlets between themselves as well
as with the surrounding, continuous fluid phasecdmtrast, in the separated flow
systems this characteristic is connected with thectire and dynamics of the inter-
faces which undergo wave changes. This structidhgeimces considerably the fluxes
of mass, momentum and energy at the interface.eftra, for the dispersed flow
systems both the volume average and the time awéead to almost identical results.
For a fixed bed, where the solid particles do noven the average concentration of
particles at a fixed point can take either a cartstalue or zero, whereas the volume
average gives the correct value.

Thus, in the following considerations the volumerage is used, although in
the majority of publications cited the time averages used.

In what follows the following properties of the aage will be necessary:

(f+g)=(f)+(g) (12)
((f)g)=(f)g) (13)

f)
s
i

t
) =0(f) (15)
OOF)=00f) (16)

3.2. DEVELOPMENT OF THE MACROSCOPIC, AVERAGED FLOW EQUKINS

In the procedure of averaging physical quantitiesr ahe volume of the con-
trol element which contains all three phases mésessary to locate the individual
phases in the specified parts of the control eléemBm this end a function is intro-
duced called phase indicator [6] and defined devia



L(Ft)— 1 if rok a7
o if FOk
It is worth mentioning that the volume averagehaf functionL, which com-
prises numerous experimemnis= 0 andL, = 1, gives the volume average of the phase
k with respect to the volume of the control elermaemd thus the volume fraction of the
phase

1
(L) :le_kdv =a, (18)
\Y
and
3
> a =1 (19)
k=1

The first step in the averaging procedure is totiplyl the local, instantane-
ous equation (8) by the functidn, and then to estimate the volume averages of its
terms. This leads to the following equation

0 _
<Lk E(pkwk)> +<LkD [quka» +<LkD DJk> _<Lkka<> =0 k=1,2,3 (20)
Employing the following rules of the differentiadlculus

Oty =(L, ) o O

at<kak>_<Lk at>+<fk 0t> (21)
O(L, ) =(LOf ) +(f,0OL,) (22)

AL, f) =(LO0,)+(f L) (23)

in Eq. (20), the general form of the averaged badaof the variable is obtained
0 _

E<Lkpkwk> +0 EqukaVk> +0 m—k‘]k> _<Lkpk3<>

k=1,2,3 (24)

oL _
= <pk¢’k a_tk> +<pk‘//kvk DDLk> +<'Jk DDLk>

Let us now take into account the following fundata¢melationship derived by
Drew [4]
oL,
ot
which, according to Drew and Lahey [17], can beripteted as a substantial de-
rivative of the phase indicator at the interfackisTrelationship is introduced into Eq.
(24) to give
0

E<Lkpkwk>+ u Edl—kpk‘//kvk>+ u Ede'Jk> _<Lkpk3<>

= (o, (v, -V, )L, ) + (3, L)

+v, 0L, =0 (25)

k=1,2,3 (26)



Let us now analyze the values of the gradielht . This gradient is equal to

zero inside the phadeasL, = 1 in the whole region of this phase. Similaitythe
region outside the phase k this quantity also eqeedo. Thus, the change of this gra-
dient can only take place at crossing the interfadeere the functiom, undergoes a

step change from the valug =1 for i, 0k to Ly = O for I, k. Therefore, the gra-

dient [JL, assumes an infinitely large value at the interface can be defined by the

following relation
oL
0oL, =—=n 27
< an, (27)
which, introduced into Eq. (26) together with thefidition (6), leads to the fol-
lowing equation

9 . : oL
E<Lkpk¢/k> +0 0LV +DOLI,) - (Lo S) = <(mk Py + Iy [ﬁkja_nk>
k=1, 2,3 (28)

As the quantitydL, /0n, assumes an infinitely large value at the interfétcean

be expressed by Dirac’s delta function
oL, o
—=-9, =90V, -V 29
o = % =74 9) (29)

Consequently, the average over the volingelds the quantitiesn, andJ,

at the interface. They form the terms of the intage mass, momentum and energy
exchange or, generally, the interphase actionsedatred into the macroscopic bal-
ance of the variablg, as a result of the averaging of the local instaas equa-
tions. They are, as has been mentioned in thedattamn, empirical relatioships and
have to be estimated experimentally.

The gradient of the phase indicator is also useaéwage the local, instanta-
neous jump condition (9) at the interface

('¢+J[ﬁj£+(n{¢u[ﬁjah’ =0k=1,2,3;
rT'kp k k kp anrp pk ¥ p p pk anpk y &y 9,

p=1,2, 3prk (30)

As the interactions between the phases are intemtlinto the averaged flow
equation (28) (right-hand side of this equatiohg jump conditions at the interface
(30) form the restrictions imposed onto the aveddggance equations.

The right-hand side of the averaged balance equ##8) represents the in-
terphase actions in a global manner, in the sdradttdefines the sum of interactions
of the phasé with other phases through all its interfacial aggs. In order to intro-
duce a differentiation of the interphase actionthwegard to the transport of the vari-




ables through different interfaces one has to séhese actions by means of the jump
conditions. This leads to the following expression

. oL 3./ - oL
Ny :<(mk /D Dﬁkja_nk> = Z(rnkpwk +J, Dﬁkpjan_k k=1,2,3(31)

| p=1 ki
prk P

Unfortunately, the averaged balance equation (28phot be used directly to
determine the functions which define the physiaargities appearing in these equa-
tions, as they present the averages of the proddickeese quantities. Thus, it is nec-
essary to convert these equations into such a ¥drioh would contain the products
of the averages of the physical quantities. To ¢nid Drew and Lahey [17] as well as
Ishii and Hibiki [6] proposed the weighting avemgiprocedure connected with the
Reynolds decomposition for the ensemble averagedhantime averages. The Rey-
nolds decomposition connected with time averagsngsied in the theory of turbulent,
one-phase flow in order to separate the fluctuatioghponents from the time-
averaged variables. In this study this procedure uged to transform the average of
the products into the product of the averages.

Therefore, the dependent variabﬂéF,t) is presented in the following form
f=(f)"+f (32)
where < f >Wis the weighted average anfi the fluctuating deviation from this

average.
Generally, the weighted average of the dependeidhla (a scalar, vector or
tensor) is
(£)" =wf)/w) (33)
whereW is an arbitrary weighting factor. In order to tséorm the average of the
products of variables into the product of their rages two types of weighting are
used. In the first type the phase indicatQris used as the weighting factor (phase

average), whereas in the second the product gbliase indicatoL, and the density
of the fluidp, (mass weighted average) are employed

(f)" =<<L[—:>k> (34)
(f)"* = <<L[f—;:;> (35)

The average{ L, fk> is the volume averaged quantftgver the volume of the

control element. It extracts and sums the valudsrothe existing region of the phase
k, while the values of outside this region are equal zero. Upon dividimg sum (in-
tegral) thus determined by the volume of the cdratement, the volume average of
the functionf is obtained over the volume of the control elemdihtis quantity is



analogous to the “superficial velocity” used toidefthe averaged velocity in a fixed
bed.

The average{ Lk> is the volume averaged indicator of ph&ga the control
element. Thus, it determines the volume fractiprThe quotient of these two quanti-
ties defines the real averaged value of the fundtiaside phasé&. The goal of these

two functions is to transform the average of thedpcts of the variables into the
product of their averages

Ly
<kak>:ak<fk> (36)
The averaged density of phdsis obtained by applying the phase average

-2 (bed) _ (Lo
<10k> o <Lk> a,

The quantity,okLk is the real phase averaged density of the pkashile <Lk,0k>

(37)

is the density of the phageeferred to the volume of the whole element, ag@lis to
the “superficial velocity”, so

<Lk10k> =a,p (38)
Applying the phase average in a similar way, theraged value of the mo-
lecular flux can be obtained

(J)* =35 = <'<‘IK_J;> = <L;Jk> (39)
k k
Therefore,
(L d) =a, d (40)

Using relation (32) let us separate the flow velooto the weighted average and
the fluctuating deviation, based on the average

Ve = (V)" + T =V, + (41)
In a similar way, the variablg, can be presented as
U= W) =Yy (42)
It has to be pointed out that
()™ =0 (43)
as well as
(w)™" =0 (44)

Introducing relations (41) and (42) into Eq. (28)e3
0

a<|—kpk(wk +‘//|'<)> +0 Rdl-kpk(wk +‘//|'<)67k +\7|'<)> +U qu—k‘]:;k>

= <Lkpksk> + Ny

k=1,2,3 (45)



Averaging every term of Eq. (45) leads to the fifaim of the averaged three-
phase flow equation (see the Appendix)

0 -
E (a'kpli‘k l'Pk)+ [l E(a'kpli-k l.|Jka) =-[] Eﬁak (‘Jll_k + ka ))_|_ akpli—ksi—kpk + Nkl
k=1,2,3 (46)
in which the averaged term of interphase interasti®@1) is given by
3 0 0
Ny :z_(mkp W +Jkpj (47)
=

O
In this equationmy, represents the averaged value of the interphasesctve
O
mass flux per unit volume, whildy, is the averaged interphase molecular flux per

unit volume defined by

m] aL m]
_Jkp =_<‘]k [ﬁkpan—k> =\]pk (48)

kp

O
According to Eq. (6), the mass fluxesy, can take positive or negative values.

O
Following Eq. (47), for the positive values b, the mass flux leaves phaseTlhus,

O
it is directed from phaskto one of the phasgs For the negative values ofi, the
direction of the mass flux is from phgs@to phase.
Among thep phases in contact with the phadsthere arep, phases where the
mass flux is directed from phageinto phasek and p, where it leaves phade
(p1+p2=p). Thus, Eq. (47) can be rewritten as

o o 3 0
Ny = Z Mpc ¥, _Z Mip W, + Z\] pk (Prtp=p); k=1,2,3 (49)
p=1

P
Pk pok

4. CONSERVATION EQUATIONS IN TRICKLE-BED REACTORS

As mentioned in the Introduction, the majority diemical reactors operating
in a number of industrial sectors involve predomthamultiphase reactor technology
in order to transform selected raw materials intgickd products (e. g. bulk chemi-
cals, syngas and natural gas conversion, fine a@syipharmaceuticals and petro-
leum products). Among them the three phase reaelted “trickle-bed reactor” plays
a very important and special role. In the TBR, whiccludes a fixed bed of catalyst



particles, two phases flowing concurrently downs(gend liquid) are brought into
contact with a solid catalyst to carry out the iegghichemical transformation.

As the reactants of the chemical reactions takiagepin the catalyst pellet
occur both in the gas phase and in the liquid pheasery important role in the trick-
le-bed processes is played by the transport phemdmEmass and energy between
the gas, the liquid, and the catalyst surface. Tihifyence considerably the solutions
of the model equations and, therefore, have toapefully selected in order to safe-
guard the accuracy of the numerical results..

In order to close the system of the averaged meeopis partial differential
equations of the three-phase flow additional egnatiare needed. These equations
define the two types of the closure laws: congtituand transfer laws.

The constitutive laws relate the fluxes and soutnethe bulk of the fluid
phases to their driving forces composed of stat@bkes. The transfer laws are em-
pirical equations obtained mostly on the basisxpieeiments, and define the interac-
tions between the phases occurring at the interface

The selection of the appropriate closure laws ugiet for the accurate mod-
eling of the reactor process.

4.1. MASS BALANCE

In order to obtain the averaged mass balance opooenti in the phasé,
the variable¥, in Eq. (46) is set equal to the mass fraction ahgonenti in this
phase

W =Y, (50)
It is assumed that the generalized fllpis equal to the diffusional flux of compo-
nenti in the phasé& and, therefore, is a vector quantity (constitutene)
J=J, (51)
defined by the relationship
Ji =-pDIDY, (52)
which is rigorous for binary mixtures. An approximaquation for multicompo-
nent mixtures uses the effective diffusion coegfitD,*" .

The diffusion process in nonideal multicomponenktmies is described by
the Maxwell-Stefan relations

yl yli‘JI ylk'J :
53
Dot = Z CD) (53)
Thus, the term of interphase interactions (49)gdke form
Zmka kapY +ZJ (Pitp=p); k=1,2,3 (54)

pl¢k pz¢k



u 4
where Mpk Y,') is the average convective mass flux per unit velwihcomponenit

O
from phase into phase. Similarly, Jipk is the interphase diffusional flux from phase

p into phasek.
The source term expresses the production of conmponas a result oR,
chemical reactions taking place in the phageonstitutive law)

SR
a oS = a oM, ZV:k M (55)
r=1
Finally, the averaged mass balance of componanthe phasd can be pre-
sented as

2 (aklokYki ) +[ [ﬂakkakin ) =-0 E(akjli( ) +

ot
, R i 8] i 0 i 3 Di
+ A PMO Vi 2 mMuY, =D me Y+ J,
r=1 Py P2 p=1
prk
(ptp=p); k=1,2,3j=1,2...n (56)

The diffusional mass flux at the interface is defiroy means of empirical rela-
tionships which use the mass transfer coefficidetermined experimentally (transfer

law)
- . oyl
Jo = K Yl;_H_l? (57)

pk
The overall mass transfer coefficieKtipk is related to the mass transfer coeffi-
cient in the individual phases by the equation
o1, H _ipk
K ko Kk,

where H ipk is the approximate slope of the equilibrium cuo¥e&omponent be-

(58)

tween phaseg andk.

The mass transfer coefficients are usually preseint¢he form of empirical
correlations of dimensionless numbers, which ddteerthe particular mass transfer
process. These correlations can be found in mopbgran mass transfer [18 — 20]
for various structures of packings and phases dsasein numerous publications
specially devoted to trickle-bed reactors [21 — 26]

Among the references cited of particular importaiscthe study by lliuta et
al. [25]. The autors employ a wide — ranging daaeb(3200 measurements) for the
correlations of the liquid and gas-side mass temsbefficients. The correlations
have been elaborated by using a combination dicaati neural network and dimen-
sional analysis.



In processes with very low liquid flow rates theayucatalyst's surface may
not be fully wetted and then an additional trandéev has to be used which deter-
mines the wetting efficiency of the bed [27].

Thus, in order to describe the mass transfer psoitethe trickle-bed rector
the following mass transfer coefficients shouldused: bulk gas — gas liquid interface
(ks); gas liquid interface — bulk liquidk(); bulk liquid — catalyst’'s outer surfack 4
and, additionally, the direct mass transfer froma bulk gas to the outer catalyst's
surface kss— incompletely wetted catalyst surface).

Special explanation demands the stationary solak@rcomposed of porous
catalyst particles. The catalyst particle is a v@rgnplex geometrical structure usually
characterized by the pore size distribution. Asapdrticle transport limitations often
play an important role in the design of chemicalters, the relationship between the
structure of the porous medium and the transparhpimena is crucial in modeling of
the processes taking place in the catalyst partloldhe majority of mathematical
models of transport phenomena in porous media ¢fletps assumed to be pseudo-
homogenous and isotropic representing a monodisggrsre size distribution with a
mean pore diameter. Therefore the parameters imtuels used are effective values
like e.g. the bulk diffusivity

&

DX ==D! (59)
r
or the Knudsen diffusivity
DY =£D}f (60)
T

wheree is the mean porosity of the particle anthe tortuosity of pores forming
the transport channels for reagents to and fronatkige centres of the catalyst.
However, it has to be noticed that the pore sig&itution of a catalyst pellet
can in some cases range from micropores to maa@eptius representing a two-
modal distribution.
As mentioned before the choice of an approprial&iomship defining the

molecular mass qux]iS is crucial for accurate modeling of phenomenan@glkilace in

the catalyst pellet. In many models the mass ti@m$p a porous, granular catalyst is
described by the Fick’s law

J, =-p,DS"0Y, (61)
assumingD'*' constant for the conditions analyzed.

However, this equation is valid only in two quifgesial cases:

a) when mass transport is controlled by the Knuds#uogion, i.e. the pressure is low
or the diameter of the pore in catalyst is complaralith the free path of the gas
molecules

b) when an isomerization reaction is taking place lom ¢atalyst surfaces, thereby
giving rice to equimolar binary diffusion.



In all other cases, Eq (61) has to be replacedrgra general equation for multi-
component mass transport.

According to the opinion of many authors the mastayal model is the dusty
gas model [38, 39] which combines the bulk diffustefined by the Maxwell-Stefan
relations and the Knudsen diffusion.

Additional mass flux of componeitis generated by the viscous flow of the
reaction mixture which is caused by the pressuaglignt according to the Darcy’s
law. This mass flux is added to the combined diffadlux defining in this way a

total mass quxNi of the component which in consequence leads teltrenation of

the mixture veIocitNSfrom the averaged mass balance (56).
Following equation defines the dusty gas model
y!N! - y'N/ P_. B,P .
S = ——[y, ——| 1+ — [OP i=1,2...n 62
DKlef ; uef RT yS RT :UstKlef ( )

whereBy is the permeability factor of the porous pellet.
Summation of the above equation over all componieyiedds the expression
for the pressure gradient in the pellet which idtrced into Eq. (62) leads to the final
form of the dusty gas model

yINg - yiN] _
DKlef ; uef
n AJ
i Z NK i=1,2...n (63)
P Py B.P =i S‘
- Y — | 1+ —2
RT *° RT D 1+ BOPZ“: y!
lus j=1 DsKjef

In order to obtain relations in form of the genied Fick's law for multicompo-
nent mixtures the above equations have to be ied¢#0].
Finally the averaged mass balance of componenthe catalyst phase can be
presented as

0 i o LT . , . 310
E(aspsYsl): -0 [ﬂales)-l_ fsaspleszlvlsnrsrrs +z mpsY;; _zmSstl +zl‘]lps
r= P P2 P=

(64)
wheref is the wetting efficiency of the catalyst pell2¥] andz;s the effectiveness
factor of the r-th reaction.

The effectiveness factor for a first or pseudotfingler reaction can be calcu-
lated by means of analytical formulae given in th@nographs on chemical reaction
engineering [41]. For a nonlinear kinetics of agknreaction (e.g. Langmuir-
Hinshelwood kinetics) one can use the approximat@dilae given in [42, 43].



For a multicomponent and multireaction system thteo$ differential equa-
tions defining the mass and energy transport irptiteus catalyst pellet must be inte-
grated in order to estimate the effectiveness faftio every reaction. A coherent

numerical procedure to solve this problem has hemsented by Burghardt and
Patzek [40].

The interface mass flux of componeérs calculated by the equation
3=k, (Y -Y!) (65)

4.2. CONTINUITY EQUATION

The continuity equation can be obtained by summindeq. (56) over all the
component$=1,2.. n of the phasé, taking into account the following relationships

anvki =1 (66)
ijik =0 (67)
i=1

and transforming the reaction source term in tleviong way

n R R no )
ZakMII(zV:krrk :akzrrkzv:kMII( =0 (68)
i=1 r=1 =

r=1 i=1

n . .
This term becomes equal to zero becaEse/;le'( =0 is the stoichiometric
i=1
equation of the-th reaction in phasle
The continuity equation then takes the followingnio

0 ~ O O

@)+ Ot oV )= T me - Yme Gopep: k=123 (69)
Py P2

The right-hand side of this equation presents thevective mass exchange be-

tween the phases, which can occur in the procedsamndensation and evaporation.

If there is no convective mass exchange betweermplthges the classical continuity
equation is obtained

0 -
E (akpk ) +[ E(akpkvk ) =0 (70)

4.3. MOMENTUM BALANCE

This balance can be derived from Eq. (46) by sgttin
W =V, (71)
and equating the molecular flux to the stress tenso
J.=-7, =PI -T, (72)



in which ?k is the viscous stress tensor representing the cmiale momentum
flux defined by the strain-stress relations (cdostie law)

= < v 2 —
Ty = My (ka + (DVK)T)-'-(Xk _gﬂkjm Wl (73)

In this equationy is the shear ang the bulk viscosity, usually neglected in the
calculations because of the lack of reliable values

According to Egs (48) and (72) the interphase mdranomentum exchange

is given by
u _ = oL
ka=Rpk=<—7Tp[ﬁ ”> (74)

pk
on,,

which determines the interphase friction force, phessure changes and other in-
terphase effects and has to be estimated expeattyent
It is subject to the following conditions

Rx=-R, and R, =0 (75)
The source term is equated with the body force
S =0y (76)

Thus, the averaged momentum balance can be prdsente

% (akpkvk)+ O Eﬁakpkvkvk ) =

- o o . 3 _ k=12 3
-a 0P +0 E{akfk)+ A PG+ D MV, = MV, +D R,
Py P2 'F);%(
(77)

It there is no convective mass exchange, the tepressing interphase inter-
actions represents only the interaction forces bemwthe phasgsandk, and is usu-
ally defined as (transfer law)

Ry = FoV, -V,) (78)
whereF is the volumetric coefficient of the interphasemamtum exchange de-
termined experimentally.

Over the last three decades a growing researclvdes aimed at improving
our understanding of the phenomena occurring @klgibed reactors. Special atten-
tion has been devoted to the hydrodynamics of tBR J28 — 31]. The relevant ex-
periments led to the estimation of correlationshef pressure drop and average liquid
hold-up in the bed. The experimental results clesrdlicate that the fluid dynamics
has to be introduced into the quantitative desiompdf the process. The momentum
balance enables the estimation of the dynamic peteasof the fluid flow, i.e. the
velocity profile of the two phases, the hold-upfipecand the pressure gradient in the



reactor. These are strictly connected with the phema of mass and energy trans-
port between the phases, and thus indirectly infleehe yield of a chemical process.

Among numerous studies there are three models wirmvide the values of
the coefficients of the interphase momentum exce&pg These include the relative
permeability model of Saez and Carbonell [34], shgle slit model of Holub et al.
[35] and the two-fluid phase interaction model dfoly et al. [36]. The form of the
relationship which defines the interaction forcetween the phases has been devel-
oped from the Ergun equation.

The relative permeability model as well as the sliddel neglects the inter-
phase force between the gas and liquid phasesasusning zero drag force at the
gas — liquid interface. Obviously, this can onlythee for very low flow rates of both
phases. Thus only the two-fluid phase interactiadehprovides the formulae for the
coefficients of interphase momentum exchange whietermine all the interaction
forces in a three-phase flow system (gas, liquatidgarticles). The exchange coeffi-
cientsFy defined by the equations proposed by Attou €88l are presented below:

- gas-liquid momentum exchange coefficient:

Fe, :aG[ELUG(l_aG)Z( as j + Esz(VG _VL)(l_aG)( as j ]

azd? 1-a, asd, 1-a,

(79)
— gas-solid momentum exchange coefficient:

(1 )2 0667 E oV (1 ) 0333
Fog = %! Eusl-as ( as j + 2PcVe\L~ dc ( as j } (80)
l-ag,

agd? 1-a, agd,

- liguid-solid momentum exchange coefficient:
2
FLS = [ Ei:uLaS + EZIOLVLas:| (81)

ald? ad,

The constant&; andE,, called the Ergun constants, are determined experi
mentally for a dry bed, using only the gas flowotingh the bed.

The drag force exerted by the fluid (gas and lijjuid the catalyst phase is
balanced by the gravity force and the interactiossveen particles and between par-
ticles and walls of the reactor. Thus, an estabtishquilibrium between the drag
force, gravitational force and contact forces ammjues between neighboring parti-
cles as well as particle and walls holds the catgipase stationary and therefore the
momentum balance for this phase is omitted.

4.4. ENERGY BALANCE

The variable?, represents the total energy which includes ofitkernal en-
ergy and the kinetic energy



W =E =u, +%Vk2 (82)

The flux J; comprises the molecular heat flux (heat conduytaond the energy
flux generated by the mechanical effect which repnés the work performed by the

stress tensorok (constitutive law)

3 =G~ 7, ¥, 83)
The heat flux is given by the relation (constitetiaw)
G = —ALT, (84)

wherely is the heat conductivity.

The source term determines only the physical heatces, such as the work per-
formed by the body forces or heat radiation, siheeheat effects generated by chem-
ical reactions are defined by the internal enerfictvcontains the heats of formation
of the reacting species. Thus,

S =6V, +S (85)
The total energy balance takes the following form
0 -
o (akpk E, ) +0 I:(akpkEka)
=-0 [qaqu)_ a [(akpkvk)-'- O jakfk m7k)"' akpkgk m7k + akkaL + Nkl
k=1,2,3 (86)

Eliminating the kinetic energy by means of the kimenergy balance and replac-
ing the internal energy by enthalpy

h =u, + Ry, (87)
the heat balance is finally obtained

0 - D ~ = =
a(akpkhk)-'- O Eﬁakpkhkvk)za(akpk)_ a [ﬂaqu)"' a,r, 0V,

Re 0 0 3.0 k=1,2,3(88)
+a,0,S _aszHrkrrk +z Mgk h, _zmkp hy +2ka
r=l Py P2 p=1

pzk

m]
whereh, is the specific enthalpy of phakend kadefines the heat exchange be-

tween the phasgsandk per unit volume (transfer law)
O

Q. =U, (T -T,) (89)

Up is the volumetric overall heat transfer coeffitierhich depends on the heat
transfer coefficients in the individual phases asineated experimentally, while
D(akPk )/ Dt is the substantial derivative of the pressurdéghasé



D(a,R) - d(a,R.)
Dt ot
This term and the termr, 7, : 1V, in Eq. 88 (which represents the energy dissi-

pated as a result of the viscous friction) are Iguseglected in the computations,

because their values are extremely small in corsparttio the other terms and begin to
be comparable only at very high fluid velocitiesh{gh generate large velocity gradi-

ents) or for fluids of very high viscosities.

The heat transfer coefficients in the individuahpés can be taken from the
VDI Heat Atlas [37] which provides a wide rangesoich correlations for the various
packing structures of the fixed bed. There is #sopossibility of using the formulae
for mass transfer coefficients estimated for akleibed reactor based on the heat —
mass transfer analogy and substituting the Nusseitber for the Sherwood number
and the Schmidt number for the Prandtl number.

The parameters in the heat balance of the catplyase (88) are effective
values. Thus, the effective conductivity of thisaph is a function of the conductivity
values of both the solid phase and of the gaseausin@ in the pores and the porosity
of the particle [37]. The velocity of the gaseoustare in the pores is usually ne-
glected thus the heat balance for the catalystepisgsresented as

; ] " ) . 3 O
E (agoshs) =- [ﬂasqs) - a’SpS; AH 2.1 +% Mps hp - pzz Msp hs +;st
ps
Prtp2=p ®D

+V, M(a,R) (90)

5. CONCLUSIONS

In this study the method is presented for develpghre averaged, macro-
scopic equations of the three-phase flow. The beguations of the method applied
are the local, instantaneous balance equationghwigorously describe the dynam-
ics of the flow of each of the three phases, tagetlith the interfacial boundary con-
ditions called jump conditions. The variablg per unit mass chosen as the
independent variable represents a scalar or vgaimmtity and thus includes the three
conservation equations of mass, momentum and energy

In principle this system of differential equatiofiaracterized by interfacial
surfaces variable in time and space, could be ddbyeapplying the method of direct
numerical simulation. Unfortunately, such a metbbthtegration encounters tremen-
dous mathematical and numerical difficulties anddmees completely unrealistic in
practical applications.

It is thus necessary to formulate a macroscopicainofithe three-phase flow
by means of appropriate averaging methods withewsip the local, instantaneous



equations which determine the averaged valueseoflthv parameters and the phys-
icochemical properties.

As it is assumed that the averaged model shoutdesdsompass the separated
flows, Euler’'s volume average was employed althongthe majority of publications
the time average is used which is better adapte@spersed flows.

As a result of averaging the terms of interfadiahsport of mass, momentum
and energy the so-called relationships of interphiateractions are introduced into
the balance equation for the variable These relationships are mostly empirical and
have to be estimated experimentally.

The method of weighted averaging together withRlegnolds decomposition
is used to derive the final form of the averagelhtee equations which define the
averaged variables of the system. This set of diffital equations together with the
jump conditions fully defines the averaged threagghflow.

Substituting the mass fraction of componkiri the phasé, the velocity of
phasek or the total energy of phageor v, the averaged balances of mass, momen-
tum and energy, respectively, are derived. The emasions equations in trickle-bed
reactors (mass, momentum, energy) are discusseetdil, especially with respect to
the relationships which define the interphase attons.

SYMBOLS - OZNACZENIA

A surface area, n

Bo permeability factor, M

C molar density, kmol

Dl binary diffusion coefficient, fs?
DX Knudsen diffusion coefficient, fis*
dp particle diameter, m

E, E, Ergun constants (-)

E total energy, kJ kg

Fox coefficient of interphase momentum transfer, kKysh
AH, heat effect of-th reaction, kJ kmd}
hy specific enthalpy, kJ Ky

Jk generalized molecular flux of

mass, kg M s*

momentum, (kg mY m?s?

energy, kJ M st

generalized interphase molecular flux of
mass, kg i st

momentum, (kg mY m3s?

energy, kJ m s*

diffusional flux of component, kg fns®



interphase diffusional flux of compondnkg ni® s?

pk

ok mass transfer coefficient, kghs*
k¢ heat transfer coefficient, W s

pk

L, (F, t) phase indicator (-)

|'( molar mass of componeitkg kmol*
m convective mass flux, kg frs®
ﬁk unit vector normal to the interface and directatiaf phase (-)
P pressure, Pa
O« heat flux, kJ nf s*
lek interphase heat flux, kJ frs?
Rpk interphase molecular momentum flux, (kg ™ 813 st
Frc reaction rate of-th reaction in phase kmol kg* s*
U overall heat transfer coefficient, WK™
\% volume, m
\Y} velocity, mst
v displacement velocity of the interface, th s
V, specific volume, rkg*
Yki mass fraction of componenin phasek (-)
yL mole fraction of componenmtin phasek (-)

Greek letters

oK volume fraction of phade

I Dirac’s delta function (-)

Xk bulk viscosity, Pa s

i shear viscosity, Pa s

,ul'( chemical potential of componeinkJ kmot*
V:k stoichiometric coefficient of componeindf the r-th reaction in phasg(-)
7Tk stress tensor in phakeN m?

P density, kg ¥

T, viscous stress tensor in phasél m?

Wi generalized variable (scalar or vector)
Subscripts

k=1,2,3 phase



kp

interface between phaspandk

| interface

Superscript

i component

\% guantity per unit volume
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APPENDI X
The procedure of averaging Eq. (45) is performeaiglyzing separately its

individual terms.
Term | of the left-hand side

0 , 0 0 , 0
E<Lkpkwk + Lklokl//k> za(wk<|-kpk>)+a<l-kpkwk> = E(O’kptk qu) (A1)

as according to Eq. (44), the second expressi¢hlihequals zero.
Term Il of the left-hand side

u qu-kpkwkvk> +OHLAWY) +0 qu—kpk‘//LVk> +0 0L od)

= 0WV(Lo)+ DT (Lod)+ 0 (Lo, )+ D Lo,
The second and third expression in (A2) are equakto, according to Eq. (43)
and (44).
The last expression represents the flux of variabte,y, caused by the fluctua-
tion of velocity Vi, and variabley, , and is presented as the phase average of the

product of fluctuating variables (similarly as tmelecular flux).

(A2)

DL owv,) =00aJ,) (A3)
Finally, the second term of the left hand side satke following form
Temll = Oa, oWy, )+0da, ;) (A4)

Term | of the right-hand side
Averaging the source term in a similar way gives

(LioS) = a oS (A5)
Introducing Eqgs (Al), (A4) and (A5) into Eq. (4®alds to the averaged balance
equation of the variablg, (46).




ANDRZEJBURGHARDT

EULEROWSKI MODEL PRZEPLYWU TROJFAZOWEGO W ZASTOSOWANIU
DO REAKTOROW STRUKOWYCH

Przeptywy wielofazowe wyspuja w wielu procesach technologicznych zranych z rénymi sekto-
rami przemystu, jak przemyst chemiczny i farmacemty, przemyst spgywczy, procesy ochrongro-
dowiska, energetyka (konwencjonalne ddrowe sitownie), systemy transportu ciepta (wyparki
kondensatory, suszarki, chtodnie kominowe) itp. Tsemym zagadnienia dotyce przeptywdw wielo-
fazowych staty s jednym z gtownych zainteresotvalla wielu systemow itynierskich, gdzie badania
ukierunkowano na stworzenie podstaw teoretycznggb tjawiska fizycznego, a w konsekwencji szero-
kiej aplikacji dla optymalnego projektowania tegpu uktadéw.

Z matematycznego punktu widzenia przeptyw wielofazonoze by traktowany jako obszar podzie-
lony na jednofazowe podobszary, o przemieszcyah sg i zmieniajcych granicach faz, oddziedalych
istniejace fazy. W zasadzie tak otrzymany systeanigzkowych réwna bilansowych, charakteryzigy
si¢ zmiennymi w czasie i przestrzeni powierzchniamidmi/fazowymi mogtby b§ rozwiazany w wyniku
bezpdredniej symulacji numerycznej to znaczy stgsigiatk, numerycza o wymiarach znacznie mniej-
szych od najmniejszej skali diug przeptywu i krok czasu mniejszy od najmniejsgkfli czasowej
najszybszych fluktuacji zmiennych ukladu. Ta metmddékowania réwna rézniczkowych natrafia na
trudnasci natury matematycznej i numerycznej nie do pokdma staje sj zupetnie nierealistyczna dla
zastosowa praktycznych.

W ostatnich czterech dekadach badania, tak teamtyfak i eksperymentalne, meg¢ na celu uzy-
skanie maliwie ogolnego iscistego opisu iléciowego przeptywow wielofazowych ulegly znacznej
intensyfikacji [1-8]. Niemniej znaczna gkiszas¢ publikacji (jeli nie wszystkie) przedstawia badania
dotyczice wyhcznie przeptywdw dwufazowych, a w szczegdbigrzeptywow zdyspergowanych takich
jak barbota gazu przez ciecz, krople cieczy zawieszone w gezjeczstki ciata stalego zawieszone w
gazie lub cieczy. Podobnie zaproponowana przetz il$tibiki [6] generalna klasyfikacja dotyczy row-
niez tylko przeplywéw dwufazowych: gaz-ciato state, gaecz, ciato state-ciecz lub gaz.

Niemniej jednak w przendle chemicznym, petrochemicznym i ochraimgdowiska, obok aparatow
o przeptywach dwufazowych, obszar zastosowladow trojfazowych, gdzie trzecfaze stanowi kata-
lizator w postaci castek ciala statego, jest niezmiernie szeroki [1], $ to reaktory zawiesinowe (ang.
slurry reactors), w ktérych drobne ziarna katabratzawieszoneasw dobrze wymieszanym ukladzie
dwufazowym gaz-ciecz [12]. Podobnie, bardzo szejedi wachlarz proceséw prowadzonych w trojfa-
zowych reaktorach o stalym 2io katalizatora (ang. trickle-bed reactors), gd#imgre wspo6tpgdowo
gaz i ciecz doprowadzane do kontaktu ze stalymi ggtkami katalizatora aby przeprowadpiozadana
transformagj chemiczn [13-15]. Bezpérednie wykorzystanie wynikéw baflaizyskanych dla przepty-
wow dwufazowych w uktadach analizoych uktady tréjfazowe napotyka na trudoio ze wzgkdu na
stosowan w tych poprzednich metqddentyfikacji faz. Np. pakiet obliczeniowy Fluebtser's Guide
6.1.22 jednoznacznie definiuje jako §agierwotry lub podstawow (primary phase) fazciagta, a jako
faze drugorzdma lub dodatkow (secondary phase) fazdyspergowas) skladaica sie z kropel cieczy,
banieczek gazu lub ggtek ciala statego.

Dlatego celem niniejszej pracy byto wyprowadzenigkroskopowych, érednionych réwn bilan-
séw masy dla kalego sktadnika mieszaninygqu i energii dla uktadéw o przeptywach trojfazowywh
mozliwie ogdlinej postaci pozwalajej na ich rozszerzenie na dowplitzbe faz.

Dla wyprowadzenia &rednionych réwné przeplywu tréjfazowego zastosowano mpsfaca proce-
dure:

l. Wyprowadzenie lokalnych, chwilowych réwindilansowych przeptywu tréjfazowego (masy,

pedu i energii) 4cznie z warunkami brzegowymi (jump conditions) margcach faz, stanowi
cych podstaw zastosowanej metodynednienia.



Usrednienie lokalnych, chwilowych réwnailansowych w wyniku zastosowania Eulerowskiej
procedury éredniania ohjtosciowego oraz metody dekompozycji Reynoldsa dla aaeaia
sredniej waonej od odchylenia fluktuacyjnego zmiennej. Dekomymja Reynoldsa byta ko-
nieczna dla transformagjiednich wartéci iloczynéw wielkdci fizycznych na iloczyrérednich
tych wielkaci.

Zdefiniowanie yrednionych makroskopowych zatesci konstytutywnych i oddziatywamie-
dzyfazowych.

Wyprowadzenie uktadu ggtkowych réwna rézniczkowych, ktore definiuj makroskopowy,
usredniony model przeptywu tréjfazowego i adaptaeigo modelu w reaktorach stkowych.
Szczegoblny nacisk patono na jednoznaczne zdefiniowanie oddzialywaiedzyfazowych,
ktére w modelu reaktora stikowego odgrywaj kluczows role. Omawiany model matematycz-
ny pozwala na wyznaczenie profilesen reagujicych sktadnikéw, profilu temperatury isgie-
nia jako funkcji potaenia w reaktorze.



