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ELZBIETA SZCZYRBA, JOANNA KALETA, ANNA SZCZOTKA, GRAZYNA BARTELMUS

KINETYKA BIODEGRADACJI FENOLU PRZEZ SZCZEP
STENOTROPHOMONAS MALTOPHILIA KB2 W REAKTORZE
OKRESOWYM

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

W pracy badano biodegradacje fenolu przez szczep Stenotrophomonas maltophilia KB2 w reaktorze
okresowym. Dla roznych poczatkowych stezen fenolu zmienianych w zakresie 25-500 gm>,
przeprowadzone zostaly testy wzrostu mikroorganizmow, dla ktorych degradowany zwiazek byt jedynym
zrodlem wegla 1 energii. Model kinetyczny Haldane’a najlepiej przyblizat dane eksperymentalne zatem
wyestymowano state rownania kinetycznego oraz wspotczynnik wydajnosci biomasy.

The biodegradation of phenol by Stenotrophomonas maltophilia KB2 strain in a batch reactor was
studied. Microbial growth tests in the presence of phenol as the sole carbon and energy source were
conducted for different initial concentrations of the degraded compound changed in the range 25-500 g'm
3. Haldane’s growth kinetic model was found to be the best to fit the experimental data so constants of the
kinetic equation as well as yield coefficient were estimated.

1.WPROWADZENIE

Rosnace zanieczyszczenie srodowiska pogarsza stopniowo jako$¢ naszego zycia.
Stad coraz wigce] uwagi poswigca si¢ opracowaniu efektywnych metod remediacji
srodowiska. Bioremediacja obejmuje 3 gtdéwne etapy [1]:

— transformacj¢ badZ nieznaczna modyfikacje czastki zanieczyszczenia,
— fragmentacj¢ molekuly na prostsze sktadniki,
— mineralizacj¢ badz konwersj¢ na proste sktadniki (H,O, CO,, NH;, CHy itp.).

W procesy bioremediacji zaangazowanych jest wiele mikroorganizmow (bakterie,
grzyby drozdze, algi). Stad w ostatnich dekadach uwagg skupiono na okresleniu
aktywnosci biodegradacyjnej wielu mikroorganizméw w odniesieniu do licznych
antropogenicznych zanieczyszczen. Nie nalezy bowiem zapominaé, ze ros$nie liczba
opornych na biodegradacje substancji, takich jak syntetyczne polimery, barwniki,
pestycydy, farmaceutyki czy detergenty, ktore nie moga by¢ roztozone w sposob



naturalny w $rodowisku. Substancje te, zwane ksenobiotykami, sa wysoce toksyczne
nawet w niewielkim st¢zeniu 1 wykazuja wlasciwosci mutagenne, kancerogenne
ialergenne. Stad tak wazne staj¢ si¢ zastosowanie biodegradacyjnych zdolno$ci
mikroorganizméw do usuwania antropogenicznych zanieczyszczen ze srodowiska.

Fenol i jego pochodne sa obecne w $rodowisku jako naturalne i antropogeniczne
produkty, zanieczyszczajace gtownie powietrze i wodg. Sa bowiem obecne w $ciekach
z wielu procesow przemystowych, takich jak: produkcja olejow i produktow
olejowych, koksu, stali, materiatdw wybuchowych, farb, wtdkna szklanego, produkcja
i recykling wyrobéw gumowych, przemyst tekstylny i niektore gal¢zie przemystu
spozywczego. Fenol stosowany jest przy produkcji kaprolaktamu, bisfenolu A,
srodkow do dezynfekcji i preparatow czyszczacych, w farmacji i medycynie [2,3].
Stezenie fenolu w $ciekach moze osiaga¢ nawet poziom 10 g™ [4].

Negatywny wplyw fenolu i jego pochodnych na $rodowisko naturalne, zdrowie
ludzi 1 jakos$¢ zycia jest szeroko dyskutowany w literaturze [5]. Ze wzgledu na wysoka
toksycznos¢, nawet w niewielkich stgzeniach 1 zdolno$¢ do bioakumulacji stanowi on
powazne zagrozenie dla ekosystemu [6,7]. W naturalnym $rodowisku fenol wystgpuje
w rozkladajacej si¢ martwej materii organicznej. Zwiazek ten i jego pochodne sa
czgstymi  sktadnikami $Sciekow z przemystu chemicznego, petrochemicznego,
farmaceutycznego, metalurgicznego oraz z produkcji pestycydow [2,3].

Stad duza liczba dokumentdéw regulujacych i okreslajacych normy bezpieczenstwa
dla wody pitnej i srodowiska. Dyrektywa EU 80/778/ EEC okres$la stgzenie fenolu
i wszystkich jego pochodnych w wodzie pitnej na poziomie 0,5 pg 1" [8]. US EPA
okresla jako bezpieczne stgzenie 1 pgl' fenolu i jego nitro-, metylo-
i chloropochodnych [9].

Fakty te spowodowaly, Ze intensywnie rozwijane sa fizyczne, chemiczne
i biologiczne metody usuwania fenolu i jego pochodnych ze $rodowiska. Praktyka
pokazuje, ze fizykochemiczne metody / technologie sa stosunkowo drogie i mato
efektywne przy malym stezeniu zanieczyszczenia. Jedna z podstawowych wad tych
metod jest tworzenie toksycznych, wtornych produktéw posrednich [10]. Stad metody
biologiczne sa obiecujaca alternatywa poniewaz catkowicie degraduja
zanieczyszczenia, sa stosunkowo tanie i proste w obstudze.

Fenol i jego pochodne nie sa tatwo biodegradowalne, poniewaz sg toksyczne dla
wielu  mikroorganizméw 1w  wyzszych  stgzeniach  inhibituja = wzrost
mikroorganizméw. Tak wigc fenol jest stosowany jako srodek dezynfekujacy oraz
znajduje si¢ w preparatach medycznych takich jak krople do oczu i nosa, masci, ptyny
do ptukania ust i ptyny antyseptyczne [11].

W procesie degradacji fenolu bierze udzial wiele mikroorganizméw zaréwno
bakterie (Micrococcus, Nocardia, Pseudomonas putida), grzyby (Aspergillus,
Corpinus,  Geotrichum,  Phanerochaete), drozdze (Candida) oraz algi
(Ankistrodesmus, Ochromonas, Scenedesmus), ktore wykorzystuja ten zwiazek jako
zrodto wegla 1 energii [12]. W podstawowym etapie biodegradacji bierze udziat
monooksygenaza fenolowa [EC 1.14.13.7], ktora katalizuje przylaczenie grupy



hydroksylowej do pier§cienia aromatycznego tworzac katechol, a nast¢pnie degradacja
zachodzi droga orto- (produktem koncowym jest kwas bursztynowy i acetylo-CoA)
lub meta- (produktem koncowym jest aldehyd octowy oraz kwas pirogronowy) [13].

OH
monooksygenaza fenolowa @_O
N ’

NADPH + O, NADP* + OH-

OH

fenol katechol

Rys.1. Pierwszy etap rozktadu fenolu [33]
Fig.1. The first step degradation of phenol [33]

W niniejszym opracowaniu uwage skupiono na okresleniu kinetyki reakcji
biodegradacji fenolu za pomoca gram ujemnych bakterii Stenotrophomonas
maltophilia  KB2, ktorych zdolno$¢ do rozktadu licznych zwiazkow
monoaromatycznych zostala potwierdzona we wczesniejszych testach [13,14].

2. KINETYKA WZROSTU BAKTERII

W ostatnich trzydziestu latach w literaturze ukazato si¢ wiele prac, ktorych autorzy
badali kinetyke biodegradacji fenolu i jego pochodnych przez rézne mikroorganizmy.
W tabeli 1 zestawiono parametry kinetyczne uzyskane w tych pracach dla réznych
szczepOw bakterii.

Kinetyke wzrostu biomasy okresla si¢ wykonujac seri¢ eksperymentow/hodowli
w reaktorze okresowym, przy réznych poczatkowych stezeniach substratu
wzrostowego, monitorujac, w okreslonych odstgpach czasowych, zmiany stezenia
biomasy. W fazie zréwnowazonego wzrostu wilasciwa szybko$¢ wzrostu biomasy
(tmax) jest stata i zalezna jedynie od poczatkowego stezenia substratu w roztworze.
Szybko$¢ wzrostu biomasy opisuje wigc zaleznosc:

dXx
= o X (1)

Scalkowanie rownania (1) przy warunku poczatkowym: X = X, dla ¢ = 0 daje:

InX = e t +In Xy 2)



Tabela 1. Porownanie parametrow kinetyki wzrostu biomasy uzyskanych podczas biodegradacji
fenolu w hodowli okresowe;j
Table 1. Comparisons of growth kinetic parameters obtained during phenol biodegradation in batch mode

Zakres Roéwnanie Haldane’a Warunki hodowli
S stezen Lit.
zczep fenolu ’u”f’f" K B K; B Temperatura pH
met'] | M | [mgl] | mgl'] | [C]
K‘L“SOTCJ.‘.”“ 100-800 | 03085 | 44,92 | 5250 27 70 | [15]
akterii
Pseudomonas
putida DSM 548 1-100 0,436 6,19 54,1 26 6,8-6,3 | [16]
. . 750- 0,026- 868-
Bacillus brevis 1750 0.078 2,2-29.3 2434.7 34 8,0 [17]
Pseudomanas
_ putida (Tanl) 100-800 | 3,56 18,7 212,48 35 6,0 | [18]
i Staphylococcus
ureus (Tan2)
Bacillus cereus 50-600 0,153 21,33 238,0 30 7,0 [19]
Konsorcjum 25-1450 | 0,143 8744 | 107,06 25 6,9 [20]
bakterii
Pseudomonas 100-500 | 0,357 50,2 67,7 30 [21]
fluorescens
Konsorcjum 500-
bakterii 3000 0,355 603,803 40,0 - 6,0 [22]
Konsorcjum 23,5-
bakterii 659 0,3095 74,65 648,13 25 7,2 [23]

Dla kazdego punktu eksperymentalnego, tj. dla kazdego poczatkowego stezenia
fenolu, wykres zaleznosci InX = f(¢) jest linia prosta, ktorej wspolczynnik kierunkowy
okresla warto$¢ 4,4 Zmieniajac poczatkowe stgzenie substratu uzyskuje si¢ bazg
danych eksperymentalnych ., = f(S), umozliwiajaca wybor formy rdéwnania
opisujacego kinetyke wzrostu biomasy oraz estymacjg statych tego rownania.

W hodowli okresowej wzrostowi stgzenia biomasy towarzyszy spadek stgzenia

substratu wzrostowego, ktory opisa¢ mozna zaleznos$cia:

ds 1 dXx
2o —.= 3)
dt Yy dt

Jak wida¢ z powyzszej zaleznosci, wspotczynnik wydajnos$ci biomasy umozliwia
transformacj¢ rdéwnania opisujacego szybko$¢ wzrostu biomasy w roéwnanie opisujace
szybko§¢ zuzywania substratu wzrostowego. Jest on definiowany jako stosunek
przyrostu biomasy do masy wykorzystanego substratu, mierzonych w tym samym
interwale czasowym fazy wzrostu:

YXS :E (4)



3. MATERIALY I METODY

Szczep Stenotrophomonas maltophilia KB2, pochodzacy z kolekcji Katedry
Biochemii Wydziatu Biologii i Ochrony Srodowiska Uniwersytetu Slaskiego
w Katowicach (przechowywany pod numerem E-113197 w kolekcji VTT
w Finlandii), zostal wyizolowany z osadu czynnego oczyszczalni $§ciekow w Bytomiu-
Miechowicach. Bakterie nalezace do szczepu KB2 to tlenowe, Gram-ujemne, ruchliwe
pateczki, nie tworzace form przetrwalnikowych [14]. Szczep przechowywany jest na
skosach agarowych w temperaturze 4°C.

Sktad pozywki mineralnej, w ktorej hodowano bakterie, a takze prowadzono
badania przedstawial si¢ nastepujaco: Na,HPO, x 12H,O 3,78 g; KH,PO, 0,5 g;
NH,4CI 5 g; MgSO, x 7H,0 0,2 g; ekstrakt drozdzowy 0,01 g; woda destylowana 1000
ml; pH 7,1-7,3, wzbogacanej roztworem mikroelementow TMS (ang. Trace Mineral
Solution), w ilosci 1 ml na 1000 ml pozywki, o sktadzie: FeSO, x 7H,0 3,82g; CoSO,
x TH,O 295 mg; MnSO, x H,O 82 mg; ZnSO, x 7H,O 141 mg; H;BO; 6 mg;
Na,MoO, x 2H,0 40 mg; NiSO, x 7H,0 82 mg; CuSO4 x 5H,0 2,9 mg; Al,(SO,); x
18H,0 148 mg; Na,WO, x 2H,0 6 mg rozpuszczone w 10 ml 32% HCI i uzupetione
dejonizowana woda destylowana do objgtosci 1000 ml.

W celu przygotowania mikroorganizméw do badan komoérki Stenotrophomonas
maltophilia KB2 przenoszono ze skosow agarowych do probowek zawierajacych
pozywke mineralng (20 ml) i do kazdej probowki dodawano 150 pl fenolu. Po 24 h
zawiesing przenoszono do kolb Erlenmayera, uzupetiono do 100 ml roztworem soli
mineralnych i dodawano 750 pl fenolu. W kolejnej dobie hodowle przenoszono do
kolb o objgtosci 500 ml, uzupelniano pozywka do uzyskania 300 ml hodowli,
dodawano roztwor mikroelementéw oraz 2,25 ml fenolu. Hodowle prowadzono przez
2-3 doby, dodajac kazdego dnia 2,25 ml fenolu. Po tym czasie komorki
odwirowywano 1 przechowywano w proboéwkach, w postaci zawiesiny,
w temperaturze 4°C. Hodowle komoérek prowadzono w wytrzasarkach inkubacyjnych
w temperaturze 30°C.

Przed przystapieniem do wlasciwych badan przetestowano dwa sposoby
natleniania hodowli: poprzez dozowanie do roztworu nadtlenku wodoru oraz
napowietrzanie. W hodowlach prowadzonych z uzyciem 0,075% roztworu H,O, nie
zaobserwowano przyrostu biomasy, a st¢zenie fenolu zmienialo si¢ nieznacznie.
Prawdopodobnie, w wyniku utleniania jonu Fe’* w centrum aktywnym
monooksygenazy fenolowej, nadtlenek wodoru powodowat spadek aktywnos$ci tego
enzymu [13]. W zwiazku z tym tlen dostarczany byt do hodowli przez barbotowanie
zawiesiny powietrzem i utrzymywany na poziomie 5 mg-1™".

Badania prowadzono w bioreaktorze Biostat B firmy Sartorius (USA) o objetosci
roboczej 2,7 dm’. Aparat wyposazony byt w czujnik temperatury, elektrode pH i pOs.
Badania prowadzono w $rodowisku o odczynie pH 7 i temperaturze 30°C, przy
obrotach mieszadta 300 rpm (rys.2).



Rys.2. Zdjgcie stanowiska badawczego
Fig.2. Picture of experimental setup

Stezenie mikroorganizmdéw oznaczano metoda spektrofotometryczna (spektrofo-
tometr HACH 3900), mierzac absorbancj¢ probek zawiesiny przy dlugosci fali
A=550nm. Zmiany st¢zenia substratu wzrostowego (fenol) w ptynie hodowlanym
okreslano za pomoca chromatografu cieczowego firmy Waters, wyposazonego w
pompe gradientowa Waters 1525 oraz dwufalowy detektor UV-VIS Waters M2487.
Rozdziat prowadzono na kolumnie z odwroéconym uktadem faz (Spherisorb ODS 2,
Sum, 150%4,6mm). Jako fazg ruchoma stosowano uktad metanol - 1% wodny roztwor
kwasu octowego w stosunku 40:60 (v:v). Natezenie przeptywu eluentu wynosito
1 ml/min. Detekcj¢ prowadzono przy dlugosci fali A = 272 nm. Probki do analizy
chromatograficznej pobierano z bioreaktoréw, odwirowywano, przeciskano przez filtr
strzykawkowy ($rednica porow 0,2um) i rozcienczano woda w stosunku 1:1.

Przed kazdym pomiarem przygotowywano 1500 ml zawiesiny mikroorganizmow
0 Assp ~ 0,200 nm, ktéra przelewano do sterylnego bioreaktora, a nastepnie - po
ustabilizowaniu parametrow procesowych - dodawano okreslona dawke fenolu.

4. WYNIKI BADAN

Badania kinetyki biodegradacji fenolu przez bakterie szczepu Stenotrophomonas
maltophilia KB2 prowadzono w reaktorze okresowym dla poczatkowego stgzenia
substratu wzrostowego zmienianego w zakresie od 25 do 500 gm>, przy
niezmiennych pozostatych parametrach, takich jak: temperatura, pH czy pO,. Dla
wybranych poczatkowych stezen fenolu wyniki badan przedstawiono w postaci



krzywych wzrostu populacji komorek Stenotrophomonas maltophilia KB2 (rys.3) oraz
spadku stezenia substratu wzrostowego (rys.4).
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Rys.3. Zmiana stezenia biomasy w czasie dla wybranych poczatkowych stgzen fenolu
Fig.3. The variation of biomass concentration versus time for selected initial concentration of phenol
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Rys.4. Zmiana st¢zenia fenolu w czasie dla r6znych stezen poczatkowych substratu
Fig.4. Variation of phenol concentration versus time for different initial substrate concentration



Analizujac wyniki pomiaréw stwierdzono, ze wzrost poczatkowego stezenia
substratu nie wplywa znaczaco na wydluzenie lag fazy. Zauwazono takze, ze faza
wzrostu wykladniczego nie jest wspolna, a uzyskane wartosci u,,., sugeruja inhibicje
substratowa.

Wazna cecha szczepu Stenotrophomonas maltophilia KB2 jest ich zdolnos¢ do
szybkiej utylizacji fenolu. W tabeli 2 poréwnano czas trwania rozktadu takich samych
dawek fenolu przez badany szczep KB2 i szczepy opisane w literaturze.

Tabela 2. Czas trwania rozktadu fenolu przez rézne szczepy
Table 2. Time of phenol decomposition by different strains

S " Pseudomonas Konsorcjum Konsorcjum Bacillus
tenlo tm}‘? i gmlg]gnzzs fluorescens bakterii bakterii cereus WJ1
mattophitia [21] [15] [25] [19]
Stezenie
R Czas [h
[gm] (0]
100 3 90 10 8,2 16
200 3,7 126 15 12 26
300 4,7 168 19 12,5 28
400 5,5 250 26 20 40

Stwierdzono, ze w momencie catkowitego wyczerpania fenolu w reaktorze,
konczyta sig¢ faza wzrostu (rys.5). Podobne zjawisko obserwowali Zhang i wsp. [19]
dla szczepu Bacillus cereus WIJ1. W kilku hodowlach kontynuowano pomiar
absorbancji po wyczerpaniu substratu. Zaobserwowano, ze faza zamierania, czyli
takiego okresu w hodowli, kiedy cze$¢ populacji staje si¢ pokarmem dla innych
komorek [17,24] rozpoczynata si¢ po bardzo kroétkiej fazie stacjonarnej lub wrecz
natychmiast po zakonczeniu fazy wzrostu logarytmicznego. Zebrane dane umozliwily
wyznaczenie wspotczynnika zamierania komorek (k) (rys.S) opisanego zaleznoscia:

ax =—k, X (5)
dt

Nalezy podkreslic, ze wartos¢ wspotczynnika zamierania nie zalezy od
poczatkowego stgzenia substratu w hodowli. Parametr ten wykorzystany bedzie przy
modelowaniu procesu kometabolicznej degradacji chlorofenoli w obecnosci fenolu
jako substratu wzrostowego.

Dla kazdego eksperymentu na podstawie krzywej wzrostu biomasy wyznaczono
wlasciwa szybko$¢ wzrostu z nachylenia prostej na potlogarytmicznym wykresie
zaleznosci stezenia biomasy od czasu hodowli podczas wzrostu logarytmicznego,
kiedy to wlasciwa szybko$¢ wzrostu jest stala (rys.6).
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substratu wzrostowego k, (dla Sy =30 grm™)

Fig.5. The variation of biomass and phenol concentration versus time and the evaluation of decay

coefficient after complete consumption of substrate &, (for Sy =30 g'm™)
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Fig.6. Estimation of specific growth rate from the semi-logarithmic plot of biomass concentration versus

time (for S, = 100 g'm™)



Zgromadzona zostata w ten sposob baza danych u = f(S), ktdra przedstawiono na
wykresie (rys.7), a jej ksztalt potwierdza wczeSniejsze obserwacje, ze mamy do
czynienia z reakcja enzymatyczng inhibitowana przez substrat.
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Rys.7. Wplyw poczatkowego stezenia fenolu na wlasciwa szybkos$¢ wzrostu
Fig.7. Effect of initial phenol concentration on specific growth rate

W literaturze znalez¢é mozna wiele propozycji rownan opisujacych kinetyke
wzrostu mikroorganizméw inhibitowana substratem [21,26]. Najczgsciej stosowane
jest rownanie Haldene’a w postaci:

Mo S
S
(Kg+S8)A+ E)

p= ©)

Jesli K; >> K przedstawione powyzej rOwnanie upraszcza si¢ do:

Hias * S
2
KS+S+S—
K

i

U= (7

W oparciu o wilasna bazg danych eksperymentalnych wyestymowano warto$ci
statych réwnania kinetycznego, otrzymujac:



09-S
M= 3§ ®)
4897+S+ ———
256,12

ktore ze $rednim bledem procentowym nie przekraczajacym 5 % (R’ = 0,95) przybliza
cksperymentalne dane.

Na rys.8 poréwnano wlasciwa szybko$¢ wzrostu szczepu Stenotrophomonas
maltophilia KB2 z danymi zaczerpnigtymi z literatury, uzyskanymi dla innych
mikroorganizméw [27,28,29,30,31,32].
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Rys.8. Wihasciwa szybkos$¢ wzrostu réznych mikroorganizméw na fenolu: P. putida F1 [27]; P. putida
ATCC 17484 [28]; P. putida Q5 [29]; Burkholderia cepacia G4 [30]; P. putida ATCC 17514 i
P. resinovorans ATCC [31]; Candida tropicalis No. 708 [32]
Fig.8. The specific growth rate of various microorganisms in phenol: P. putida F1 [27]; P. putida ATCC
17484 [28]; P. putida Q5[29]; Burkholderia cepacia G4 [30]; P. putida ATCC 17514 i P. resinovorans
ATCC 14235 [31]; Candida tropicalis No. 708 [32]

Wigkszo$¢ badaczy stwierdza inhibitujacy wptyw fenolu na proces jego
biodegradacji, a zjawisko to opisuja rowniez rownaniem Haldane’a. W przypadku
szczepu Stenotrophomonas maltophilia KB2 najwyzsza wilasciwa szybko$¢ wzrostu
obserwowano dla stezenia poczatkowego fenolu wynoszacego 100 g m™, podczas gdy
dane literaturowe wskazuja, ze mikroorganizmy osiagaja najwyzsza wlasciwa
szybkos¢ wzrostu dla o wiele nizszych stezen substratu wzrostowego. Wyznaczona



zostata rdwniez $rednia warto$¢ wspdtczynnika wydajnosci biomasy (Yys = 0,65) oraz
wspolczynnika zamierania k, = 0,05 h™.

Powyzsze fakty wskazuja, ze szczep Stenotrophomonas maltophilia KB2 jest
obiecujacym kandydatem dla zastosowan przemystowych (krotka faza zastoju, duza
aktywnos$¢ biodegradacyjna, optymalna szybko$¢ wzrostu osiggana przy stosunkowo
duzych stezeniach fenolu).
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W reaktorze okresowym przeprowadzono badania kinetyki biodegradacji
fenolu przez szczep Stenotrophomonas maltophilia KB2. Badania
prowadzono w warunkach optymalnych dla wybranych mikroorganizméw
(pH 7, temp. 30°C, natlenienie 5-7 mg-1") stosujac rozne stezenia poczatkowe
fenolu.

Stwierdzono, ze szczep Stenotrophomonas maltophilia KB2 wykorzystuje
intensywnie fenol jako zrodto wegla i energii, a duze st¢zenia poczatkowe
fenolu nie wydtuzaja znaczaco fazy lag.

W oparciu o eksperymentalng bazg danych jako model kinetyczny wybrano
rownanie Haldane’a 1 wyestymowano stale tego rownania, otrzymujac:
tmar = 0,9 W', Ks=48,97 gm™ i K; =256,12 gm”.

Stwierdzono, ze wraz z catkowitym wyczerpaniem substratu wzrostowego
nastgpuje gwaltowne zatrzymanie wzrostu biomasy, a nastgpnie rozpoczyna
si¢ faza zamierania komorek.

OZNACZENIA - SYMBOLS

— absorbancja mierzona przy dhugosci fali 550 nm
absorbance by wave length 550 nm
— wspotczynnik zamierania, h™!
decay coefficient
— stata inhibicji, g'm™
inhibition constant
— stala nasycenia, g-m™
half saturation constant
— whasciwa szybko$¢ wzrostu, h™!
specific growth rate
— dtugos¢ fali
wave length
— maksymalna whasciwa szybko$é wzrostu, h™
maximum specific growth rate
— wspotczynnik korelacji
correlation rate
— stezenie substratu, gm’3



So

Xy

Yys

substrate concentration
— stezenie poczatkowe substratu, g'm”
initial substrate concentration
—czas, h
time
— stezenie biomasy, g'm™
biomas concentration
— poczatkowe stezenie biomasy, grm™
initial biomas concentration

3

— wspotczynnik wydajnosci
yield coefficient
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KINETICS OF PHENOL BIODEGRADATION BY STENOTROPHOMONAS MALTOPHILIA

KB2 STRAIN IN BATCH REACTOR

The subject of analysis presented in this study was kinetics of phenol biodegradation by bacterial
strain Stenotrophomonas maltophilia KB2. The examined strain was isolated from the activated sludge of
a sewage treatment plant. The ability of that Gram-negative strain to use phenol as the only source of
carbon and energy was connected with presence of special enzyme - phenol monooxygenase which took
part in first step of phenol metabolic pathway (formation of catechol) and then the biodegradation went
ortho- or metha- cleavage pathway. The experiments were conducted in a batch bioreactor for different
initial concentrations of phenol (25 - 500 g'm™) which was the only source of carbon and energy for the
tested microorganisms. Every test was conducted in the same conditions: temperature 30°C, pH 7,0,



aeration 5-7 mgl". During the experiment, at regular intervals, biomass concentration and growth
substrate concentration were determined. The concentration of biomass was determined by measuring the
absorbance of the fluid culture (4 = 550 nm). Next the suspension absorbance was converted into grams
of dry biomass according to the earlier calibration. The concentration of utilized substrate was determined
by means of the HPLC method.

For every experimental point, that was, for every initial dose of substrate, the InX = f(¢) graph was
prepared, from which the specific growth rate was determined. The data base compiled in this way was
shown in Fig.7. The research showed that at concentration in the solution exceeding ~ 100 gm, phenol
began to act as an inhibitor of bacterial activity. Therefore, the Haldane’s model was used to describe
Stenotrophomonas maltophilia KB2 strain growth kinetics on phenol, and kinetic equation parameters
were estimated (tye = 0.9 h', K, =48.97 gm™ and K; = 256.12 g'm™). The equation (8) with the mean
percentage error not exceeding 5% approximates the experimental data. The conducted experiments made
it possible to determine the value of the biomass yield coefficient. Its value changed depending on the
initial phenol concentration in the solution. The mean integral value of Yyg determined in the range of
changes of the initial phenol concentration in the solution of 25 - 500 g'm™ was 0.65.
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SEKWESTRACJA DITLENKU WEGLA METODA MINERALNE]J
KARBONATYZACJI Z WYKORZYSTANIEM POPIOLOW
FLUIDALNYCH ZE SPALANIA WEGLA BRUNATNEGO

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

Przedstawiono wstgpne wyniki badan procesu mineralnej karbonatyzacji prowadzonej w roztworze
wodnym z wykorzystaniem popiotow fluidalnych ze spalania wegla brunatnego. Roztwor po rozpuszeze-
niu odpadu o pH=13 zawierat 0,0535 mol-I"" Ca™. Badania przeprowadzono dla mieszaniny gazéw za-
wierajacych 13% CO,. Po 9 minutach prowadzenia procesu osiagnigto 50% stopien konwersji wapnia,
przy jednoczesnym zwiazaniu catkowitej ilosci CO, kierowanego do reaktora.

The preliminary studies of indirect aqueous carbonation process using fly ash from lignite fluidized bed
combustion are presented. Leachate after the dissolution of waste of pH=13 contained 0.0535 mol 1" of Ca™.
The experimental research were conducted for a mixture of nitrogen and carbon dioxide, with about 13% of
CO,. After 9 minutes of conducting the process a 50 % conversion of calcium was attained, and almost
100% of carbon dioxide supplied to the reactor was captured.

1. WPROWADZENIE

Proces karbonatyzacji, polegajacy na reakcji ditlenku wegla z tlenkami metali,
rozwazany jest jako jeden ze sposoboéw wigzania i unieszkodliwiania CO, [1-3], uwa-
zanego za gldwnego sprawce zmian klimatycznych obserwowanych w ostatnim czasie
na Ziemi. W wyniku reakcji karbonatyzacji powstaja trwate geologicznie i catkowicie
nieszkodliwe dla otoczenia weglany, ktore moga by¢ nastgpnie sktadowane. Natural-
nym zrédlem tlenkow metali s3 mineraty zawierajace krzemiany wapnia i magnezu,
np. wolastonit, serpentyn czy talk.

Do niewatpliwych zalet procesu karbonatyzacji nalezy trwate i bezpieczne wiaza-
nie CO, oraz mozliwo$¢ wykorzystania uzyskanego materiatu jako np. materialu bu-
dowlanego. Najwigksza wada tego procesu jest dlugi czas reakcji, ogromne ilosci
mineratéw potrzebne do wiazania ditlenku wegla, jesli redukcja emisji CO, ma by¢



znaczaca oraz koszty. Wysokie koszty procesu karbonatyzacji ciagle ograniczaja moz-
liwosci zastosowania tego procesu na skalg przemystowa.

Alternatywnym zrodtem tlenkow metali moga by¢ takze alkaliczne odpady prze-
mystowe, np. odpady azbestowe, zuzle wielkopiecowe, popioly lotne ze spalania we-
gla lub popioly z instalacji odsiarczania spalin [4-9]. Popioty ze spalania wegla nie
wymagaja dodatkowego rozdrabniania, wydobycia, transportu i obrobki termiczne;.
Sa tanim i fatwo dostepnym zrodtem sorbentu do wiazania CO,.

Technologia wiazania CO, z zastosowaniem odpadow betonowych i zuzla wielko-
piecowego zostala przedstawiona w literaturze [6], a koszty tego procesu oszacowano
na 8 $/tong CO, netto. Wartos¢ ta jest duzo nizsza anizeli koszty usuwania ditlenku
wegla z wykorzystaniem naturalnych mineratow, oszacowane przez IPCC na 50-100
$/tone CO, netto [1]. Poréwnanie kosztéw usuwania CO, réznymi metodami przed-
stawiono w tabeli 1.

Tabela 1. Koszty usuwania CO,
Table 1. Costs of storage per tonne of CO, avoided

Sktadowanie w formacjach geologicznych 0,5-88/tCO,
Sktadowanie na dnie oceanu 5-30%$/tCO,
Mineralna karbonatyzacja wykorzystujaca:

naturalne mineraty 50-100$/tCO,
cement, beton [4] 22 -35%/tCO,
zuzel, odpady betonowe [6] 8$/tCO,

Wykorzystywanie zasadowych odpadow przemystowych w procesie karbonatyza-
¢ji, poza unieszkodliwianiem CO,, daje dodatkowe korzysci: pozwala na utylizacje
szkodliwych odpadow, dostarcza warto§ciowych, uzytecznych i komercyjnych pro-
duktow reakcji, a takze na drodze odpowiednio dobranego procesu technologicznego,
w zaleznos$ci od sktadu i pochodzenia odpadéw, pozwala na odzyskiwanie wartos$cio-
wych metali 1 mineratow zawartych w odpadach (np. dla odpadow z kopalni rud meta-
li mozliwe jest odzyskiwanie miedzi, kobaltu, niklu i innych metali [7]).

Proces mineralnej karbonatyzacji z zastosowaniem odpadéw przemystowych ce-
chuje si¢ takze lepsza kinetyka, albowiem podstawowe sktadniki odpadoéw biorace
udziat w reakcji z ditlenkiem wegla to tlenki i wodorotlenki wapnia i/lub magnezu,
ktore cechuja si¢ wigksza reaktywnoscia i duzo szybciej rozpuszczaja si¢ w wodzie
(lub innych rozpuszczalnikach) anizeli zawarte w mineratach glinokrzemiany. Proces
ekstrakcji jonow wapnia i/lub magnezu ze struktury krystalicznej mineratow do roz-
tworu jest etapem limitujacym szybkos¢ wiazania CO, poprzez karbonatyzacje¢ natu-
ralnych mineratéw, jesli proces prowadzony jest w $rodowisku wodnym [2-4].
Jednoczesnie opisane w literaturze badania pozwalaja jednoznacznie stwierdzi¢, ze
w roztworze wodnym mozliwe jest prowadzenie procesu karbonatyzacji z szybkoscia
pozwalajaca na praktyczne zastosowanie tego procesu [2-4].



Mozliwosci wiazania ditlenku wegla droga mineralnej karbonatyzacji z wykorzy-
staniem odpadoéw przemystowych sa jednak ograniczone. [lo§¢ emitowanego CO, (w
Polsce ok. 330 000 Gg rocznie [10], w tym 150 000 Gg rocznie przez sektor energe-
tyczny [11]) znacznie przewyzsza ilos¢ produkowanych odpadow (tabela 2) [12]. Np.
dla $rednich parametrow wegla stosowanego w polskich elektrowniach [11] ze spala-
nia 1000 kg wegla brunatnego w kottach fluidalnych uzyskuje si¢ ok. 100 kg popiotu
o zawartosci 18% masowych tlenku wapnia [13], przy jednoczesnej emisji ok. 950 kg
ditlenku wegla [14]. Oznacza to, ze przy calkowitym wykorzystaniu CaO zawartego
w popiotach produkowanych w danej elektrowni mozliwe jest zwiazanie ok. 1,5%
CO, emitowanego w tej elektrowni. Podobna warto$¢, 2%, otrzymano dla procesu
wiazania CO, z wykorzystaniem popioldw ze spalania wegla brunatnego w elektrow-
niach niemieckich [15]. Dla popiotéw pochodzacych ze spalania wegla kamiennego
wskaznik ten jest jeszcze nizszy, ze wzgledu na duzo nizsza zawarto$¢ tlenku wapnia
(2-5% mas.) w tych odpadach.

Tabela 2. Produkcja zuzli i popiotéw w Polsce (Mt/rok) [12]
Table 2. Production of ashes and slags from power stations in Poland (Mt/year) [12]

Popidt ze spalania wegla Zuzel ze spalania wegla Razem

kamiennego brunatnego kamiennego brunatnego
2000 7,718 5,647 1,719 0,145 15,229
2004 7,141 6,317 2,074 0,165 15,697
2008 7,080 6,339 1,337 0 14,756
2011 8,260 7,416 1,718 0 17,394
2012 19,052 2,398 21,450

Jednakze w niektdrych, specyficznych przypadkach sekwestracja ditlenku wegla
z wykorzystaniem alkalicznych odpadow przemystowych moze by¢ rozwazana jako
interesujaca opcja. Np. przy stosowaniu paliw o wigkszej zawartosci popiotdw lub
wigkszej zawartosci tlenkow alkalicznych mozliwe jest zwigkszenie ilo$ci wiazanego
CO,. Przyktadem moze by¢ proces karbonatyzacji z wykorzystaniem popiotow po
spaleniu ropy z tupkéw naftowych w elektrowniach w Estonii, ktory pozwala na
zwiazanie ok. 10-11% emitowanego CO, [16]. Odpady przemystowe moga by¢ sto-
sowane jako dodatkowy wsad w procesie mineralnej karbonatyzacji, przyspieszajacy
proces wiazania ditlenku wegla ze wzgledu na swoja duza reaktywnos¢ [4]. Dodatko-
wym zyskiem takiego procesu moze by¢ otrzymywanie wysokowarto$ciowego pro-
duktu ubocznego, jakim jest weglan wapnia. Ponadto proces karbonatyzacji moze by¢
rozwazany jako sposob modyfikacji popiotow w celu uzyskania surowca do produkcji
cementu lub innych materiatow budowlanych. Ten ostatni aspekt odnosi si¢ gtdéwnie
do popiotow fluidalnych po spaleniu wegla brunatnego, albowiem popioty lotne ze
spalania wegla kamiennego w paleniskach konwencjonalnych sa cennym, pelnowarto-
sciowym surowcem mineralnym juz wykorzystywanym w przemysle materiatow bu-




dowlanych. W Polsce prawie 100% popiotow lotnych ze spalania wegla kamiennego
jest wykorzystywanych gospodarczo [17]. Stopien wykorzystania popiotow fluidal-
nych jest znacznie nizszy 1 wynosi ok. 15%.

Dotychczasowe badania prowadzone w IICh PAN w celu okreslenia mozliwosci
zastosowania zasadowych odpadow przemystowych do wiazania CO, dotyczyty pro-
cesu ich rozpuszczania, bedacego pierwszym etapem mineralnej karbonatyzacji reali-
zowanej w $srodowisku wodnym. Badano rozpuszczalno$¢ 3 rodzajow odpadow:

e popiotow ze spalania wegla kamiennego w kottach pytowych,

e popiotdow ze spalania wegla kamiennego w kottach pylowych, zawierajacych
produkty odsiarczania spalin,

e popiotdw ze spalania wegla brunatnego w kottach fluidalnych.

Z wymienionych wyzej powodow najbardziej interesujace jest wykorzystanie po-
piotéw fluidalnych ze spalania wegla brunatnego. Przeprowadzone badania rozpusz-
czalno$ci potwierdzily, ze sposrdd wszystkich badanych odpadéw popidt fluidalny
jest najbardziej odpowiedni do wykorzystania w procesie mineralnej karbonatyzacji
[18], ze wzgledu na dobra kinetyke rozpuszczania i wysoka alkaliczno$¢ otrzymywa-
nych roztwordw. W pracy przedstawiono wstgpne wyniki badan drugiego etapu pro-
cesu karbonatyzacji z wykorzystaniem popiotu fluidalnego z Elektrowni Turow, tj.
procesu precypitacji weglandbw wapnia i magnezu z roztwordw otrzymanych po roz-
puszczaniu odpadu.

2. CHARAKTERYSTYKA POPIOLU FLUIDALNEGO

Sktad chemiczny oraz jakoSciowy i ilosciowy sktad fazowy popiotu zostaty okre-
$lone z wykorzystaniem odpowiednio spektrometru plazmowego Thermo iCAP 6500
Duo ICP (Thermo Fisher Scientific) i dyfraktometru proszkowego Empyrean X-ray
(PANalytical). Pomiar rozktadu rozmiaréw czastek wykonano na analizatorze lasero-
wym Mastersizer 2000 (Malvern Instruments), w zawiesinie, z zastosowaniem 2-
propanolu jako dyspersanta. Badania powierzchni wtasciwej i rozktadu rozmiarow
porow wykonano z zastosowaniem aparatu do niskotemperaturowej adsorpcji azotu i
chemisorpcji ASAP 2020 (Micromeritics). W tabelach 3 i1 4 przedstawiono wlasciwo-
$ci wykorzystywanego w badaniach popiotu fluidalnego z Elektrowni Turow. Zdjecia
czastek wykonano z wykorzystaniem mikroskopu SEM, TM 30000 Hitachi.

Popiodt fluidalny ze spalania wegla brunatnego cechuje si¢ wysoka zawartoScia
tlenku wapnia, zwlaszcza w formie wolnego CaO, a takze charakterystyczna struktura
odrézniajaca go od popiotu z kottdow pytowych, co wida¢ wyraznie na zdjeciach mi-
kroskopowych (rys. 1 1 2). Popiot ze spalania wegla w kotlach pytowych sktada si¢
z czasteczek o kulistym ksztalcie, posiadajacych réwna, gltadka powierzchnig, utwo-
rzona przez powstajaca w kotle w wysokiej temperaturze faze szklista (rys. 1). W
kotle fluidalnym spalanie nastepuje w nizszej temperaturze i powstajacy popioét za-
wiera duzo mniej fazy szklistej, a jego czasteczki maja nieregularny ksztalt i porowata



powierzchnig (rys. 2), co dodatkowo ulatwia reakcje tlenku wapnia z ditlenkiem we-
gla, bedaca podstawa procesu karbonatyzacji.

Pozostate parametry charakteryzujace popiét fluidalny z Elektrowni Turéw przed-
stawiono na rysunkach 3 i 4.

D6.7 x2.0k 30um

Rys. 1. Popidt ze spalania wegla kamiennego w kotle pylowym, obraz z mikroskopu SEM
Fig. 1. SEM image of the ash from pulverized hard coal fired boilers

Rys. 2. Popidt ze spalania wegla brunatnego w kotle fluidalnym, obraz z mikroskopu SEM
Fig. 2. SEM image of ash from lignite fluidized bed combustion



Tabela 3. Sktad chemiczny i fazowy popiotu fluidalnego
Table 3. Chemical and phase composition of fluidized ash studied

Sktad chemiczny, % mas.
SIOZ CaO MgO A1203 FezO3
27,0 29,1 2,02 20,2 4,54
NaZO Kzo SO3 P205 TIOZ
1,27 1,01 8,75 0,2 1,68
Sktad fazowy, % mas.
SiO, CaSO, CaO Ca(OH), CaCO;
1,9 12,4 12,0 0,2 6,4
. . sktadnik amor-
o-Fe, 05 NaAlSi;Og FeSO,-4H,0 jarosyt
ficzny
1,6 1,5 0,6 0.4 63,0
Tabela 4. Charakterystyka popiotu fluidalnego
Table 4. Main characteristics of fluidized ash studied
Rozktad rozmiaréw czastek, pm
Do, Dos Doy D, Dy
3,957 24,644 87,356 8,942 36,792
Rozktad rozmiar6w porow
BET. m¥ Powierzchnia Calkowita obj¢tos¢ | Objetosé mikropo- Sredni rozmiar
T8 mikroporéw, m*/g pordw, mm’/g row, mm’/g poréw, nm
6,664 0,588 3,71 0,026 14,24
0.0009
E  0.0006
o
g
JCA
S
S 0.0003 -
T
0 T T T
0 40 80 120 160
D [nm]

Rys. 3. Rozktad rozmiaréw poréw w czastkach popiotu ze spalania wegla brunatnego

w kotle fluidalnym

Fig.3. Pore size distribution in particles of ash from lignite fluidized bed combustion
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Rys.4. Rozktad rozmiaréw czastek popiotu ze spalania wegla brunatnego w kotle fluidalnym
Fig. 4. Particle size distribution of ash particles from lignite fluidized bed combustion

3. BADANIA PROCESU PRECYPITACII

Badania procesu precypitacji w procesie dwustopniowej karbonatyzacji wykonano
w laboratoryjnej instalacji badawczej, ktorej schemat przedstawiono na rysunku 5.
Podstawowym elementem instalacji jest reaktor szklany z ptaszczem grzejnym o po-
jemnosci 1 dm’, z rura cyrkulacyjna i 4 przegrodami, zaopatrzony w mieszadto $mi-
glowe. Reaktor wyposazony jest w uktad dozowania mieszaniny gazow (N,/CO,) i
dyspergowania gazow w cieczy, ktora jest roztwor otrzymany po rozpuszczeniu odpa-
du w wodzie, zawierajacy gtdwnie jony wapniowe i wodorotlenowe, a takze jony
Mg" i SO,”. Reaktor zaopatrzony jest w mierniki pozwalajace na pomiar podstawo-
wych parametrow, tj. temperatury i pH roztworu, natgzenia przeptywu gazoéw dozo-
wanych do reaktora i st¢zenia CO, na wylocie z reaktora.

Proces rozpuszczania odpadu (popiotu), w wyniku ktorego otrzymywano roztwor
zawierajacy jony wapnia i magnezu, prowadzono w reaktorze o pojemnosci 5 litrow
zaopatrzonym w mieszadto $migtowe z kontrolerem predkosci. Do dozowania gazow
w procesie absorpcji CO, wykorzystano wat mocujacy mieszadto, wykonany z rury
stalowej. Do srodka watu wprowadzono przewod o $rednicy wewngtrznej 4 mm, wy-
konany z polipropylenu, ktérego koniec wyprowadzono tuz ponizej topatek miesza-
dta. Na koncu przewodu zamontowano urzadzenie dyspergujace. Testowano rozne
warianty dyspergowania gazéw w cieczy: dozowanie rurka o Srednicy wewngtrznej 4
mm, dyspergowanie poprzez spiek szklany o duzej porowato$ci oraz dozowanie
z wykorzystaniem kulistego kamienia napowietrzajacego o matej porowatosci. Spo-
srod testowanych sposobow dyspergowania gazow w cieczy wybrano jako odpowied-
ni do dalszych badan wariant z wykorzystaniem kamienia napowietrzajacego. W
przypadku szklanego spieku o duzej porowatosci, na skutek bardzo intensywnego



wytracania si¢ czastek weglanow nastepowato zatykanie spieku, co uniemozliwiato
dalsze prowadzenie procesu. Dozowanie prosta rurka (pojedyncze pecherze o stosun-
kowo duzej $rednicy) nie zapewnialo takiego stopnia konwersji wapnia i wydajnosci
procesu wiazania ditlenku wegla jaki osiagnigto w przypadku zastosowania kamienia
napowietrzajacego.

CO, + N,
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= =

1 2 — v | 9

| 10

N  J 11
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popioty woda
- 7 _@ el S
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przesacz

PCC
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Rys. 5. Schemat instalacji do badania kinetyki precypitacji weglandéw powstajacych
w procesie mineralnej karbonatyzacji; 1 — butla N,, 2 — butla CO,, 3 — zawory regulacyjne,

4 — zbiornik przygotowania roztworu , 5 — separacja zawiesiny (lejek Biichnera, spiek szklany), 6 — naped
mieszadta, 7 — reaktor, 8 — analizator CO,, 9 — zawor, 10 — pompa perystaltyczna, 11 — pobodr probek do
analizy, F — pomiar natezenia przeptywu gazu, T — pomiar temperatury roztworu, pH — pomiar pH roz-
tworu, N — regulacja predkosci obrotowej mieszadta, PCC — weglan wapnia

Fig. 5. Schematic diagram of the experimental setup: 1 — N, bottle, 2 — CO, bottle, 3 — regulatory
valve, 4 — tank of feed solution, 5 — separation of slurry, 6 — mixer, 7 — reactor, 8 — CO, analyser, 9 — stop
valve, 10 — peristaltic pump, 11 — sample withdrawal, F — gas flow measurement, T — temperature control,

pH — measurement of pH in solution, N — mixer speed control, PCC — precipitated calcium carbonate



Badania wstgpne precypitacji wykonano z wykorzystaniem roztworéw otrzyma-
nych po rozpuszczeniu w wodzie pylow fluidalnych ze spalania wegla brunatnego w
Elektrowni Turéow (w stosunku 1:20) i mieszaniny gazow zawierajacych ok. 13%
CO,, co odpowiada stezeniu ditlenku wegla w gazach spalinowych. Proces rozpusz-
czania odpadu prowadzono ok. 30 minut, a otrzymany roztwor o pH ok. 13 zawierat
0,0535 mol-1" Ca™, 0,0125 mol1" SO,* 10,01 mol'1' Mg"™.

Badania procesu precypitacji prowadzono w nastgpujacy sposob:

Oproézniony reaktor przemywano strumieniem azotu. Nastgpnie reaktor napetniano
przygotowanym wczesniej roztworem po rozpuszczeniu odpadu, dalej dozujac do
reaktora strumien czystego azotu o okreslonym natgzeniu przepltywu. Po osiagnigciu
zadanej temperatury i ustabilizowaniu si¢ wskazan miernikow (pH, st¢zenie CO,)
wlaczano przeptyw ditlenku wegla. W trakcie pomiaru mierzono w sposob ciagly pH i
temperature roztworu, nat¢zenie przeptywu dozowanych gazow (osobno N, i CO»)
oraz predkos¢ obrotowa mieszadta. W trakcie prowadzenia procesu z reaktora pobie-
rano probki zawiesiny (ok. 20-25 ml), ktora nastgpnie filtrowano. W otrzymanym
przesaczu oznaczano stezenia: jondéw Ca™ metoda miareczkowania kompleksome-
trycznego w obecnosci kalcesu z wykorzystaniem roztworu EDTA, jonow Mg (test
LCK326) oraz jonow SO,” (test LCK353) z wykorzystaniem spektrofotometru
KORONA DR 2800. W przesaczu oznaczano takze catkowita ilos¢ rozpuszczonego
CO; (test LCK388). Po zakonczeniu pomiaru reaktor oprézniano. Czgs¢ zawiesiny
filtrowano, a otrzymany przesacz analizowano. Pozostata cz¢$¢ zawiesiny wykorzy-
stano do wykonania analizy ziarnowej powstatego produktu.

Proces precypitacji prowadzono pod ci$nieniem atmosferycznym, dla predkosci
obrotowej mieszadta rownej 600 min™, a sumaryczne natgzenie przeptywu gazu do-
zowanego do reaktora wynosito ok. 700 cm’min”'. Dla podanych warunkéw proces
prowadzono: 1 - do ustalenia si¢ stanu rownowagi (ustalenie wskazan pH, ustalenie
stgzenia CO, w gazie na wylocie z reaktora), 2 - do wartosci pH ok. 10.

4. OMOWIENIE WYNIKOW BADAN

Na rysunku 6 przedstawiono zmiany pH roztworu w trakcie prowadzenia procesu.
Na rysunkach 7-9 przedstawiono zmiany stezen jonéw Ca, SO, oraz catkowitej
ilosci ditlenku wegla rozpuszczonego w roztworze. Na rysunkach zaznaczono btedy
pomiarowe wyznaczonych stezen. Dla stgzen wyznaczanych na spektrofotometrze
maksymalny btad pomiaru wg certyfikatu producenta wynosi +20 mg-1" (SO4?) oraz
+10 mg1" (CO,). Poniewaz do analizy jonéw siarczanowych probke rozcienczano w
stosunku 1:1, btad pomiaru tego stezenia wynosi u nas £40 mg-1". Btad pomiaru ste-
zenia jonéw Ca™ obliczony metoda rézniczki zupetnej wynosi maksymalnie +2%
warto$ci mierzonej.

Z analizy danych przedstawionych na rysunkach 6-9 wynika, ze do wartosci pH
roztworu ok. 12 (tj. w warunkach prowadzenia procesu ok. 9 minut) stgzenie jondw
wapniowych systematycznie maleje, a catkowita ilos¢ CO, rozpuszczonego w wodzie



praktycznie si¢ nie zmienia. Jednocze$nie spadek stgzenia jondw wapnia odpowiada
ilosci CO, wprowadzonego do reaktora. Oznacza to, ze catkowita ilo$¢ ditlenku wegla
kierowanego do reaktora w tym czasie zostala zwiazana w postaci weglanu wapnia.
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Rys. 6. Zmiana pH roztworu podczas procesu karbonatyzacji
Fig. 6. Changes of solution pH value during the carbonation process
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Rys. 7. Zmiana stezenia jonéw Ca™> w roztworze podczas procesu karbonatyzacji
Fig. 7. Changes of concentartion of Ca** ions in solution during the carbonation process

Po tym czasie nastepuje gwaltowny spadek pH roztworu, ros$nie st¢zenie catkowi-
tego CO, w roztworze, a stgzenie jondw wapniowych przez krotki czas jeszcze male-
je, a nastgpnie zaczyna rosna¢. W tych warunkach (wzrost pH roztworu) nastgpuje



bowiem rozpuszczanie si¢ weglanu wapnia, na skutek wzrostu st¢zenia jonow HCOj5
w roztworze. Stezenie jondéw wapniowych w roztworze po 9 minutach prowadzenia
procesu wynosito ok. 0,025 moll", a wigc ok. 50% jonéw Ca'> przereagowato w tym
czasie z ditlenkiem wegla i praktycznie 100% przeptywajacego CO, zostato zwiazane
w postaci weglanu wapnia.
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Rys. 8. Zmiana stgzenia jonow siarczanowych w roztworze podczas procesu karbonatyzacji
Fig. 8. Changes of concentration of sulphate ions in solution during the carbonation process
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Rys. 9. Zmiana stgzenia CO, (catkowitego) w roztworze podczas procesu karbonatyzacji
Fig. 9. Changes of concentration of total CO, in solution during the carbonation process



Jednoczesnie w roztworze zardbwno w trakcie procesu jak i po zakonczeniu proce-
su precypitacji stezenie jonow siarczanowych jest niewiele nizsze, anizeli w roztwo-
rze wejsciowym. Nie zmienia si¢ takze stezenie jonow Mg™. Widaé wigc, ze
z roztworu wytraca si¢ glownie weglan wapnia. Uwzgledniajac ten fakt, stopien kon-
wersji wapnia w stosunku do wolnych jonéw Ca™, czyli pochodzacych tylko z roz-
puszczenia tlenku i wodorotlenku wapnia, wynosi ok. 68%.

Proces rozpuszczania si¢ weglanu wapnia w kwasnym $rodowisku prowadzi do
zmniejszenia rozmiarow otrzymywanych czastek. Mediana rozktadu rozmiaréw pro-
duktu otrzymanego po 10 minutach prowadzenia procesu wynosi ok. 7,83 um, nato-
miast gdy proces prowadzono do ustalenia si¢ rownowagi (pH réwne ok. 6.5),
otrzymano czastki, dla ktorych mediana rozktadu wynosi ok. 5,87 um. Rozktad roz-
miarow czastek weglanu wapnia otrzymanych po 10 minutach prowadzenia procesu
przedstawiono na rys. 10.
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Rys. 10. Rozktad rozmiaréw czastek otrzymanych w procesie karbonatyzacji roztworéow otrzymanych
po rozpuszczeniu popiotu fluidalnego ze spalania wegla brunatnego
Fig. 10. Particle size distribution of product of carbonation process using fly ash from lignite fluid-
ized bed combustion

WNIOSKI

e Badany popiot fluidalny po spaleniu wegla brunatnego moze by¢ wykorzystany
do wiazania ditlenku wegla w $rodowisku wodnym. Roztwory po rozpuszczeniu od-
padu sa mocno alkaliczne (pH ok. 13), a proces karbonatyzacji tych roztwordéw pro-
wadzi do wytracania weglanu wapnia o rozmiarach czastek rzedu kilku mikrometréw.

e W warunkach, w ktorych prowadzono badania, dla stezenia CO, w strumieniu
dozowanym do reaktora rownym ok. 13%, po 9 minutach procesu otrzymano 50%
konwersj¢ wapnia, przy jednoczesnej 100% konwersji ditlenku wegla.



e Przedstawiona w pracy instalacja moze pracowac zarbwno w sposob ciagly jak i
okresowy ze wzgledu na roztwor. W obu wariantach gazy dozowane sa w sposob cia-
gly. Planuje si¢ wykorzystanie instalacji do badan procesu wigzania CO, z zastosowa-
niem pytow fluidalnych z Elektrowni Turow, pochodzacych ze spalania wegla
brunatnego. Planowane badania pozwola okresli¢c wplyw stezenia CO, w gazach, cza-
su przebywania w reaktorze, intensywnosci mieszania oraz st¢zenia jonow wapnia i
jondéw siarczanowych w roztworze na efektywnos¢ wiazania ditlenku wegla oraz wia-
sciwosci otrzymywanego produktu. Wyniki tych badan pozwola takze na okreslenie
czasu niezbednego do osiagnigcia zadanego stopnia konwersji tlenkow metali oraz
ilosci odpadu potrzebnego do zwiazania jednostkowej masy CO,.

OZNACZENIA - SYMBOLS

Djs; — $rednica Sautera, um
Sauter mean diameter, pum
Dys — $rednica de Brouckere’a, um

de Brouckere mean diameter, pm
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JOLANTA JASCHIK, MANFRED JASCHIK, KRZYSZTOF WARMUZINSKI

SEQUESTRATION OF CARBON DIOXIDE BY MINERAL CARBONATION PROCESS USING FLY
ASH FROM LIGNITE FLUIDIZED BED COMBUSTION

The fixation of CO, in the form of inorganic carbonates, also known as mineral carbonation, is an in-
teresting option for the removal of carbon dioxide from various gas streams. The captured CO, is reacted
with metal-oxide bearing materials, usually naturally occurring minerals. The alkaline industrial waste,
such as fly ash can also be considered as a source of calcium or magnesium. The waste commonly occurs
in the pulverized form and thus does not require additional mechanical processing. The calcium and/or
magnesium oxides are usually unbounded and are more reactive towards CO, than silicates. The indus-
trial waste does not have to be mined and a relevant installation can be placed close to a waste source,
thus lowering the overall cost. Additionally, the hazardous waste can be deactivated through pH-
neutralization and mineral transformation. The storage capacity of industrial waste is limited and depend-
ent on developments of technology. However for specific applications carbon dioxide sequestration in
alkaline solid residues might be an attractive option.

In this work the preliminary studies of indirect (two-step) aqueous carbonation process using fly ash
from lignite fluidized bed combustion (FBC) are presented. The chemical and phase analyses show that
the FBC ash contains 29.1 wt. % of calcium (expressed in terms of Ca0O), and the content of free calcium
oxide is 12 wt. % (table 3). Based on the laser diffraction analyses it was found that the median particle
size is about 25 um, so the dust was finely comminuted (table 4). The experiments concerning the absorp-
tion of CO, and precipitation of carbonates were conducted in a laboratory installation that included a
reactor of a capacity of 1 dm® with a heating jacket. A schematic diagram of the experimental setup is
shown in Fig. 5. The solution directed to the reactor (7 in Fig. 5) was obtained after 30 min dissolution of
FBC ash in water under ambient conditions with an ash-to-solvent ratio of 1:20. The leachate contains
0.0535 mol-I" of Ca™ and 0.0125 mol1I" of SO42. The inlet gas stream was a mixture of nitrogen and
carbon dioxide, with about 13% of CO, (corresponding to its content in the flue gas). The measurements
were conducted under atmospheric pressure, at ambient temperature and for a stirrer speed of 600 min™.



The change of pH of solution and of the concentrations of Ca™*, SO, and total CO, in solution dur-
ing the carbonation process are shown in Figs. 6-9. After 9 minutes a 50% conversion of calcium was
attained, and almost 100% of carbon dioxide supplied in this time to the reactor was captured. The solid
phase contained only calcium carbonate, and no crystallization of calcium sulphate was observed. The
median size of CaCOj; particles was about 8 um (Fig. 10).

The results obtained clearly show that the fluidized lignite fly ash studied has the potential for car-
bonation and can be employed in the CO, capture from flue gas. Studies on CO, absorption and the pre-
cipitation of calcium carbonate in the process of mineral carbonation are underway. The dependence of:
CO, content in the inlet gas, intensity of mixing, concentration of Ca** and SO, ions in the solution and
residence time on the effectiveness of CO, capture and product characterization will be determined.
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BADANIA POROWNAWCZE PRZEPLYWOWYCH
MONOLITYCZNYCH MIKROREAKTOROW I REAKTOROW
ZE ZLOZEM STALYM W REAKCJI ESTRYFIKACIJI

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

Otrzymano przeptywowe monolityczne mikroreaktory krzemionkowe z centrami kwasowymi,
roézniace si¢ parametrami strukturalnymi, a w szczegdélnosci wielkoscia przelotowych makroporow.
Poréwnano wlasciwoscei katalityczne mikroreaktorow i przeptywowych reaktorow ze ztozem stalym
w reakcji estryfikacji kwasu octowego butanolem. Jako zloze stosowano zywicg¢ jonowymienna
Amberlyst 15 i zel krzemionkowy sfunkcjonalizowany grupami kwasowymi.

Continuous-flow silica monolithic microreactors functionalized with acidic centers were obtained.
The monoliths exhibited different structural parameters; in particular the size of flow-through
macropores. The performance of microreactors and packed bed reactors with Amberlyst 15 and silica gel
with acidic centers was compared in esterification of acetic acid with butanol.

1. WPROWADZENIE

Zastosowanie reaktorow przeptywowych, ze ztozem stalego katalizatora, niesie
wiele korzysci, w porownaniu z reaktorami okresowymi: ciagla produkcje,
uproszczenie procesu, fatwiejsza jego automatyzacje oraz kontrolg parametréw
procesowych 1 zmniejszenie kosztow [1]. Czgsto w procesie przeptywowym uzyskuje
si¢ wiecksze wydajnosci, wigksza selektywnos$¢, brak jest etapu rozdziatu katalizatora
od mediow reakcyjnych. Ciagle przeplywowe mikroreaktory pozwalaja na
miniaturyzacj¢ aparatury, co ma szczegdlne znaczenie w  produkcjach
malotonazowych, w przemysle farmaceutycznym i chemicznym [2]. Duzy stosunek
powierzchni wlasciwej do objetosci reaktora umozliwia osiagnigcie wysokiego
stgzenia centréw aktywnych w jednostce objgtosci oraz zapewnia lepsza wymiang



ciepla i masy. Ponadto, precyzyjna kontrola temperatury reakcji i czasu przebywania
ma korzystny wptyw na wydajnos¢ i selektywnos$¢ procesu.

Wsérdéd réznych typdéw mikroreaktoréw [3] w ostatnich latach sporo uwagi
poswigcono reaktorom, w ktorych reaktywne rdzenie wykonane zostaly
z monolitycznych materialow krzemionkowych o bimodalnej strukturze pordw.
W monolitach tych obecne sa makropory, o rozmiarach od kilku do kilkudziesigciu
mikrometrow, tworzace ciagla, przelotowa strukture, oraz dyfuzyjne mezopory.
Wielko$¢ poréw oraz porowatos¢ materiatlow silnie zaleza od warunkow syntezy:
sktadu mieszaniny reakcyjnej oraz parametréw procesu. W literaturze opisano roézne
sposoby otrzymywania monolitow oraz ich aktywacji za pomoca grup organicznych
[4, 5], enzymoOw [6] i kompleksow metali [7].

W  prezentowanej pracy  krzemionkowe  monolity  zsyntetyzowano
z wykorzystaniem odmiennych procedur, co pozwolito na otrzymanie no$nikow
o istotnie r6znych parametrach strukturalnych. Materiaty sfunkcjonalizowano grupami
kwasowymi 1 zbadano ich efektywnos¢ w procesie estryfikacji kwasu octowego
butanolem. Poroéwnano wtasciwosci monolitycznych mikroreaktoréw i reaktoréw
przeplywowych ze ztozem statym, ktorym byta zywica jonowymienna Amberlyst 15
oraz komercyjny, mezoporowaty zel krzemionkowy MN Kieselgel 60, aktywowany
grupami kwasowymi w taki sam sposob jak monolity krzemionkowe.

2. CZESC DOSWIADCZALNA
2.1 SYNTEZA MONOLITOW

Monolity krzemionkowe oznaczone symbolami M1 i M2, charakteryzujace si¢
roznymi parametrami strukturalnymi, otrzymano stosujac odmienne procedury
syntezy. Stosunki molowe substratow oraz warunki syntezy zestawiono w tabeli 1.
Proces otrzymywania monolitow sktadat si¢ z kilku etapow. W pierwszym etapie
przygotowywano mezofazg, dodajac kolejno do roztworu kwasu azotowego
odpowiednie ilosci glikolu polietylenowego (PEG 35000), tetractoksysilanu (TEOS)
oraz zwiazku powierzchniowo-czynnego — bromku cetylotrimetyloamoniowego
(CTAB), intensywnie mieszajac az do uzyskania klarownego roztworu. Roztwor
przelewano do polipropylenowych naczyn w ksztalcie walcow. Po zzelowaniu
i starzeniu w temperaturze 40°C otrzymane monolity przemywano woda destylowana
i poddawano obrobce w 1 M roztworze amoniaku. Po przemyciu woda i wysuszeniu
probki kalcynowano w temperaturze 550°C.



Tabela 1. Parametry syntezy monolitow
Table 1. Synthesis parameters of monoliths

Stosunki molowe substratow Warunki syntezy
Monolit | TEOS PEG HN 03 Hz 1) CTAB Tstarzenia Tst(a)rzenia Camoniaku Tobrobki To(t))r(')bki
[godz] [C] M] [godz] | [°C]
Ml 1 0,52 0,26 14,25 | 0,027 180 40 1 9 90
M2 1 0,63 0,25 14,92 - 72 40 1 24 80

2.2 FUNKCJONALIZACJA MATERIALOW

Materiaty monolityczne oraz mezoporowaty zel krzemionkowy MN Kieselgel
(KG) sfunkcjonalizowano grupami sulfonowymi, metoda impregnacji. Prekursorem
centrow kwasowych byl 2-(4-chlorosulfonylofenylo)etylotrimetoksysilan. Nos$niki
impregnowano roztworem prekursora w etanolu w temperaturze 60°C przez 48 godzin.
Nominalna ilos¢ wprowadzanych grup funkcyjnych wynosita 1,5 mmol/gmika.
Po funkcjonalizacji materialy przemywano obficie etanolem, celem usunigcia
niezwiazanych chemicznie grup.

2.3 CHARAKTERYSTYKA MATERIALOW

Whtasciwosci  fizykochemiczne  no$nikow  oraz  katalizatorow  zostaly
scharakteryzowane z wykorzystaniem szeregu technik instrumentalnych. Do okreslenia
parametrow  strukturalnych — materialow  zastosowano: skaningowa mikroskopig
elektronowa 1 niskotemperaturowa adsorpcj¢ azotu. Powierzchnia wtasciwa materiatlow
zostata wyznaczona za pomoca standardowej metody zaproponowanej przez Braunauera,
Emmeta, Tellera (BET) [8], a rozktad objetosci porow metoda Barreta, Joynera, Hallendy
(BJH) [9]. Calkowita objgtos¢ poréw w monolitach zostala wyznaczona za pomoca
porozymetrii rteciowej. Badania wlasciwosci kwasowych centrow aktywnych,
wbudowanych w szkielet krzemionkowy no$nika przeprowadzono z wykorzystaniem
spektroskopii w podczerwieni FT-IR oraz analizy termograwimetryczne;.

2.4 BADANIA KATALITYCZNE

Aktywnos$¢ katalityczna zostala zbadana w reakcji estryfikacji kwasu octowego
butanolem w dwdch uktadach reakcyjnych: ciaglym monolitycznym mikroreaktorze oraz
w reaktorze ze ztozem staltym. Rdzenie aktywne mikroreaktorow, o wymiarach
40 x 4,5 mm, stanowily monolity M1 i M2 z przytaczonymi grupami sulfonowymi. Jako
zloze zastosowano zywicg jonowymienng Amberlyst 15 (wielkosci ziaren 0,7 & 0,1 mm)
oraz sfunkcjonalizowany zel krzemionkowy, KG (wielkosci ziaren 0,35 + 0,1 mm). Ziarna



katalizatora, w ilosci odpowiadajacej masie monolitu M1, umieszczono w reaktorze
rurowym o $rednicy 4,5 mm. Badania prowadzono w temperaturze 75°C przez 6 godzin,
dla stosunku molowego substratow 1:1, stosujac natezenie przeptywu 0,03 ml'min™.
Postep reakcji sledzono za pomoca chromatografii gazowe;.

3. OMOWIENIE WYNIKOW

Zsyntetyzowano dwa rodzaje monolitow krzemionkowych M1 i M2, r6zniacych
si¢ wlasciwosciami strukturalnymi. Na podstawie obrazow, otrzymanych metoda
skaningowej mikroskopii elektronowej (rys. 1) scharakteryzowano strukturg
makroporowata monolitow. Potwierdzono obecno$¢ ciaglej struktury makroporow
w obu typach monolitow. Stwierdzono, ze w monolicie MI, syntetyzowanym
w obecnosci  zwiazku  powierzchniowo-czynnego oraz poddanego obrobce
w roztworze amoniaku w wyzszej temperaturze (tabela 1), obecne sa makropory
o §rednicach w zakresie 30-50 wm. Natomiast w monolicie M2 $rednice makroporow
wynoszg okoto 10 um. Oba monolity réznig si¢ rowniez budowa krzemionkowego
szkieletu. Monolit M2 charakteryzuje si¢ zdecydowanie wigksza jednorodnoscia
grubo$ci $cian (okoto 5 pm), podczas gdy w monolicie M1 dobrze widoczne sa
elementy struktury o rdéznej grubosci, w zakresie od kilku do kilkudziesigciu
mikrometrow.
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Rys. 1. Obrazy SEM monolitow M1 i M2
Fig. 1. SEM images of M1 and M2 monoliths

Whasciwos$ci mezostrukturalne materiatéw okreslono na podstawie izoterm
adsorpcji/desorpcji azotu w temperaturze -196°C (rys. 2), a parametry tekstury
zestawiono w tabeli 2.

W przypadku monolitéw ksztalt izotermy, ze stroma pgtla histerezy w zakresie
wysokich ci$nien wzglednych jest charakterystyczny dla materiatow mezoporowatych,
o jednorodnych porach. W probce M1 obserwowano bimodalny rozktad mezoporow
zmatymi porami o S$rednicach w zakresie 2 - 4 nm oraz duzymi o wielko$ci
10 - 35nm. W monolicie M2 obecne byly jednorodne mezopory o S$rednicach



w zakresie 10 - 20 nm. W obu materiatach obj¢to$¢ mezoporoéw byta poréwnywalna,
natomiast monolit M2 charakteryzowat si¢ o 40% wigksza powierzchnia wtasciwa, co
jest zwigzane z obecno$cia mniejszych mezoporow.

Materiaty komercyjne: Amberlyst 15 oraz KG rowniez naleza do grupy materiatow
mezoporowatych. Objgtos¢ mezoporow w obu materiatach jest podobna, jednakze jest
ona cztery razy mniejsza niz w monolitach. Materialy te rdznig si¢ takze wielkoscia
mezoporéw. Amberlyst 15 posiada pory o srednicach w zakresie 20-50 nm, natomiast
Kieselgel od 2-10 nm.

—--—-KG
- - - - Amberlyst

Rys. 2. Izotermy adsorpcji/desorpcji azotu oraz rozktady wielkosci poréw probek M1, M2, KG,
Amberlyst 15
Fig. 2. Nitrogen adsorption/desorption isotherms and pore size distribution of M1, M2, KG,
Amberlyst 15 samples

Tabela 2. Wtasciwosci materialow
Table 2. Properties of the materials

SBET meczo VT Dmakro Dmczo* H+
[m’g"] [em’g'] [em’-g"] [wm] [nm] [mmol-g]
M1 295 1.20 3.5 30-50 2,523 0,75
M2 413 1,12 3.2 5-15 16 0,85
Amberlyst 15 40 0,33 i - 31 47"
Ko 212 0,30 - - 5 0,47

* . . . N r
maksimum na krzywej rozktadu wielkosci poréw

*k
dane producenta
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Rys. 3. Widmo w podczerwieni probki M1
Fig. 3. Infrared spectra of M1 sample

Rys. 3 przedstawia przyktadowe widmo IR, zarejestrowane dla probki MI,
w ktorej grupy sulfonowe przylaczono do nos$nika krzemionkowego poprzez grupy
etylofenylowe. Widmo to jest reprezentatywne dla wszystkich materiatdéw poddanych
modyfikacji. Potwierdzeniem funkcjonalizacji nosnika sa piki charakterystyczne dla
drgan w piercieniu aromatycznym przy dhugosciach fal 696 oraz 736 cm™ oraz piki
w zakresie 1400 — 1600 cm™ odpowiadajace drganiom deformacyjnym grup C-H [10].
Absorbcja promieniowania w  zakresie 2850 - 3000 cm’ jest zwiazana
z wystgpowaniem asymetrycznych, rozciagajacych drgan wiazan grup metylowych,
taczacych pier$cien aromatyczny z nosnikiem. Pozostate pasma sa charakterystyczne
dla materiatow krzemionkowych [11].
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Rys. 4. Krzywe TG sfunkcjonalizowanych materiatow
Fig. 4. TG curves of functionalized materials



Stabilno$§¢ temperaturowa oraz ilo$¢ przylaczonych grup organicznych
otrzymanych materiatbw wyznaczono metoda termograwimetryczna. Wyniki
zaprezentowano na rys. 4 oraz w tabeli 2. Wszystkie otrzymane probki
charakteryzowatly si¢ stabilnoscia do temperatury 350°C, powyzej ktorej nastgpowat
termiczny rozklad grup funkcyjnych. Stwierdzono wyrazna zalezno$¢ pomigdzy
wielko$cia powierzchni wilasciwej Sger, a iloscia trwale przylaczonych grup.
W monolicie M2, ktéry cechowat sie powierzchnia 413 m*-g”, ilo$¢ zwiazanych grup
byta najwicksza (0,75 mmol-g"), za§ w zelu krzemionkowym, ktérego powierzchnia
wynosita 212 m*>-g”" stezenie H" wynosito tylko 0,47 mmol-g"'. Biorac pod uwagg fakt,
ze probki krzemionkowe byly przygotowane w identyczny sposob i nominalna ilo$¢
wprowadzanych grup wynosita 1,5 mmol-g”, obserwowane réznice wynikaty
wylacznie z parametréw tekstury nosnikow.

Tabela 3. Charakterystyka przeptywowych mikroreaktorow

Table 3. Properties of flow microreactors

., Wolna objgtos¢ | Czas kontaktu H+
Reaktor Masa [g] Dlugos¢ [cm] 5 .
[em’] [min] [mmol]
M1 0,1444 4 0,51 16,9 0,11
M2 0,1513 4 0,48 16,1 0,13
KG 0,1444 1,9 0,21 6,8 0,07
Amberlyst 0,1444 1,7 0,24 8 0,68

Badania katalityczne przeprowadzono

w reakcji estryfikacji kwasu octowego

butanolem w czterech przeplywowych uktadach reakcyjnych. Wyniki badan
w mikroreaktorach, w ktorych rdzeniem aktywnym byty monolity M1 i M2,
przedstawiono na rys. SA. W procesie uzyto monolitdéw o identycznych wymiarach
geometrycznych, ale ze wzgledu na rézna porowato$¢ obu materiatéw ich masy byly
rézne i wynosity 0,1444 g oraz 0,1513 g, odpowiednio dla M1 i M2.
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Rys. 5. Zaleznos$¢ konwersji od czasu w mikroreaktorach M1 i M2 (A),
srednia wielko$¢ konwersji uzyskana w mikroreaktorze M1 i reaktorach ze ztozem statym (B),
produktywno$¢ reaktorow (C)
Fig. 5. Conversion vs. time in monolithic microreactors M1 and M2 (A),

average conversion obtained in M1 microreactor and packed-bed reactors (B), productivity (C)

Oba mikroreaktory wykazywaty dobra stabilno$¢ wilasciwosci katalitycznych
w badaniach prowadzonych przez 6 godzin. Wigksza konwersje (52%) oraz wigksza
produktywnos¢ (0,73 mmol'greaktor'l-min'l, rys. 5C) uzyskano w mikroreaktorze M1,
pomimo mniejszego st¢zania grup aktywnych, w poréwnaniu z monolitem M2.
Zdecydowanie lepsza efektywnos$¢ procesu zwiazana byla z utatwionym transportem
substratow i1 produktow reakcji do/z centrow aktywnych katalizatora w wigkszych
mezoporach oraz nieco dluzszym czasem przebywania, wynikajacym z wigkszej
porowato$ci monolitu.

Mikroreaktor, w ktorym uzyskano wyzsza konwersj¢ pordéwnano z reaktorami ze
ztozem statym. Reaktory rurowe o S$rednicy wewngtrznej rownej 4,5 mm
(odpowiadajacej $rednicy monolitéw) wypelniono ztozem aktywowanego zelu
krzemionkowego lub zywicy jonowymiennej (Amberlyst 15), o masie rownej masie
monolitu M1. Reaktor M2 nie zostal uwzgledniony w badaniach porownawczych ze
wzgledu na r6zna mase monolitu stanowiacego rdzen aktywny. Wysoko$¢ ztoza byta
niejednakowa 1 wynikata z roznej gestosci katalizatorow stosowanych w badaniach.
Srednie wielko$ci konwersji uzyskane w reaktorach przedstawiono na rys. 5B. W obu
przeptywowych reaktorach ze statym zlozem uzyskano mniejsze konwersje kwasu
octowego niz w mikroreaktorze przeptywowym M1. Zastosowane dwa zloza rdznily
si¢ zdecydowanie iloscia aktywnych grup kwasowych. W zywicy jonowymiennej ich
ilo$¢ byta kilkakrotnie wigksza niz w pozostatych materiatach (tabela 1), jednakze, ze
wzgledu na budowe chemiczna polimeru, tylko powierzchniowe grupy funkcyjne
biora udziat w reakc;ji.
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Rys. 6. Opory przeptywu cieczy w badanych reaktorach
Fig. 6. Pressure drop in investigated flow reactors

Dla wszystkich badanych reaktorow przeptywowych zbadano opory przeptywu
cieczy (woda, 20°C) przez monolit/ztoze. Wyniki zamieszczono na rys. 6.
Zdecydowanie najwigksze spadki cisnienia odnotowano w monolicie M2, najmniejsze
w MI1. Zaobserwowano, ze zmniejszenie w monolitach wielko$ci przelotowych
makroporow z 40 um na 10 um skutkowato prawie 55-krotnym wzrostem oporu
przeptywu. Spadek ci$nienia w reaktorze wypelnionym zywica jonowymienna byt
nieznacznie wigkszy niz w mikroreaktorze M1, a w reaktorze z zelem
krzemionkowym byt dwukrotnie wigkszy. Roznice te wynikaja z wielko$ci $rednic
kanatow migdzy ziarnami katalizatorow, wynoszacych okoto 116 pm i60 pm,
odpowiednio dla zywicy jonowymiennej i zelu krzemionkowego.

4. WNIOSKI

e Struktura monolitow krzemionkowych silnie zalezy od skladu mieszaniny
reakcyjnej oraz parametrow procesu ich otrzymywania.

e llo§¢ trwale przylaczonych do powierzchni materiatu krzemionkowego grup
kwasowych zalezata od powierzchni wlasciwej nosnika.

o Wszystkie reaktory wykazaty aktywnos$¢ w procesie estryfikacji kwasu
octowego butanolem.

e Najwyzsza konwersje 1 produktywno$¢ oraz najmniejszy spadek cisnienia
uzyskano w mikroreaktorze monolitycznym M1, charakteryzujacym sig
najkorzystniejszymi parametrami strukturalnymi i przeptywowymi.



Oznaczenia-Symbols

Tyarzenia — C€Zas starzenia [godz.]

aging time

Tytar-enia— temperatura starzenia [°C]

aging temperature

Comoniaky — St€Zenie roztworu amoniaku [M]

ammonia solution concentration

Toprenki — Czas obrobki w roztworze amoniaku [godz.]

time of ammonia treatment

Tppri— temperatura obrobki w roztworze amoniaku [°C]

temperature of ammonia treatment

; : = 2, -1
Sger—  powierzchnia wiasciwa [m™-g" |

specific surface area

Vymezo—  Objeto$¢ mezoporow [em® g

mesopore volume

Vy— catkowita objetos¢ porow [em®-g™']

total pore volume

Do —  Srednica makroporow [um]

microrepore diameter

D,..,—  S$rednica mezoporéw [nm]
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KATARZYNA MARESZ, AGNIESZKA KORENIUK, JANUSZ J. MALINOWSKI, JULITA MROWIEC-BIALON

COMPARATIVE STUDIES OF MONOLITHIC CONTINUOUS-FLOW MICROREACTORS AND
PACKED BED REACTORS IN THE ESTERIFICATION REACTION

The continuous flow reactors have many advantages over the batch reactors: continuous production,
easier automation and control of the process parameters, and reduced cost of operation. Continuous-flow
process offers higher selectivity, productivity, and elimination of costly catalyst separation from the
reaction mixture. The replacement of continuous flow reactor by monolithic microreactor-based
technology appeared to be promising for the effective production of fine chemicals. Most recently,
monolithic silica microreactors with a bimodal pore structure have been developed. This type of
microreactors, with a high ratio of specific surface area to the reactor volume, enables high concentrations
of active sites per unit volume and provides better heat and mass transfer.

In the present work, silica monoliths with different porous structure parameters, in particular the size
of flow-through macropores, were obtained. The performance of monolithic microreactors and the
continuously operated packed bed reactors with Amberlyst 15 resin or commercial silica gel
functionalized with arenesulfonic acid groups was compared, in esterification of acetic acid with n-
butanol.

Two silica monoliths (M1 and M2) with different pore structure were synthesized. Functionalized
monoliths formed active cores of microreactors. Macropore structure of monoliths was investigated by
scanning electron microscopy and low temperature nitrogen sorption was applied to determine textural
properties of materials. Incorporation of acidic centers was confirmed by FT-IR analysis. Thermal
properties and an amount of arenesulfonic groups anchored to the silica surface were determined by
thermogravimetric method.

The bi-continuous structure of macropores in both monoliths was observed. Monolith structure
strongly depends on the composition of the reaction mixture and the process parameters synthesis thereof.
Monolith M1 synthesized in presence of surfactant and hydrothermally treated in ammonia solution
at 90°C, featured bimodal mesopore structure (small mespores with diameters of 2-4 nm and larger ones
with diameters of 10-35 nm) and large macropores with diameters in the range of 30-50 pm. Monolith M2
hydrothermally treated in ammonia solution at 80°C owned uniform mesopore structure in the range of
10-20 nm and macropores with diameters ca. 10 um. Monoliths exhibited specific surface area of about
295 m>-g"! (M1) and 413 m*-g"' (M2), and comparable mesopore volume 1.20 cm’-g” for M1 and 1.12
em’-g”! for M2. A strong relationship between specific surface area of silica skeleton and the amount of
permanently attached acidic groups was observed. The monolith M2, which was characterized by the
largest specific surface area, had the greatest amount of anchored acidic groups.

Four continuous flow reaction systems, two monolitic microreactors and two packed bed reactors,
were evaluated in esterification of acetic acid and n-butanol. Catalytic experiments were performed for
the molar ratio of substrates 1:1, at 75°C using flow rate 0.03 ml ‘min’ in all reactors. The performance of
reactors was compared under identical condition: the same catalyst load in the form of monolith or
powder, reaction time of 6 h. All tested reactors have proved active in the continuous esterification
reaction. The highest conversion of acid (52%), productivity of ester (0.73 mmol-g"-min™") and the
smallest pressure drop were achieved in microreactor M1. Good efficiency of the esterification process



was associated with the most favorable structural and flow parameters of this monolith. Silica monolithic
microreactors proved more effective than the packed bed reactors in a test reaction.



MAREK TANCZYK, MANFRED JASCHIK, KRZYSZTOF WARMUZINSKI, ARTUR
WOIDYLA, DANIEL PIECH, ALEKSANDRA JANUSZ-CYGAN, ELZBIETA SOLTYS

ZATEZANIE NISKOSTEZONYCH ZANIECZYSZCZEN
GAZOWYCH W STRUMIENIU POWIETRZA
W DOSWIADCZALNEJ INSTALACJI
DO ADSORPCJI ZMIENNOCISNIENIOWEJ]

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

Celem pracy byto okreslenie granicznych wartosci zat¢zania niskost¢zonych zanieczyszczen
gazowych w procesie adsorpcji zmiennocisnieniowej (PSA) na potrzeby badan doswiadczalnych nad
zat¢zaniem metanu w powietrzu wentylacyjnym. Jako zanieczyszczenie, w miejsce CH,, dobrano ditlenek
wegla, ktory adsorbuje sig¢ lepiej 1 bardziej selektywnie w stosunku do sktadnikéw powietrza niz metan na
zastosowanym adsorbencie. Przeprowadzono zatem badania dla mieszanin zawierajacych 0,24-0,69%
obj. CO, w powietrzu. Stwierdzono, ze w proponowanym procesie mozna uzyska¢ gaz wzbogacony
o stgzeniu nawet siedmiokrotnie wyzszym niz st¢zenie CO, w gazie zasilajacym. Ponadto stwierdzono, ze
w zadnym z przypadkéw eksperymentalnych stgzenie zanieczyszczenia w gazie wzbogaconym nie
przekroczyto 5% obj., czyli dolnej granicy wybuchowosci metanu.

In the case of experimental investigations concerning methane enrichment in the air it is necessary to
avoid a rise of CH4 concentration above 5 vol.% i.e. its lower explosive limit. In order to determine
experimentally safe ranges of pressure swing adsorption (PSA) parameters and the maximum level of the
enrichment CO, was considered as a low-concentrated impurity in the air instead of methane because of
higher adsorption capacity and selectivity towards nitrogen and oxygen in available adsorbents.
Experimental results are therefore presented of the enrichment of CO, (0.24-0.69 vol.%) mixed with the
air. It was found that the concentration of carbon dioxide in a CO,-enriched stream is up to seven times
higher than that in the raw gas. It was also concluded that in all experimental cases CO, concentration in the
CO,-enriched stream did not exceed 5 vol.%.



1. WPROWADZENIE

Jedna z bardziej istotnych kwestii o znaczeniu ekologicznym i gospodarczym,
bedaca przedmiotem zainteresowania wielu osrodkow badawczych, jest sprawa
zagospodarowania metanu  emitowanego z  powietrzem  wentylacyjnym,
opuszczajacym szyby kopaln wegla kamiennego. Zasadnicza trudno$¢ jest w tym
przypadku zwiazana z tym, ze metan wystgpuje w bardzo matych stezeniach
w poteznej masie balastu. W kopalniach krajowych z pojedynczego szybu
odprowadza si¢ od 270 000 do 1400 000 Nm*h" mieszaniny powietrzno-metanowej
o $rednim stgzeniu metanu wynoszacym okoto 0,3% obj. [1]. W Instytucie
opracowano technologi¢ utleniania metanu 2z powietrza wentylacyjnego
w niekatalitycznym, termicznym reaktorze rewersyjnym [2]. Wykazano, ze reaktor
taki moze pracowac autotermicznie juz przy stezeniach metanu wynoszacych 0,2%
obj., jednak utylizacja wydzielanego ciepta jest mozliwa przy stezeniach metanu
wyzszych od 0,4% obj. [3]. Wykorzystanie w tym przypadku energii zawartej
W metanie emitowanym z powietrzem wentylacyjnym wiaze si¢ zatem
z koniecznos$cia podwyzszenia stezenia CH, w gazie zasilajacym reaktor rewersyjny
do poziomu wyzszego niz 0,4% obj. Naturalnym sposobem zwigkszenia st¢zenia CHy
w powietrzu wentylacyjnym wydawaé si¢ moze mieszanie go z wysokost¢zonym
strumieniem gazu z odmetanowania ztoza wegla. Metan z odmetanowania jest juz
jednak w polskich kopalniach wykorzystywany w rozny sposob [4]. Alternatywa jest
mieszanie powietrza wentylacyjnego z gazem ziemnym badz zatg¢zanie metanu
metodami separacyjnymi. W tym drugim przypadku interesujaca opcja wydaje sig
proces zatezania zanieczyszczen powietrza metoda adsorpcji zmiennoci$nieniowej
(PSA) opracowany w Instytucie na potrzeby wydzielania CO, ze strumieni spalin [5].

W procesie takim mozliwe bylo zwigkszenie st¢zenia CO, z poziomu 12-13% obj.
do co najmniej 70% obj. (czyli prawie szesciokrotnie). Nie byto natomiast wiadome,
jaki bylby stopien wzbogacenia przy znacznie nizszym st¢zeniu zanieczyszczenia
(<1%), jak to ma miejsce w przypadku metanu zawartego w powietrzu
wentylacyjnym. Brak tej informacji uniemozliwial przeprowadzenie stosownych
eksperymentow dla mieszaniny metanu z powietrzem w sposob bezpieczny, a tym
samym bezposrednia weryfikacje przydatnosci tego procesu PSA do zatgzania CHy
w powietrzu wentylacyjnym. Przy poziomie wzbogacenia uzyskiwanym dla wyzszych
stgzen zanieczyszczenia istniato duze prawdopodobienstwo, ze stezenie metanu
(chwilowe, lokalne badz $rednie) we wzbogacanej mieszanie moze przekracza¢ dolna
granice wybuchowosci, wynoszaca 5% obj. Z tego wzgledu w warunkach
laboratoryjnych badania procesow separacji mieszanin zawierajacych metan prowadzi
si¢ czesto przy wykorzystaniu gazoéw syntetycznych pozbawionych tlenu.
W rozwazanym przypadku gazem nosnym jest powietrze ze sprezarki, jednak ze
wzgledu na duze (~10 Nm’h™) wydajnosci instalacji nie byto praktycznie mozliwe
zastapienie go odpowiednio wysokim strumieniem azotu. W tej sytuacji, w badaniach
wstepnych, wskazanym wydato si¢ =zastapienie samego metanu gazem



niewybuchowym i niepalnym podobnie lub lepiej adsorbujacym si¢ na stosowanym
adsorbencie.

Celem zaprezentowanych w tej pracy badan byto zatem z jednej strony okreslenie
przydatnosci opracowanego w Instytucie procesu PSA do zat¢zania niskost¢zonych
zanieczyszczen gazowych w powietrzu, a z drugiej ustalenie warunkow bezpiecznego
ich prowadzenia, gdyby zanieczyszczeniem byl gaz wybuchowy, taki jak metan.
W badaniach metan, ze wzgledow bezpieczenstwa, zostal zastapiony ditlenkiem
wegla. W niniejszej pracy przedstawiono w zwiazku z tym wyniki eksperymentéw
dotyczacych zat¢zania mieszanin CO, (do okoto 1% obj.) z powietrzem. Biorac pod
uwage fakt, ze pojemnos$¢ adsorpcyjna dla ditlenku wegla oraz selektywno$¢ CO,
wzgledem tlenu i azotu na planowanych do stosowania adsorbentach jest wigksza niz
w przypadku metanu, okreslono w ten sposob graniczne wartosci stezen sktadnika
zatezonego dla roznych parametréw procesowych. Dzigki temu mozliwe bedzie
w dalszej kolejnosci prowadzenie badan procesu separacji mieszanin CHy/powietrze
w taki sposob, by zawartos¢ CH, w gazie zatezonym nie przekroczyta dolnej granicy
wybuchowos$ci. Zgromadzono takze dane doswiadczalne, ktore postuza do
opracowania i wstepnej weryfikacji opisu matematycznego procesu zat¢zania metanu
w powietrzu wentylacyjnym emitowanym z szybow kopaln weglowych.

2. METODYKA BADAN

Badania  wydzielania CO, Z  mieszaniny CO,/0,/N, wykonano
w czterokolumnowej instalacji PSA, stanowigcej pierwszy wezet separacyjny
w adsorpcyjno-membranowej instalacji hybrydowej, ktorej schemat polaczen pozwala
na niezalezne prowadzenie badan w kazdym wezle separacyjnym. Adsorpcyjny wezet
separacji przedstawiono szczegoétowo na rysunku 1. Jego kolumny maja Srednice
0,2 m i wysokos¢ ztoza adsorbentu 1,5 m. Adsorbentem jest zeolitowe sito
molekularne 13X Grace MS 544HP.

Instalacja PSA byta zasilana mieszaning suchego powietrza i ditlenku wegla (0,24-
0,69% obj.) o natgzeniu przeptywu 8,6 Nm>h™ i ci$nieniu ~1,14-1,19 bar. Przeplyw
gazu na wlocie do PSA byt regulowany przy pomocy uktadu regulacyjnego FT-01.
Temperatura mieszaniny zasilajacej byta mierzona w sposob ciaglty w punkcie TI-01.
Cisnienie gazu w instalacji PSA bylo regulowane za pomoca zaworu pneumatycznego
PV-07 umieszczonego na wylocie ze zbiornika ZB3. Regulator PV-07 jest skojarzony
z pomiarem ci$nienia w punktach PT-03 — PT-06 w adsorberach A1-A4. Wg¢zet PSA
opuszczaly dwa strumienie gazu: gaz oczyszczony kierowany do zbiornika ZB3,
a nastgpnie do otoczenia oraz gaz wzbogacony w CO, kierowany za posrednictwem
pompy prozniowej P2 do zbiornika ZB2. Gaz wzbogacony (2-4% obj. CO,) ze
zbiornika ZB2 byl spr¢zany w spre¢zarce P3 do cisnienia 2,5-4 bar i kierowany do
zbiornika ZB4. Cze$¢ gazu wzbogaconego ze zbiornika ZB4 byla zawracana po
rozpr¢zeniu do instalacji PSA, a reszte odprowadzano jako produkt procesu.



Kazdy z 4 adsorberow instalacji PSA pracowal na zmiang¢ w krokach zasilania
(adsorpcji), wspotpradowego rozprezania, wspotpradowego ptukania ztoza adsorbentu
strumieniem gazu wzbogaconego w CO,, rozpr¢zania przeciwpradowego,
przeciwpradowej regeneracji adsorbentu strumieniem gazu oczyszczonego i sprezania
gazu w kolumnie. Kroki te omdéwiono bardziej szczegétowo ponize;j.

e Zasilanie (adsorpcja), prowadzone byto przy ci$nieniu 1,14-1,19 bar. Podczas
tego kroku ditlenek wegla adsorbowat si¢ na wypetlieniu ZSM 13X. Gaz
oczyszczony byl odbierany wtedy przez gorny krociec aparatu, skad
odprowadzano go do zbiornika ZB3. Nadwyzka gazu oczyszczonego byla
kierowana do otoczenia przez zawor regulacyjny PV-07.

e Wspoélpradowe rozprezanie. Po zakonczeniu kroku zasilania redukowano
cisSnienie w adsorberze do ci$nienia atmosferycznego przez otwarcie zaworu
wydmuchowego, taczacego adsorber bezposrednio z kolektorem wydmuchowym.

e  Wspolpradowe plukanie zloza adsorbentu strumieniem gazu wzbogaconego
w CO, ze zbiornika ZB4. Strumien gazu wzbogaconego ze zbiornika ZB4,
regulowany za pomoca uktadu regulacyjnego FTC-09, byt doprowadzany od dotu
kolumny pod cisnieniem atmosferycznym, a wypierany z kolumny gaz
oczyszczony, odbierany przez gorny krociec, byt odprowadzany do kolektora
wydmuchu z pominigciem zbiornika ZB3.

e Rozprezanie przeciwpradowe. Cisnienie w kolumnie obnizane byto do poziomu
0,1-0,2 bar. Ditlenek wegla, zaadsorbowany na zlozu oraz wypelniajacy
swobodna przestrzen kolumny i makroporowata przestrzen wypetnienia, byt
usuwany z aparatu za pomoca pompy prozniowej P2 i gromadzony w zbiorniku
7ZB2 pod ci$nieniem atmosferycznym.

e Przeciwpradowa regeneracja adsorbentu strumieniem gazu oczyszczonego.
Po obnizeniu ci$nienia w adsorberze do poziomu 0,1-0,2 bar rozpoczynal sig¢
kolejny krok regeneracji adsorbentu, polegajacy na przemywaniu zloza
strumieniem gazu oczyszczonego. Gaz oczyszczony, pobierany ze zbiornika ZB3,
przeptywat przez wypehienie adsorbera pod ci$nieniem 0,1-0,2 bar, usuwajac ze
ztoza pozostala ilo§¢ zaadsorbowanego CO,, ktory byl odprowadzany do
zbiornika ZB2 przez pompe¢ proézniowg P2. Strumien gazu do regeneracji byt
regulowany przez uktad pomiarowo-regulacyjny FTC-02.

e Sprezanie gazu w kolumnie. Doptyw gazu ze zbiornika ZB3 do kolumny
adsorpcyjnej przy zamknigtym odprowadzeniu na ssanie pompy prozniowej
powodowat kontrolowany wzrost cisnienia w kolumnie az do jego wyréwnania
z ci$nieniem gazu oczyszczonego w zbiorniku ZB3. Krok sprezania konczyt pelny
cykl 1 kolumna byta gotowa do ponownej pracy w kroku zasilania.



Rys. 1. Schemat instalacji PSA

Fig.1. PSA installation
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Tab.1. Parametry ruchowe oraz wyniki badan doswiadczalnych procesu wydzielania ditlenku weggla z niskost¢zonej mieszaniny z powietrzem
Tab.1. Process parameters and experimental results concerning CO, removal from low-concentrated CO, mixture with the air

parametry ruchowe

wyniki doswiadczalne

dlugosc¢

Lp kroku VZont [COZ]Zont ngwlot Pz VPLont prL VRegont pRl pReg [COZ]Znyot [COZ]R¢+Regwy|°t
s Nm>h % obj. K bar | Nm*h' | bar Nm>h bar bar % obj. % obj.
1 105| 8,598 0,27 | 301,06|1,146| 3,434| 1,046 1,032| 0,149| 0,170 0 1,95
2 105| 8,598 0,24 | 301,06|1,146| 3,434| 1,046 1,032| 0,149| 0,170 0 1,76
3 105| 8,593 0,53 | 298,771,144 | 3,425| 1,052 1,032| 0,155| 0,172 0 3,24
4 105| 8,592 0,69 | 296,00|1,144| 3,444| 1,053 1,032| 0,156| 0,172 0 4,11
5 135| 8,595 0,49| 297,19(1,184| 1,100| 1,051 1,032| 0,154 | 0,171 0 1,70
6 135| 8,593 0,51 300,541,188 | 1,415| 1,047 1,032| 0,150| 0,175 0 2,02
7 135| 8,593 0,50| 296,25|/1,180| 1,856 | 1,055 1,032| 0,158 | 0,175 0 2,11
8 105| 8,593 0,50| 296,501,154 | 1,859 | 1,046 1,032| 0,157 | 0,174 0 1,72
9 115| 8,596 0,50| 297,85|1,177| 1,862| 1,052 1,032| 0,163 | 0,180 0 1,83




3. WYNIKI BADAN DOSWIADCZALNYCH

W badaniach zmieniano st¢zenie CO, w gazie zasilajacym, nat¢zenie przeptywu
gazu wzbogaconego w kroku ptukania oraz dlugos¢ kroku cyklu PSA. Wyniki badan
w cyklicznym stanie ustalonym przedstawiono zbiorczo w tabeli 1 oraz na rysunkach
2-4. Cykliczny stan ustalony byl osiagany po okoto 100 cyklach PSA. We wszystkich
przypadkach przedstawionych w tabeli 1 sprawno$¢ odzysku ditlenku wegla wynosita
100%.

Na rysunku 2 przedstawiono stgzenie ditlenku wegla w gazie wzbogaconym
w funkcji stezenia CO, w gazie zasilajacym, przy nat¢zeniu przeptywu gazu w kroku
ptukania wynoszacym okoto 3,4 Nm>h™ (przypadki 1-4 w tabeli 1). Jak wida¢ na tym
rysunku wzrost st¢zenia CO, na wlocie do instalacji PSA prowadzi do praktycznie
prostoliniowego wzrostu stgzenia CO, w gazie wzbogaconym. Trend taki jest
zwiazany z liniowym charakterem izotermy adsorpcji ditlenku wegla na ZSM 13X
w bardzo niskim obszarze cis$nien czastkowych. Krotno$¢ wzbogacenia (stosunek
stezen CO, w gazie wzbogaconym i zasilajacym) spada natomiast od 7,3 do 6 przy
wzro$cie stezenia CO, w gazie zasilajacym z 0,24 do 0,69% obj.

Na rysunku 3 przedstawiono st¢zenie CO, w gazie wzbogaconym w funkcji
wlotowego natezenia przeptywu gazu w kroku ptukania, przy stezeniu CO, w gazie
zasilajacym wynoszacym 0,5% obj. (przypadki 5-7 w tabeli 1). Wzrost nat¢zenia
przeptywu na wlocie w kroku ptukania ma prowadzi¢ w zamierzeniu do wysycenia
wigkszych partii ztoza gazem wzbogaconym, a w konsekwencji do wzrostu stezenia
CO, w tym gazie. Taki tez wniosek wynika z zalezno$ci przedstawionej na rysunku 3.
Odbiciem tego trendu jest oczywiscie wzrost krotnosci wzbogacenia, ktora jest jednak
w tym przypadku (krok cyklu 135 s i wlotowe natg¢zenie przeptywu gazu w kroku
ptukania 1,1-1,9 Nm’h™) nizsza niz w sytuacji przedstawionej na rysunku 2 (krok
cyklu 105 s i wlotowe natezenie przeptywu gazu w kroku plukania 3,4 Nm’h™).
Nalezy tez zauwazyC, ze w sytuacji opisanej na rysunku 3 stosunkowo duza zmiana
nat¢zenia przeptywu gazu wzbogaconego w kroku plukania (o okoto 72%
w przypadku dwoéch skrajnych punktéw) prowadzi do stosunkowo niewielkiego
wzrostu krotnosci wzbogacenia (0 22%).

Na rysunku 4 przedstawiono zalezno$¢ stgzenia CO, w gazie wzbogaconym
w funkcji dlugosci kroku cyklu PSA, przy stezeniu CO, w gazie zasilajacym
wynoszacym 0,5% obj. 1 natezeniu przeplywu gazu w kroku ptukania wynoszacym
okoto 1,9 Nm*h" (przypadki 7-9 w tabeli 1). Jak widaé na tym rysunku, wydtuzenie
czasu trwania kroku w instalacji PSA o prawie 30%, przy ustalonych natezeniach
przeplywu gazu zasilajacego, regenerujacego i1 pluczacego prowadzi do wzrostu
stgzenia CO, w gazie wzbogaconym od 1,7 do 2,11% obj. Obserwowany trend jest
zgodny z oczekiwaniami, gdyz wydtuzenie czasu trwania cyklu skutkuje wysyceniem
przez ditlenek wegla wigkszych partii ztoza 1 w konsekwencji wzrostem st¢zenia CO,
w gazie wzbogaconym.
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Rys. 2. Stezenie CO, w gazie wzbogaconym w funkcji stgzenia CO, w gazie zasilajacym
(przypadki 1-4 w tabeli 1)
Fig. 2. Carbon dioxide concentration and enrichment in CO,-enriched stream
vs. CO, content in raw gas (Table 1, Runs 1-4)
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Rys. 3. Stezenie CO, w gazie wzbogaconym w funkcji nat¢zenia przeptywu gazu wzbogaconego na
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Fig. 3. Carbon dioxide concentration and enrichment in CO,-enriched stream
vs. inlet flow rate of enriched gas during purge (Table 1, Runs 5-7)
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Rys. 4. Stgzenie CO, w gazie wzbogaconym w funkcji dtugosci kroku cyklu PSA
(przypadki 7-9 w tabeli 1)
Fig. 4. Carbon dioxide concentration and enrichment in CO,-enriched stream
vs. duration of PSA cycle step (Table 1, Runs 7-9)

4. WNIOSKI

W wyniku badan procesu wydzielania CO, z niskost¢zonych mieszanin
z powietrzem stwierdzono, ze w proponowanym procesie PSA mozna uzyskaé gaz
wzbogacony o stezeniu nawet siedmiokrotnie wyzszym niz st¢zenie CO, w gazie
zasilajacym. Jednocze$nie  stwierdzono, ze w zadnym z przypadkow
eksperymentalnych stezenie ditlenku wegla w gazie wzbogaconym nie przekroczyto
5% obj. Uzyskane warto$ci mozna traktowac¢ jako graniczne poziomy wzbogacenia
dla dalszych badan nad wydzielaniem metanu z niskostezonych mieszanin
z powietrzem, gdyz pojemno$¢ adsorpcyjna CO, oraz jego selektywnos$¢ wzgledem
tlenu i azotu na planowanych do stosowania adsorbentach sa wigksze niz w przypadku
CH,. Mozna takze stwierdzi¢, ze w przypadku eksperymentow 2z metanem,
prowadzonych w podobnym zakresie parametrow jak w niniejszej pracy, nie powinno
dojsc¢ do przekroczenia dolnej granicy wybuchowosci.

W wyniku przeprowadzonych badan zgromadzono takze dane doswiadczalne,
ktore beda pomocne przy opracowaniu i weryfikacji opisu matematycznego procesu
zatezania metanu w powietrzu wentylacyjnym emitowanym z szybow kopaln

weglowych.
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ALEKSANDRA JANUSZ-CYGAN, ELZBIETA SOLTYS

THE ENRICHEMENT OF LOW-CONCENTRATED IMPURITIES IN AIR USING AN
EXPERIMENTAL PRESSURE SWING ADSORPTION INSTALLATION

The removal and utilization of ventilation air methane (VAM) is a big ecological and economical
issue. A process of VAM oxidation in the thermal reverse flow reactor was developed in the Institute
which requires however methane concentration in the feed air above 0.4 vol.% if the produced heat is to
be utilized. One of the possible ways of increasing methane concentration in the ventilation air could be
pressure swing adsorption process (PSA). In the case of experimental investigations concerning methane
enrichment in the air it is necessary to avoid a rise of CH, concentration above 5 vol.% i.e. its lower
explosive limit. In order to determine experimentally safe ranges of PSA parameters and the maximum
level of the enrichment CO, was considered as a low-concentrated impurity in the air instead of methane
because of higher adsorption capacity and selectivity towards nitrogen and oxygen in available
adsorbents.

The experimental investigations concerning CO, removal from CO,/O,/N, mixture were performed in
a laboratory pressure swing adsorption installation (Fig.1) which is the part of a hybrid installation
described in detail in [5]. Experimental runs are presented in Table 1 and in Figs 2-4. It can be seen in
Fig.2 that carbon dioxide concentration in CO,-enriched stream increases linearly with CO, concentration
in the feed gas from 1.95 to 4.11 vol.% and the enrichment level lies between 6 and 7.3. Both CO,
concentration in the CO,-enriched stream and the enrichment level increase with an increase of the inlet
flow rate of the enriched gas during purge (Fig.3) and with an increase of the single step length of the
PSA cycle (Fig.4).

It was found that the concentration of carbon dioxide in a CO,-enriched stream is up to seven times
higher than that in the raw gas. It was also concluded that in all experimental cases CO, concentration in the
CO,-enriched stream did not exceed 5 vol.%, i.e. lower explosive limit of methane. The experimental data
presented in this study will form the basis for the formulation and verification of a mathematical model of the
pressure swing adsorption process concerning the enrichment of low-concentrated impurities (especially
methane) in the air.
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STOPIEN ZATRZYMANIA GAZU W REAKTORACH AIRLIFT:
STUDIA LITERATUROWE I EKSPERYMENTY
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W pracy przedstawiono podstawowe typy reaktorow airlift oraz rezimy hydrodynamiczne, w jakich
pracuja. Oméwiono wptyw takich czynnikow jak predkos¢ gazu i cieczy, geometria reaktora oraz wlasno-
$ci fazy cieklej na stopien zatrzymania gazu. Zaprezentowane zostaty rowniez wyniki pomiaréw tego
parametru w reaktorze airlift z cyrkulacja wewngtrzna.

Basic types of airlift reactors are presented and hydrodynamic regimes of their operation are described. In-
fluence of some parameters (gas and liquid velocity, reactor geometry and liquid properties) on gas holdup in
airlift reactor is discussed. Results of gas holdup measurements in internal loop reactor are presented.

1. WPROWADZENIE

Reaktory, w ktorych prowadzone sa aerobowe procesy biologiczne, musza spet-
nia¢ kilka zasadniczych warunkéw. Mianowicie powinny one zapewniac:

e odpowiednig szybkos$¢ transportu tlenu do fazy cieklej,

e odpowiednia homogeniczno$¢ uktadu, przy jednoczesnym zastosowaniu nie-

wielkich sit §cinajacych,

e odpowiednio dtugi czas przebywania.

Wymienione wyzej warunki czgsto maja sprzeczny charakter, np. wzrost szybko-
$ci transportu tlenu mozemy osiagna¢ poprzez zwigkszenie turbulentnosci uktadu,
jednakze powoduje to wzrost sit $cinajacych, co moze doprowadzi¢ do zniszczenia
delikatnych struktur komorkowych. Dlatego dobor odpowiedniego typu reaktora do
danego procesu wymaga optymalnego zbalansowania wymienionych czynnikow.

Wyrézni¢ mozemy trzy podstawowe typy reaktoréw stosowanych w procesach
biotechnologicznych z udzialem tlenu: reaktor zbiornikowy z mieszadtem, kolumna
barbotazowa oraz reaktor airlift.



Reaktory airlift posiadaja wiele zalet w porownaniu z pozostatymi dwoma typami
reaktorow. Dzigki mieszaniu za pomoca strumienia gazu w reaktorach tych mamy
znacznie bardziej jednorodny rozktad sit Scinajacych niz w przypadku mieszania me-
chanicznego. Ponadto wyeliminowanie mieszadta zmniejsza ryzyko zakazenia uktadu.
Reaktory airlift charakteryzuja si¢ stosunkowo niskim zuzyciem energii. Efektywnos¢
transportu tlenu, tj. ilo$¢ zaabsorbowanego tlenu na jednostke zuzytej energii
i jednostke czasu jest najwigksza spo$rod wymienionych wyzej reaktorow [1].
W przypadku proceséw, w ktorych wartos¢ produktu jest niska, jak np. procesy
oczyszczania $ciekow, efektywno$¢ energetyczna jest bardzo istotnym czynnikiem
wplywajacym na obnizenie kosztow operacyjnych.

2. PRZEGLAD LITERATURY

2.1. ROZWIAZANIA KONSTRUKCYJNE REAKTOROW AIRLIFT I REZIMY
HYDRODYNAMICZNE

Podstawowe typy reaktoréw airlift przedstawiono na rysunku 1. Zasadniczo reak-
tory te mozemy podzieli¢ na dwie grupy: z cyrkulacja wewngtrzng (ang. internal loop
reactors) 1 z cyrkulacja zewngtrzna (ang. external loop reactors). Reaktor z cyrkulacja
wewngtrzna to kolumna barbotazowa, w ktoérej umieszczono przegrode w postaci
ptyty lub wspoétsrodkowej rury. Reaktor z cyrkulacja zewngtrzng sktada sig¢ z dwoch
oddzielnych kolumn potaczonych przez poziome sekcje w dolnej 1 gornej czesci reak-
tora. Poprzez napowietrzanie tylko jednej czeSci powstaje gradient ci$nien hydrosta-
tycznych w obu czgéciach reaktora, ktory jest sita napedowa cyrkulacji ptyndéw
migdzy tymi czg$ciami [2].

a) b) c)

I
gaz gaz *gaz

Rys. 1. Rodzaje reaktorow airlift: a) z cyrkulacja wewngtrzna z przegroda w postaci ptyty,
b) z cyrkulacja wewngtrzng z przegroda w postaci rury, ¢) z cyrkulacja zewngtrzna
Fig. 1. Types of airlift reactors: a) split-cylinder internal-loop, b) concentric draught-tube internal-loop,
¢) external-loop



Generalnie, w kazdym reaktorze airlift wyr6zni¢c mozemy cztery strefy: strefe
wznoszenia, stref¢ opadania oraz separator (strefa odgazowania) i stref¢ przydenna.
W czgsci napowietrzanej reaktora mamy tzw. stref¢ wznoszenia (ang. riser), gdzie gaz
i ciecz plyna wspotpradowo w gore. W zaleznosci od predkosci gazu, podobnie jak
w kolumnach barbotazowych, mozemy tu rozr6zni¢ rezim przeptywu homogeniczne-
go, charakteryzujacy si¢ niewielkimi oddzialywaniami wzajemnymi pomig¢dzy po-
szczegolnymi pecherzami gazu, waskim rozktadem $rednicy pecherzy iniewielka
turbulentno$cia uktadu oraz rezim przeptywu heterogenicznego, w ktérym nastepuje
koalescencja pecherzy, w zwiazku z czym mamy szerszy rozkltad srednicy pecherzy,
wigksza tez jest turbulentno$¢ uktadu.

W strefie opadania czgsciowo lub catkowicie odgazowana ciecz ptynie w dot reak-
tora. W zaleznoS$ci od konstrukcji separatora, charakterystyki geometrycznej samego
reaktora oraz od natg¢zenia przeplywu gazu zasilajacego mozemy mieé¢ do czynienia
z trzema obszarami pracy reaktora (rys.2). Mianowicie, wyrdézniamy obszar catkowi-
tego odgazowania (gaz znajduje si¢ tylko w strefie wznoszenia), obszar przejsciowy
(gaz czesciowo wypetnia strefe opadania) oraz obszar cyrkulacji fazy gazowej [3, 4].
Reaktory z cyrkulacja zewngtrzna pracuja zazwyczaj w obszarze catkowitego odga-
zowania. Konstrukcja tych aparatow powoduje, iz nagazowana ciecz musi pokonac
dos¢ dtugi odcinek migdzy strefa opadania i wznoszenia, co powoduje efektywne
odgazowanie. W przypadku reaktoréw z cyrkulacja wewnetrzna odcinek migdzy stre-
fa opadania i wznoszenia jest krotki (o ile nie wydtuzymy drogi, ktora ciecz musi
pokonac¢ poprzez specjalna konstrukcj¢ separatora) i dlatego przy odpowiednio duzej
predkosci cieczy czg$¢ pecherzy moze zosta¢ porwana do strefy opadania.

a) b) c)

Rys. 2. Hydrodynamiczne obszary pracy reaktora airlift: a) obszar catkowitego odgazowania,
b) obszar przej$ciowy, c) obszar cyrkulacji gazu
Fig. 2. Hydrodynamic regimes in an airlift reactor: a) complete degassing, b) transition regime,
¢) gas circulation regime



Aby pecherze gazu zostaly porwane do strefy opadania, predkosé cieczy w tej stre-
fie powinna by¢ rowna lub wigksza niz predkos¢ swobodnego wznoszenia pecherzy.
Przy niskich natgzeniach przeptywu gazu predkosé cyrkulacji cieczy jest niewielka,
prawie wszystkie pecherze ulegaja odgazowaniu i w strefie opadania plynie sama
ciecz. Wzrost predkosci gazu powoduje wzrost predkosci cyrkulacji cieczy az do mo-
mentu, gdy zaczyna ona porywaé do strefy opadania pecherze, ktorych predkos¢ swo-
bodnego wznoszenia jest mniejsza od predkosci cieczy. Dalszy wzrost predkosci gazu
powoduje stopniowe wypelnianie si¢ strefy opadania pecherzykami gazu (wraz ze
wzrostem natgzenia przeptywu gazu obserwujemy przesuwanie si¢ frontu stacjonar-
nych pecherzy w dot strefy opadania). Zwigkszajac w dalszym ciagu przeptyw gazu
dochodzimy do momentu, gdy pecherze wypetniaja cata stref¢ opadania i gaz zaczyna
cyrkulowac.

2.2. STOPIEN ZATRZYMANIA GAZU

Stopien zatrzymania gazu, tj. objgtosciowy udzial gazu w dyspersji ciecz-gaz
w reaktorze airlift jest podstawowym parametrem decydujacym o pracy tego reaktora.

Ilo§¢ zatrzymanego gazu, w potaczeniu z rozmiarem pecherzy, wptywa na wiel-
ko$¢ powierzchni migdzyfazowej, a tym samym na objgtosciowy wspotczynnik wni-
kania masy k;a. Roznica migdzy iloscia gazu zatrzymanego w strefie wznoszenia
i strefie opadania decyduje o szybkosci cyrkulacji cieczy. Stopien zatrzymania gazu
wplywa réwniez na czas przebywania gazu w cieczy.

Zatrzymanie gazu w strefie wznoszenia (&), w strefie opadania (&) oraz catkowi-
ty stopien zatrzymania gazu w reaktorze (&,) powiazane sa ze soba nastgpujaca zalez-
noscia:

e A€, + 4,8, W
& A+ A4
r d

Powyzsze rownanie jest stuszne dla reaktorow o statym przekroju strefy opadania
1 wznoszenia.

Na wielko$¢ stopnia zatrzymania gazu wptywa przede wszystkim natgzenie prze-
ptywu gazu, predko$¢ cieczy, geometria reaktora (separator, dystrybutor gazu, stosu-
nek przekroju strefy opadania do strefy wznoszenia) oraz wlasnosci fizykochemiczne
cieczy.

Wptyw predkosci gazu na stopien zatrzymania uzalezniony jest od rezimu hydro-
dynamicznego, w jakim pracuje reaktor i jest on najsilniejszy dla przeptywu homoge-
nicznego. W rezimie heterogenicznym wplyw predkosci gazu staje sig stabszy [5, 6].
Dla okreslonej geometrii reaktora oraz uktadu ciecz-gaz korelacje umozliwiajace wy-
znaczenie stopnia zatrzymania gazu przybieraja nastgpujaca postac [5, 6]:

g=a-ul 2)



Wspolczynnik f zalezy od rezimu przeptywu gazu: dla przeptywu homogenicznego
przybiera wartosci z przedziatu 0,7-1,2, zas dla przeptywu przejsciowego i heteroge-
nicznego miesci si¢ w zakresie 0,4—0,7. Wspotczynnik o natomiast opisuje wplyw
geometrii reaktora oraz rodzaju cieczy [7].

Onken 1 Weiland [8] zaobserwowali silny wplyw predkos$ci cieczy na stopien za-
trzymania gazu. Wraz ze wzrostem predkosci cieczy ilo$¢ gazu zatrzymanego
w strefie wznoszenia maleje. Wynika to z efektu ,,przyspieszania” wznoszacych sig
pecherzy przez ptynaca w tym samym kierunku ciecz. Odwrotny efekt jest obserwo-
wany w strefie opadania, gdzie wraz ze wzrostem predkosci cieczy rosnie liczba po-
rywanych pecherzy gazu.

Wplyw geometrii reaktora na stopien zatrzymania gazu czgsto ujmowany jest za
pomoca stosunku A,/ A,. Wraz ze wzrostem tego stosunku stopien zatrzymania gazu
maleje [9, 10]. Wzrost wielkosci 4,/ A, oznacza bowiem nizsze predkosci cieczy
w strefie opadania lub wyzsze w strefie wznoszenia, a to w obu przypadkach skutkuje
zmniejszeniem ilodci gazu zatrzymanego.

Zaleznosc¢ stopnia zatrzymania gazu od lepkosci cieczy jest dos¢ ztozona. Wraz ze
wzrostem lepkosci stopien zatrzymania gazu poczatkowo rosnie, a nastgpnie maleje.
Wazrost lepkosci fazy ciektej do wartosci ok. 3,7 cP powoduje zwigkszenie iloSci gazu
zatrzymanego, poniewaz w tym zakresie wigksza lepko$¢ cieczy zmniejsza predkosé
wznoszenia pgcherzy gazowych. Dalszy wzrost lepkos$ci cieczy promuje jednak koale-
scencje pecherzy. Wigksze pecherze wznosza si¢ z wigksza predkoscia, a zatem spada
ilo$¢ gazu zatrzymanego [5].

Moraveji i wsp. [11] zauwazyli, Ze obnizenie napigcia powierzchniowego poprzez
dodatek $rodka powierzchniowo czynnego zwigksza stopien zatrzymania gazu.

Na obj¢tosciowy udziat gazu w dyspersji ciecz-gaz ma réwniez wptyw konstrukcja
dystrybutora gazu [6] oraz separatora, ktéra decyduje o stopniu odgazowania cieczy
wplywajacej ze strefy wznoszenia, a tym samym o stopniu zatrzymania gazu w strefie
opadania [12,13].

Badacze [10, 14—-16] czgsto stwierdzaja, ze stosunek stopnia zatrzymania gazu
w strefie opadania i strefie wznoszenia jest wielkoScia stata i1 dla reaktorow z cyrkula-
cja wewngtrzna bez separatora miesci si¢ w granicach 0,8—1. Jednakze van Benthum
i wsp. [3] zauwazaja, ze jest to tylko przyblizenie. Doktadniejsze badania wykazaty,
ze wraz ze wzrostem predkosci gazu stosunek ten ros$nie w obszarze przejSciowym
pracy reaktora, a nieco maleje w obszarze petnej recyrkulacji gazu.

W literaturze dostepnych jest bardzo wiele korelacji pozwalajacych wyznaczy¢
stopien zatrzymania gazu w reaktorze (tabela 1). Niestety, korelacje te daja dobre
przyblizenie jedynie wtedy, gdy stosowane sa dla tego samego typu reaktora o zblizo-
nej geometrii i takiej samej konstrukcji separatora oraz dla cieczy o zblizonych wia-
snosciach fizykochemicznych.



Tabela 1. Empiryczne korelacje umozliwiajace wyznaczenie stopnia zatrzymania gazu

w reaktorach airlift

Table 1. Empirical gas holdup correlations for airlift reactors
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e = 0,0591u1’013 LCO28 ({la propanolu nol, etanol, propanol,
& & “ butanol)
1,043 | 0,187
&, =0,0448u,, " - C, dla butanolu
074 0,007 woda z dodatkiem
ggr = 0,021/{8, . CS dla SDS 0-5 ppm zwiazkow
_ 0,71 0,22 powierzchniowo
[11] cw &, =0,02u," - C; dla Tween 80 czynnych (SDS,
£, =0,015u7-C>*"  dla Triton X - 405 Tween 80, TritonX-
405)
’_ 0,841 0,135
21] cw Egr = 44’1”gr Heop wodny roztwor
’ 0,935 0,107 -49 .
ey = 29’7ugr T 1-4% wag. CMC
g, =13 lu;, dla reaktora o poj.1001 woda, wodny roztwor
[22] CwW , 148 . skrobi o stgzeniu
&, =316u,"” dlareaktoraopoj.7,251 0,2-1%
_ 7 \0.682 0,083 wodne roztwory CMC
3] cz & = 0,01 g(ug’)o Hr o lepkosci 1-51,25 cP

CW — reaktor z cyrkulacja wewngtrzna, CZ — reaktor z cyrkulacja zewngtrzna

3. EKSPERYMENTY

W niniejszej pracy przedstawiono wyniki badan stopnia zatrzymania gazu w reak-
torze airlift z cyrkulacja wewngtrzna. Eksperymenty te stanowig pierwszy etap badan
procesu biologicznego oczyszczania $ciekow ze zwiazkdéw fenolowych. Schemat in-
stalacji wraz z reaktorem przedstawiono na rysunku 3.

Doswiadczenia prowadzono w reaktorze sktadajacym si¢ z dwdch koncentrycz-
nych rur wykonanych z przezroczystego PCW. Wymiary rur wynosity d,= 0,192 m
1H,=2,05m oraz d;,=0,134m i H;=1,5m odpowiednio dla rury zewngtrznej
i wewnetrznej. Stosunek A,/ A, wynosit 1,05. Rura cyrkulacyjna umieszczona byta
0,07 m od dna kolumny. Zgodnie z sugestiami Chisti [15], dystrybutor gazu zlokali-
zowany byl tuz ponad dolng krawedzia rury cyrkulacyjnej. Sktadat si¢ on z 12, wyko-
nanych z Tetraglasu, porowatych walcow o wymiarach 0,026 m x 0,013 m. Walce
rozmieszczone byly réwnomiernie w przestrzeni pierscieniowej pomigdzy dwoma
kolumnami. Srednica poréw walca wynosita d = 90 um.

Wszystkie pomiary wykonywano pod cisnieniem atmosferycznym i w temperatu-
rze pokojowej, stosujac uktad powietrze — woda.

Powietrze pompowano za pomoca sprezarki (1) do zbiornika (2), a stamtad po-
przez osuszacz (3) i1 zawor redukcyjny do instalacji. Natezenie przeptywu powietrza
regulowano za pomoca masowego regulatora przeptywu firmy Bronkhorst.

Wysokos¢ dyspersji gaz-ciecz we wszystkich eksperymentach wynosita 1,62 m.
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Rys. 3. Schemat instalacji doswiadczalnej: 1 — sprezarka, 2 — zbiornik sprezonego powietrza,
3 — osuszacz, 4 — u-rurki, 5 — reaktor airlift
Fig. 3. Experimental setup: 1 — air compressor, 2 — compressed air tank, 3 — dryer,
4 — u-tube manometers, 5—airlift reactor

Stopien zatrzymania gazu w strefie wznoszenia i opadania wyznaczano za pomoca
odwrdoconych u-rurek stosujac nastgpujaca zaleznosc [15]:

g = Pu A 3)

£ optp, Az

W catym badanym zakresie predkosci gazu reaktor pracowal w obszarze przej-
sciowym, tzn. pecherze powietrza czgSciowo wypetnialy strefe opadania, natomiast
nie obserwowano pelnej recyrkulacji powietrza. W zaleznosci od predkosci gazu front
pecherzy przesuwat si¢ od 0,12 m do 0,82 m ponizej gornej krawedzi rury cyrkulacyj-
nej. W strefie wznoszenia obserwowano pecherze o $rednicy d = 4-6 mm. Podobna
wielko$¢ pecherzy obserwowano w obszarze nagazowanym w rurze cyrkulacyjne;j.
Ponizej frontu pecherzy w strefie opadania widoczne byly drobne pojedyncze pegche-
rzyki o $rednicy d = 1-3 mm, z ktérych czg$¢ poruszata si¢ powoli w gore, natomiast
cze$¢ wedrowata w dot. Nalezy zauwazy¢, ze ze wzgledu na fakt, iz strefe opadania
stanowita rura wewngtrzna, doktadna obserwacja pecherzy w tej strefie mozliwa byta
tylko przy niewielkich predkosciach gazu (i, < 0,01 m's™). Przy wyzszych predko-
sciach gazu pecherze w rurze cyrkulacyjnej byty stabo widoczne. Mozliwa byta jedy-



nie obserwacja frontu pgcherzy oraz drobnych, pojedynczych pecherzykow cyrkuluja-
cych do strefy wznoszenia. Niemniej jednak wybrano taka wtasnie konfiguracjg reak-
tora majac na uwadze przyszte eksperymenty i mozliwo$¢ zamontowania w strefie
opadania mieszadta.

Na rysunku 4 przedstawiono wyniki pomiaréw stopnia zatrzymania gazu w strefie
opadania i w strefie wznoszenia. Przeptyw homogeniczny w strefie wznoszenia ob-
serwowano do predkosci gazu u, = 0,07 ms”. Dalsze zwigkszanie predkosci gazu
prowadzito do koalescencji pgcherzy. Uktad zaczynat wykazywac znaczna turbulent-
nos¢. Predkos¢, przy ktorej zaobserwowano zmiang charakteru przeptywu pokrywa
si¢ dobrze z predkoscia, przy ktorej zmienia si¢ charakter zalezno$ci stopnia zatrzy-
mania gazu od predkosci gazu. Zmierzone wartos$ci stopnia zatrzymania gazu w strefie
opadania i w strefie wznoszenia dla rezimu przeptywu homogenicznego skorelowano
za pomoca nastepujacych rownan:

— 0,96
£, = 2,68ugr (4)
€, =2,43u, —0,014 (5)
0,25
E|:| gooo
0,20 i
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Rys. 4. Stopien zatrzymania gazu w strefie wznoszenia i opadania w zaleznosci od predkosci gazu.
—— wartos$ci wyznaczone z rownania (4), --------- wartos$ci wyznaczone z rownania (5),
pionowa linia przerywana oddziela rezim homogeniczny i heterogeniczny
Fig. 4. Gas holdup in the riser and downcomer vs riser superficial gas velocity.
values calculated according to equation (4), --------- values calculated according to equation (5),
vertical dotted line separates homogenic and heterogenic regime

Na rysunku 5 przedstawiono zaleznosc¢ stosunku €, / £, od predkosci gazu. Cha-

rakter tej zaleznos$ci jest zgodny ze spostrzezeniami van Benthum i wsp. [3]. Nie jest
to wielkos¢ stata, lecz ro$nie wraz ze wzrostem predkosci gazu.
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Rys. 5. Stosunek stopnia zatrzymania gazu w strefie opadania i strefie wznoszenia
w zalezno$ci od predkosci gazu w strefie wznoszenia
Fig. 5. The ratio between downcomer and riser gas holdup as a function of riser superficial gas velocity

WNIOSKI T PODSUMOWANIE

Ze wzgledu na skomplikowane powigzania pomigdzy poszczegdlnymi parametra-
mi reaktora airlift i jego budowa geometryczng w literaturze brak jest uniwersalne;
zalezno$ci pozwalajacej wyznaczy¢ stopien zatrzymania gazu dla roznych reaktorow.
Nalezy z duza ostroznos$cia stosowa¢ wyprowadzone przez innych autorow zalezno-
$ci. Zastosowanie dostgpnych korelacji jest ograniczone tylko do tego samego typu
reaktora (o zblizonej geometrii itej samej konstrukcji separatora) oraz dla tych sa-
mych uktadéw gaz-ciecz.

OZNACZENIA - SYMBOLS

N
|

pole przekroju, m*
crossectional area

C, — stezenie alkoholu, kg~m’3
alcohol concentration

C, — stezenie celulozy, %
cellulose concentration
C — stezenie zwiazku powierzchniowo czynnego, ppm

surfactant concentration
d — $rednica, m
diameter



Ay

Mo

Vi

VL, sep

L,sep

— wspolczynnik wypelnienia, F, = G
L

filling factor

— liczba Froudea, Fr= —(ML" * ug,)z
g-d,

Froude number

— przy$pieszenie ziemskie, m-s>
acceleration due to gravity

— wysokos$¢, m
height

— odczyt z u-rurki, mm
u-tube manometr reading

— wspOtczynnik konsystencji, Pa-s"
flow consistency index

o) ("

o’ -p; d

»

— liczba Mortona, Mo =

Morton number
— charakterystyczny wspotczynnik plynigcia
flow behaviour index
— natezenie przeplywu gazu §wiezego w strefie wznoszenia, cm’s™!
riser fresh gas flowrate
— natezenie przeptywu gazu cyrkulujacego, cm®s™!
circulating gas flowrate
— predko$é liczona na pusty przekroj, m-s™
superficial velocity

. . 0, +0 .
— prawdziwa predkos¢ gazu w strefie wznoszenia, u,, = % , cmes

.
riser true gas velocity
— predkos¢ gazu liczona na pusty przekréj w strefie wznoszenia, cm-s™

riser superficial gas velocity

— calkowita objeto$é cieczy w reaktorze, m®
total liquid volume in the reactor

— objetos¢ cieczy w separatorze, m®
liquid volume in the separator

— odlegto$¢ migdzy punktami pomiarowymi, mm
the distance between measurement points

— odlegto$¢ migdzy punktami pomiarowymi, mm
the distance between measurement points

— stopien zatrzymania gazu
gas holdup

— stopien zatrzymania gazu, %
gas holdup

— lepkos$¢ pozorna cieczy, Pas
apparent viscosity

— lepkos¢ cieczy, cP
viscosity of liquid phase



P — gestosé, kgm™
density

o} — napiecie powierzchniowe, N-m™!
surface tension

NDEKSY DOLNE I GORNE — SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS

d — dotyczy strefy opadania
denotes downcomer

g — dotyczy fazy gazowej
denotes gas phase

L — dotyczy fazy cieklej
denotes liquid phase

p — dotyczy powietrza
denotes air

r — dotyczy strefy wznoszenia
denotes riser

w — dotyczy wody

denotes water
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ANNA SZCZOTKA, AGNIESZKA GASZCZAK, HANNA KOLARCZYK, RAFAL SARZYNSKI

GAS HOLDUP IN AIRLIFT REACTORS: LITERATURE STUDY AND MEASUREMENTS

Airlift reactors are very convenient type of reactors for biological processes. Some attractive features
of the airlift are good mixing capability to achieve homogenous distribution of oxygen and other nutri-
ents, low and uniformly distributed shear forces, low power consumption, high efficiency of oxygen
transport and simple construction without moving part.

One of the major hydrodynamics parameters of the airlift reactor is gas holdup. Its value in particular
parts of the reactor or its total value notably affects other important parameters of the reactor operation as
interfacial area, mass transfer coefficient, liquid circulation velocity, residence time of gas in the liquid
phase. Detailed knowledge about gas holdup is essential for reliable designing and scaling up an airlift
reactor.

In the paper, an influence of some important parameters (superficial gas velocity, liquid velocity, re-
actor geometry, properties of liquid phase) on gas holdup value is discussed on the basis of literature
review. Some empirical correlations to predict gas holdup presented in the literature are summarized in
the table. It is concluded that the prediction of this parameter is still limited. Although many empirical
correlations are available they are generally restricted by reactor geometry and liquid properties.

The paper presents results of experiments on gas holdup measurement in internal-loop reactor. The
work is a first step of research aimed at investigation of process of biological treatment of phenolic



wastewater in airlift reactor. Experiments were conducted in the reactor made of two concentric PVC
tubes. Internal diameters and heights for the riser and downcomer were: d, = 0.192 m, H,=2.05 m and
d;=0.134 m, H;= 1.5 m respectively. Reactor was annulus sparged. All the experiments were conducted
for air-water system. It was observed, that in the entire range of applied gas velocities, reactor operated in
transitional regime and air bubbles were present only in part of the downcomer. Gas holdup data for the

riser and downcomer were correlated by the following equations: g, = 2.68u§;.9 % and
€49 =2.43u,, —0.014 . It was also concluded that &, /e, ratio is not a constant value, as many re-

searches postulated [10, 14-16], but in the transitional regime it increases when gas velocity is increased.
This observation is in good agreement with van Benthum et al. [3].
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WPLYW STRUKTURY MORFOLOGICZNEJ PIAN NA
TRANSPORT CIEPLA

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

Piany metalowe sa obiecujacym no$nikiem katalizatorow dla szybkich proceséw katalitycznych. Po-
siadaja one wiele interesujacych wlasciwosci, z ktorych najwazniejsze to duza powierzchnia wlasciwa,
duza wolna objgtos¢ (porowatos¢) oraz stosunkowo mate opory przeptywu. Piany mozna traktowaé jako
rozwigzanie posrednie pomigdzy monolitami a ztozem ziaren. W artykule przedstawiono wyniki badania
wnikania ciepta dla piany chromoniklowej NC 2733 oraz trzech pian aluminiowych o roznej ggstosci
porow.

Metallic foams appear as promising catalyst carriers for fast catalytic reactions. They combine many
beneficial properties, like large specific surface area, high porosity and relatively low pressure drop. The
foams can be regarded as an intermediate between monolith and packed bed. In this paper, the heat trans-
fer characteristic were studied for a 30 pores per inch NC 2733 and three Al foams.

1. WPROWADZENIE

Piany state o otwartej strukturze poréw reprezentuja nowoczesna generacj¢ mate-
riatbw porowatych, ktore juz od wielu lat wzbudzaja duze zainteresowanie. Spowo-
dowane to jest ich interesujacymi cechami, a zwlaszcza duza porowato$cia, co
skutkuje relatywnie matymi oporami przeptywu; do zalet nalezy takze lekkos$¢ i spre-
zysto$¢ pian. Ponadto, piany stale charakteryzuja si¢ duza powierzchnia wtasciwa, na
ktorej mozliwe jest osadzenie aktywnej warstwy katalizatora. Wspotczynniki wnika-
nia masy i ciepta sa znaczne [1,2]. Dodatkowo, piany moga by¢ wytwarzane z wielu
réznych materiatow, m.in. z: metali, ceramiki, wegla, szkla i tworzyw sztucznych [3].
Wszystkie te wlasciwosci sprawiaja, ze piany stale znalazty zastosowanie w wielu
galeziach przemystu (m.in. wymienniki ciepta, elektrody) i w procesach ochrony $ro-
dowiska (strukturalne reaktory chemiczne) [4,5]. Celem pracy bylo wyznaczenie



wspotezynnikow transportu ciepta dla piany niklowo-chromowej NC 2733 oraz dla
trzech pian aluminiowych Al charakteryzujacych si¢ r6zna gestoscia poréw na cal
(ang. pores per inch, PPI). Podjeto rowniez dyskusje¢ na temat wptywu morfologii
pian na charakterystyke transportu ciepta.

2. METODYKA POMIAROW

Na rys. 1A przedstawiono podstawowe elementy struktury morfologicznej pian
stalych: komorke (o $rednicy d.), okno taczace sasiadujace komorki (d,,) 1 mostek (dy).
Rys. 1B przedstawia zdjgcie wykonane mikroskopem optycznym piany NC 2733 wy-
konanej ze stopu chromu i niklu, ktérej deklarowana przez producenta (Recemat B.V.,
Holandia) ggsto$¢ porow miesci si¢ w zakresie 27...33 poréw na cal (pores per inch,
PPI). Eksperymenty przeprowadzono réwniez dla pian aluminiowych o wartosci PPI
wynoszacej 10, 20 oraz 40 (ERG Materials and Aerospace Corp., USA)

Rys. 1. Piana NC2733. A—komputerowa rekonstrukcja obrazu z mikrotomografii komputerowej;
B-zdjgcie z optycznej mikroskopii cyfrowej
Fig. 1. NC 2733 metallic foam. A—computer visualization of microtomography image;
B-digital microscope image

Badania transportu ciepta zostaly przeprowadzone w laboratoryjnym reaktorze
o przekroju prostokatnym, o wymiarach 45x30 mm. Schemat instalacji badawczej
przedstawiono na rys. 2.
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Rys. 2. Schemat instalacji badawczej: E — zrodto pradu elektrycznego; 1 — dmuchawa; 2 — zawor;
3 — rotametr; 4 — przewod gumowy; 5 — reaktor; 6 — badana piana; 7 — termopary
Fig. 2. Experimental set-up: E — electric power generation system; 1 — blower; 2 — valve;
3 —rotameter; 4 — rubber wire; 5 — reactor; 6 — foam sample; 7 — thermocouples

Piany ogrzewane byly przy uzyciu pradu elektrycznego przeptywajacego bezpo-
srednio przez metalowy szkielet piany, o nat¢zeniu dochodzacym do 150 A. Probki
umieszczano prostopadle do strumienia powietrza ttoczonego dmuchawa. Temperatu-
ry przeptywajacego powietrza oraz powierzchni piany mierzono za pomocg termopar.

Whasciwosci fizyczne powietrza obliczane byty dla $redniej temperatury przepty-
wajacego gazu. Do obliczen wspotczynnikéw wnikania ciepta uzyto $redniej logaryt-
micznej roznicy temperatur pomigdzy powierzchnia piany a strumieniem powietrza,
ktéra utrzymywana byta na poziomie 5-15 K.

Parametry morfologiczne pian okre$lono za pomoca mikroskopu optycznego (Del-
ta Optical Smart 2MP, Polska) oraz mikrotomografu komputerowego (SkyScan 1172,
Belgium).

Wyniki uzyskane dla pian zostaty porownane z klasycznymi wypetnieniami reak-
toréw: monolitem 100 cpsi oraz zlozem usypanych ziaren o $r. 2 mm. Liczby Nusselta
obliczono uzywajac réwnania podanego przez Wakao i Kaguei [6] dla zloza ziaren
oraz ze wzorow Hawthorne’a [7] dla monolitu ceramicznego.



3.WYNIKI BADAN I DYSKUSJA

Podstawowe parametry morfologiczne wyznaczone za pomoca obu stosowanych
technik zostaty zebrane w tabeli 1. Nalezy tu podkresli¢, ze na podstawie wynikow
uzyskanych metoda mikrotomografii komputerowej trudno rozroéznic¢ $rednicg okien
i komorek. Dlatego, w metodzie tej uzywa si¢ pojgcia ,,por”, ktore obejmuje tacznie
okna i komorki, zatem warto$¢ d, jest Srednia wazona arytmetyczna wielkosci d,, i d..
Podane w tabeli 1 wielko$ci sg $rednimi z wielu pomiaréw (ok. 150 dla mikroskopii
optycznej i do kilku tysigcy dla tomografii).

Tabela 1. Parametry morfologiczne pian Al i NC 2733 otrzymane przy uzyciu réznych technik
Table 1. Morphological parameters of the Al and NC foams derived using diverse techniques

Mikrotomografia komputerowa Cyfrowa mikroskopia
optyczna

Piana Sredqia Sredqia Porowatos¢ Powigrzchnia Srednia rednica
Srednica | $rednica | ¢ wiasciwa a, —
mostka | porow ! mostka |okna komorki

d mm d mm dx’ mm dW’ mm d(:y mm

S D.

Al 10 0,44 2,48 0,90 866 0,45 1,90 4,73
Al 20 0,39 2,02 0,91 1000 0,37 1,74 4,04
Al 40 0,34 1,70 0,90 1218 0,3 0,92 2,58
NC 2733 0,12 0,68 0,88 3900 0,14 0,29 0,85

Wyniki eksperymentalnych badan transportu ciepta przedstawiono w postaci za-
leznosci liczby Nusselta od liczby Reynoldsa (rys. 3, tabela 2):

Nu =CRe" Pr’® (1

gdzie liczbg Reynoldsa zdefiniowano z wykorzystaniem rzeczywistej predkosci gazu
(W=wy/e):

w,D
e = 0 hpg (2)
en
natomiast $rednicg hydrauliczna jako:
p,=%* 3)
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Rys. 3. Wyniki eksperymentalne badan transportu ciepta
Fig. 3. Heat transfer experimental results
Tabela 2. Korelacje opisujace transport ciepta
Table 2. Heat transfer correlations
Piana Korelacja
AL10 Nu=2,43Re"*Pr'”
A120 Nu=3,90Re™” Pr'”
Al 40 Nu =4,83Re”* Pr'"”’
NC 2733 Nu=0,53Re®"' Pr'”?

Mozna zauwazy¢, ze dla wszystkich stosowanych pian otrzymano podobne warto-
$ci Nu przy porownywalnych wartosciach Re. Ponadto nie zaobserwowano istotnych
zmian wspotczynnikow transportu ciepta wraz ze zmiana ggstosci porow i §rednicy
mostka. Rowniez w przypadku piany NC 2733, pomimo znacznie mniejszej wartosci



d,, ale bardzo rozwinigtej powierzchni wlasciwej (patrz tabela 1), stwierdzono zblizo-
ne wartosci liczby Nu do pian Al dla tych samych wartosci Re.

Wydaje si¢, ze mozna to wyjasni¢ porowata strukturag mostkow tworzacych szkie-
let piany NC 2733, co wyraznie wida¢ na zdjgciu tomograficznym (rys. 4). Proces
produkcji pian NC, w przeciwienstwie do pian aluminiowych wytwarzanych z ciekte-
go metalu, wykorzystuje metalizowany szkielet wykonany z piany poliuretanowej,
ktéra jest na pewnym etapie wypalana w wysokiej temperaturze. Efektem tego sa
wspomniane wewngtrzne nieciagtosci w strukturze szkieletu piany metalowej, czyli
wewngtrzna porowato$¢ mostkow (g,). Moze ona wptywac na eksperymentalne wyni-
ki badan transportu ciepta powodujac lokalne przegrzania szkieletu piany. Zjawisko to
bedzie wystgpowacé wylacznie w przypadku elektrycznego ogrzewania pianek meta-
lowych.

Rys. 4. Wewngtrzna porowatos¢ piany NC 2733 widoczna na zbinaryzowanym obrazie mikrotomogra-
ficznym. Mostki maja kolor biaty, natomiast wolna obj¢tos¢ zaznaczona jest kolorem czarnym
Fig. 4. NC 2733 foam inertial porosity visible in the microtomography binarized picture. The solid struts
are white and the empty volume black

Zaktadajac opornosc¢ elektryczna wyrazona prawem Ohma i powiazany z prawem
Joule'a-Lenza strumien ciepla:
R=p,—; Q=RIt=-TIp, “4)
f f
gdzie [ jest dtugoscia 1 f przekrojem poprzecznym przewodnika o opornosci wlasciwej
pe. Przeksztatcajac rownania (4) w jednostkowy strumien ciepla otrzymamy:

0 _ I’p, (5)
2l 2mrf

przy zatozeniu, ze r jest promieniem cylindrycznego przewodnika.



Powyzsze rownania sg prawidtowe dla pian ciaglych, nie posiadajacych wewngtrz-
nych porowatosci szkieletu. W przypadku struktur, ktore posiadaja wewngtrzne pory
powierzchnia przekroju poprzecznego metalu (przewodnika) jest mniejsza o wartosé

(1' 8;7):

__ I'p, 6
" amra-e,) (©)

Zaktadajac, ze wspolczynnik wnikania ciepta o = ﬁzaleiy wylacznie od warto-
sci natgzenia przeptywu (lub liczby Re), a zatem mozna przyjac, ze a~a,, po przegru-
powaniu, rdéznica temperatur 47 pomig¢dzy powierzchnig piany a ptynem wyniesie:

AT, = AT
(I-¢,)

Z przeprowadzonej analizy wynika, ze wewngtrzna porowato$¢ pianki moze po-
wodowac miejscowy wzrost temperatury prowadzacy do zwigkszenia A7, a wigc po-
zornego spadku wspolczynnika wnikania ciepta. Z drugiej jednak strony,
przewodzenie ciepta w pustej objgtosci wewnatrz mostka wyrdwnuje czgsciowo tem-
peratur¢ powierzchni. Lokalne przegrzania ttumacza zatem, dlaczego, pomimo gor-
szych wlasciwosci piany niklowo-chromowej (mniejsza przewodnos$¢ cieplna jak
i elektryczna) od pian aluminiowych, eksperymentalnie otrzymane wyniki transportu
ciepta dla obu typoéw pian sa do siebie bardzo zblizone.

> AT (7)

WNIOSKI

Z przedstawionej analizy wynika, Ze wewngtrzna porowato$¢ moze wywo-
tywa¢ lokalne wzrosty temperatury. Tym samym morfologia pian, bedaca efek-
tem zastosowanej technologii produkcji, znaczaco moze wpltywa¢ na
intensywnos$¢ wnikania ciepta. Ich podstawowe parametry morfologiczne, takie
jak $rednice mostkow, poréw, komorek i okien, powierzchnia wtasciwa, poro-
watos¢, maja decydujacy wptyw na wlasciwosci transportowe pian. Jednak ich
drugorzedne cechy morfologiczne (chropowato$¢ powierzchni piany, porowa-
tos¢ wewngetrzna szkieletu, ksztalt mostkow 1 weztow taczacych mostki), moga
takze istotnie wplywaé na wtasciwosci pian. Te, wydawatoby si¢ mniej istotne
cechy budowy szkieletu piany, sa, jak dotad, stabo rozpoznane 1 zbadane.

OZNACZENIA - SYMBOLS

a — powierzchnia whasciwa, m™



specific surface area

A, B,C — stale (row. (1))
constants (eq. (1))

Cp — ciepto whasciwe, J kg 'K
specific heat

d, — $rednia $rednica komorki, m
average cell diameter

Dy, — $rednica hydrauliczna, m
hydraulic diameter

d — $rednia $rednica mostka, m
average strut diameter

d,, — $rednia $rednica okna, m

window diameter

d, — $rednia $rednica poru, m
average pore diameter
f — pole przekroju poprzecznego przewodnika, m*
cross section of the conductor
I — natgzenie pradu, A
current
/ — dlugos¢, m
length
Nu — liczba Nusselta, Nu=0. D;, X'l
Nusselt number
Pr — liczba Prandtla, Pr=c, n Al
Prandtl number
q — gestos¢ strumienia ciepta, W m™
heat flux
Q — ilo$¢ ciepta, J
heat
r — promien przewodnika, m
conductor radius
R — opor elektryczny, Q
electrical resistance
Re — liczba Reynoldsa, Re=w, D;, p, !
Reynolds number
t — czas, s
time
T — temperatura, K
temperature
w — predkosé rzeczywista ptynu, m s™!
interstitial fluid velocity
Wo — predkosé érednia ptynu (liczona na przekroj pustego aparatu), m s™
superficial fluid velocity
o — wspbtezynnik wnikania ciepta, W m? K!
heat transfer coefficient
€ — porowatos¢
porosity
A — wspbtezynnik przewodzenia ciepta, W m™'K!

thermal conductivity
ul — dynamiczny wspotczynnik lepkosci, Pa s



dynamic viscosity

Pe — opor wlasciwy przewodnika, Q m
specific electrical resistance

Pe — gesto$é gazu, kg m™
density

INDEKSY DOLNE — SUBSCRIPTS

p — odnosi sig¢ do pian z wewngtrzng porowatoscia
foams with inert porosity
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THE IMPACT OF FOAMS STRUCTURE ON HEAT TRANSFER

This study investigates the heat transfer characteristic of Nickel-Chromium and three Aluminium
solid foams. The foams supplied by two producers were applied during the study. The NC 2733 foam,
made from nickel-chromium alloy, produced by Recemat B.V., with declared density of 27...33 pores per
inch (PPI), and three Aluminium (Al) foams, with declared density of 10, 20 and 30 PPI, produced by
ERG Aerospace Corp. The NC foam is depicted in Fig. 1.

Laboratory-scale reactor of rectangular cross-section 45x30 mm (Fig. 2) was used to carry the heat
transfer experiments out. Foam samples were heated by strong electric current (up to 150A) flowing
directly through them. The foam samples were put perpendicularly to the air stream flowing through
them. A dozen thermocouples were used to measure temperatures of the flowing gas stream and the foam
surface.



The foam morphology was studied using the digital optical microscopy (Delta Optical Smart 2MP,
Poland) and the X-ray computed microtomography (SkyScan 1172, Belgium). Mean diameters of: strut,
dy; pore, d,; window, d,, and cell, d., were determined and then, foam specific surface area a and porosity
& were derived.

Basic morphological parameters of the NC 2733 and all the Al foams derived using the computed
microtomography and optical microscopy, are summarized in Table 1. The heat transfer experimental
results are presented in terms of the Nusselt versus Reynolds numbers (Fig. 3). The experiments covered
wide range of the air flow rates: 0.23+10.9 ms-1 for NC 2733 foam and 0.14+7.0 ms-1 for the Al foams.

Foam morphology, being an effect of the production technology, influences significantly the heat
transport characteristics. Primary morphological features, like strut, pore, cell and window diameter,
specific surface area or void volume, might be not the only decisive factor. Secondary morphological
features (foams surface roughness, inner skeleton porosity, strut and strut-node shape, number and shape
of cells and windows) might also influence the foams transport characteristics. These secondary
morphological characteristics are, however, not recognized well enough so far.



