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ANDRZEJ BURGHARDT

KAPILARNY MODEL PROCESU BIOCHEMICZNEGO
W REAKTORZE TROJFAZOWYM

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

W modelu kapilarnym losowo upakowane wypetnienie ztoza modelowane jest jako zbior rownole-
ghych, prostych rurek o wymiarach w zakresie milimetrow. Dla takiej geometrii ztoza wyprowadzono
bilanse pedu faz ptynnych (gaz, ciecz) uzyskujac w wyniku ich rozwiazania profile predkosci, a na ich
podstawie zalezno$¢ okreslajaca grubos¢ filmu grawitacyjnie sptywajacej cieczy jako funkcj¢ zmiennych
procesu i w konsekwencji efektywna porowatos¢ i specyficzng powierzchni¢ wlasciwa ztoza. Wielkosci
te sa nieodzowne w bilansach masy reagentow. Zbior czastkowych réwnan rézniczkowych stanowiacy
bilanse reagentow w fazach okres$la st¢zenia tych sktadnikow i w rezultacie efektywnos¢ biodegradacji
zanieczyszczenia gazu. W rOwnaniach tych transport masy reagentoéw migdzy fazami realizowany jest
jedynie na drodze dyfuzji, co jest uzasadnione zatozonym laminarnym przeptywem faz.

Stowa kluczowe: proces biochemiczny, reaktor trojfazowy, dyfuzyjny transport masy, przeptyw lami-

narny

In the capillary model randomly packed bed of the reactor is modeled as a set of parallel, straight ca-
pillary tubes, with dimensions in the range of millimeters. For such a geometry of the bed momentum
balances of the fluid phases (gas and liquid) have been derived forming the basis for the estimation of
velocity profiles and in consequence to determine the relationship between the film thickness of the gravi-
tationally drained downward liquid and the process variables. This quantity was subsequently used in the
evaluation of the effective porosity and specific surface area of the packing, parameters necessary in the
balances of reagents. The set of partial differential equations constituting the mass balances of reagents in
the phases determines the concentration profiles of these components and as a final result the biodegrada-
tion efficiency of the pollutant. The mass transport between the phases is realized only as a diffusional
flux which is justified by the assumption of a laminar flow of the phases.

Keywords: biochemical process, three-phase reactor, diffusional flux, laminar flow

1. WPROWADZENIE

Przeglad literatury przedstawiajacej modele matematyczne reaktorow biochemicz-
nych pozwala na wyodrebnienie dwoch grup, ktore stosuja rézne metody sformutowa-
nia modelu.



6 A. BURGHARDT

Sa to: grupa reaktoréw o usrednionych makroskopowo fazach i ttokowym prze-
ptywie faz ptynnych [1-10] oraz mniej liczna grupa reaktorow mikroskopowych [11-
15] zwana réowniez kapilarnymi. W grupie modeli kapilarnych losowo upakowane
wypelnienie ztoza przedstawione jest jako zbior prostych, rownolegtych rurek kapilar-
nych o wymiarach w zakresie milimetrow i o powierzchni wewnetrznej pokrytej bio-
filmem, po ktérym sptywa grawitacyjnie ptyn kontaktujac si¢ z faza gazowa. Rys. 1.
ilustruje rozktad faz w kapilarze z zaznaczeniem grubosci biofilmu dp i grubosci spty-
wajacej cieczy o, jak i stosowany w obliczeniach uktad wspotrzednych.
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Rys. 1. Rozktad faz oraz profile predkosci faz ptynnych w kapilarze
Fig. 1. Distribution of phases and velocity profiles of fluid phases in the capillary

Zatozono laminarny przeptyw obydwu faz, natomiast transport masy sktadnikéw
mi¢dzy fazami realizowany jest na drodze dyfuzji. Zalozenia te sa uzasadnione maty-
mi wymiarami $rednic kapilar i stosunkowo niskimi natg¢zeniami przeptywu ptynow
stosowanymi w bioreaktorach. W immobilizowanym biofilmie, traktowanym jako
ptyta ptaska, ma miejsce dyfuzja oraz reakcja biochemiczna.

Opracowany model matematyczny sktada si¢ z dwoch czgsci: czgsci hydrodyna-
micznej, w ramach ktorej w oparciu o wyprowadzone profile predkosci ptynow wy-
znaczane sg parametry konieczne dla rozwigzania bilanséw masy skladnikéow reakcji
biochemicznej oraz uktadu réwnan definiujgcych zmiany stezen reagentow w reakto-
rze.
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2. HYDRODYNAMIKA PROCESU
Promien hydrauliczny kapilary wyznaczany jest w oparciu o parametry charakte-
ryzujace zloze, to jest porowatos¢ ztoza & i jego powierzchni¢ wlasciwa a.

28

y

Ry = (M

Bilans pedu dla obszaru zajmowanego przez gaz (OSrSrI) przedstawia si¢

nastepujaco:
d dP,
“, Ldf awe||_dle )
rdr\ dr dx
o warunkach brzegowych:
0 dwg 0 3)
= =
dr
dw dw
= g —py —L 4
"=h He dr e dr @
oraz W, =W, (6))

Bilans pedu dla cieczy (rl <r Srz) jest:

1d( dw _ dP,
-4 = _po+—L 6
'u{r dr(r dr ﬂ rs dx ©)

i warunkach brzegowych:

dw, dw
r=n :ug d: =H er (7)
W, =w, ®)
r=r, w, =0 9

Rozwigzanie obydwu roéwnan rézniczkowych (2) i (6) przy wykorzystaniu warunkow
brzegowych (3) - (5) 1 (7) - (9) prowadzi do nast¢pujacych profili predkosci:

1 dE,(, 1 (df N2 2. % (4R, dp, = |1 /i
=— 27— ] —| - A =2y g e (10
he 4p, dx (r rl) 4u, \ dx <2 (rl rz) dx  dx PLE an (10)
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1 (dB 2.2\, i (95 dp 5"
=—|—=- - = —=-—=+ In— 11
Wi 411, ( png(r p) ) 2, dx  dx 24 " (11

Gradient ci$nienia cieczy odnoszony jest do gradientu ci$nienia gazu za pomocg
réwnania Younga-Laplace’a:

dp, _dF, _dr, (12)
dx dx dx
przy czym
P. =%=% (13)
1

gdzie o, to napigcie powierzchniowe, a R to promien krzywizny powierzchni
kontaktu gaz ciecz.
Gradient ci$nienia kapilarnego wynosi wiec:
dF. o, dr,

Zc 14
dx 7 dx (14

Zaktadane jest zazwyczaj, ze promien krzywizny r; nie zmienia si¢ wzdtuz dhugosci
wypehnienia, a zatem:

dP.
—==0 15
o (15)

. dp, dP,
1 L_""¢8 16
e dx  dx (16)

Po wstawieniu powyzszych zaleznosci do rownan (10) i (11) otrzymujemy
ostatecznie:

1 d}l, 2 2 1 dl)g — |2 2 7"12 - n
w, =— 5" =5 4+ —| 5 - r—r )+ = In-L 17
s dx( 2) e 0.8 i —r2) 20 (p.2) . (17)
l ng - 2 2 7'12 - r
wW, = ——| —— ro—=r |J+— ln_ 18
T 4,uL[dx p],g]( 2) 20, (pLg) - (18)

Konieczna w obliczeniach bilanséw masowych sktadnikow grubos¢ filmu cieczy dana
jest zalezno$cia:

Op=r—n (19)

gdzie
r =Ry —0p (20)
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a 0, to grubo$¢ biofilmu wyznaczana zazwyczaj eksperymentalnie lub w trakcie
obliczen bilansow masy. Natomiast promien 7 nalezy wyznaczy¢ z zaleznosci (17)
1(18) w wyniku poréwnania ze stosowanymi w eksperymentach nat¢zeniami
przeptywu gazu i cieczy V; i VZ odnoszac je do pojedynczej kapilary:

V *
vi=—%, il 1)
ng ng

gdzie ny — to liczba kapilar w ztozu:

L
Ry

(22)

ng

a Ry — to promien reaktora, Ry — promien kapilary.
W  celu pordwnania wymienionych wielko$ci konieczne jest obliczenie
objetosciowego natezenia przeplywu gazu i cieczy w wyniku scatkowania réwnan
(17) 1 (18) po przekroju kapilary:

ng = 271'.[ w, rdr (23)
0
v = 27[ij rdr (24)

n

Przedstawiona powyzej procedura wyznaczania promienia r,, a w konsekwencji
grubos$ci filmu J;, jest nieco skomplikowana i uciazliwa, a przede wszystkim nie
prowadzi do bezposredniej zalezno$ci grubosci filmu cieczy od zmiennych
1 parametrow procesu. Dlatego tez zdecydowano wprowadzi¢ do réwnan bilanséw
pedu faz pewne uproszczenia, ktore zmieniajgc minimalnie ich doktadno$¢ obliczen
oferujg bezposrednig zaleznos¢ definiujacg grubosé filmu cieczy.

Przeksztalémy zatem warunek brzegowy (4) do postaci:

dw, _ Mg dw, 25)
dr  u, dr
Poniewaz lepko$¢ cieczy jest 10° razy wigksza od lepkosci gazu, z réwnania (25)
wynika, ze % =0 czyli w,=wy . profilu predkosci cieczy. Oznacza to, ze ciecz
r

wywiera znaczng site ciggnienia (napiecie Scinajace) na gaz. Warunek brzegowy (4)
uproszczono zatem do postaci:

r= rl Wg = WL max (26)
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uzyskujac w wyniku rozwigzania réwnania bilansu pgdu gazu (2) nastgpujacy profil
predkosci gazu w kapilarze:

1 dp,

2 2
W, =———\r — + 27
g 4[ug dx ( I ) WL max ( )

Stad maksymalna predkos¢ gazu w osi kapilary wynosi:

1 dP,\ ,
r=0 Wg:4_ _d_g i +WLmax (28)
Ky X
a predkos¢ $rednia ptynu:
dP,
T B 3 P (29)
g P dx 1 L max
4

Ze wzordw tych jak réwniez z zalezno$ci (17) 1 (18) wynika, Ze gaz jest ciggniony
przez ciecz.

Wstepne oszacowania grubosci filmu J, wykazaly, iz powoduje ona nieznaczna
roéznicg migdzy promieniami 7| i r,, co pozwala na uproszczenie przez r w rOwnaniu
(6), otrzymujac w ten sposob rownanie dla ptyty ptaskiej.

Ponadto, z badan eksperymentalnych wynika, iz:

_ dP,
pLE) [— Lj (30)
dx
co w efekcie prowadzi do nastepujacego bilansu pedu dla cieczy:
d*w _
M drzL =—PLE @31
o warunkach brzegowych:
dw,
r=r =0 32
i o (32)
r=r, w, =0 (33)

Aby utatwi¢ catkowanie rownania (31) przesunigto uktad wspolrzednych tak, aby
w punkcie » =7 nowa wspohrzedna { =0

C:r_(RH_éL_éB) (34)

otrzymujac rownanie (31) dla nowej wspotrzedne;j:
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2 -
i¥=—&§ (35)
d¢ M,
o warunkach brzegowych:
=0 M (36)
dr
(=0, w, =0 37)

otrzymujac po scaltkowaniu profil predkosci fazy ciekte;j:

_ 2
_PE gl (£
wr 2ﬂL 6L[ [5Lj ] (38)

Maksymalna predkosé¢ dla { =0 jest:

WLmux = pLg 55 (39)
2u;
a $rednia predkos¢ fazy ciektej:
w, =LLE 52 (40)
3u,

Z poréwnania obliczonej wartos$ci predkosci $redniej (40) z wartoscig predkosci
$redniej stosowang w eksperymentach mozna wyznaczy¢ grubos$c¢ filmu J, .
Srednia predkos¢ eksperymentalna wynosi:

s

_ v,
WLex =
fayo,

(41)

gdzie f'— to przekrdj kolumny, ay — powierzchnia wtasciwa wypetnienia, a VL* na-
tezenie przeptywu cieczy stosowane w eksperymentach, czyli:

V* —
—L_ =P8 5 42)
Sfago, 3p

stad
]

. YA
5, = {3”‘} 3 (43)
fao PLE
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3. BILANSE MASY SKEADNIKOW REAKCJI BIOCHEMICZNE]

Faza gazowa (O <r Srl)

o _p L0, % i=VOC/O,  (44)
Yo T Tor ! ?
o warunkach brzegowych:
x=0 C,(r0)=C, (45)
oC,
r=0 5 £=0 (46)
r
r=n Cig =mCy 47)
acC, aocC;
D. g =D. il 48
ig 8r / il 8r / ( )
r=ri r=ri
Faza ciekfa (r1 <r Srz)
oCy, 1 o0 oC,
ik —p - | L 49
are 'Lrﬁr(r 6rj )
o warunkach brzegowych:
x=0 Cu(r0)=Cy (1. H) (50)
r=n CrL=Ci (51)
oC, ocC;
D- iL :D- iB 52
il or / iB or / ( )
r=r, r=r,
Biofilm (r, <r<R,,)
] li ” 0Cip _ X ty  Cp Cos (53)
Pror\ or Yy K,+Cy K,+Cpp

Poniewaz grubo$¢ biofilmu stanowi mniej niz 1% promienia hydraulicznego Ry,
proces w biofilmie mozna traktowac jak w ptycie ptaskiej. Zatem:
achB Xp 1, Cip Cos

D, = 54
or? Yy K,+C, K,+Cpp (54
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o warunkach brzegowych:

r=n Cr=Cyp (55)
oC, ocC,
D, —iL =D,—& 56
iL or / iB or / ( )
r=r r=r
oC,
r= RH 76;‘3 (57)

Wprowadzono nastgpujgce zmienne bezwymiarowe:

— C, — C.,m. — C..m.
C. = g . C., = L™ C.,= iB""i (58)
ig 0 ° iL 0 s iB 0
Ci Ci Ci
oraz
X I « K . h
=—; r=—; no=—; 7 =—= 59
z H R, 1 R, 2 R, (59)
a dla biofilmu:
o= r=n _r=n _r-n (60)
R,—-r, 1l-n Op
otrzymujac rownania bilansowe w nastepujacej postaci:
Faza gazowa (O <r’ Srl*)
ac, ac.
ig :L i L*i* r*i’f’ (61)
0z Pe \ Ry )r" or or
. w, Ry, .
gdzie Pe, = ;7 liczba Pecleta gazu (62)
ig
o warunkach brzegowych:
z=0 ig =1 (63)
* 67[
r =0 —2£=0 (64)

= Ce=Cu (65)
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D,

) acig :& 55,1
“or m; or’
r*=rlt r*=r1x

Faza ciekla (rl* <r Srz*)

oG, _ 1 (H)1 o .0C,
0z Pe, \ R, )r or or’

gdzie Pe, = iRy

liczba Pecleta cieczy

DiL

o warunkach brzegowych:

z=0

Biofilm (rz* <r’ Sl)

0Cy

g _Cu Cop_ i=v,0

06?

o warunkach brzegowych:

i K +Cy K, +Cop

=0 é‘L = a‘B
o= 4C _
de
gdzie @? =0; XEL”’Omi
YBiC[g
K: _ Kv’(;nv ; K(*) — KO(’;”O
Cvg Cog

(66)

(67)

(68)

(69)

(70)

(71)

(72)

(73)

(74)

(75)

(76)

Wprowadzenie zmiennej niezaleznej @ do rownania rézniczkowego (54) opisuja-
cego proces dyfuzji i reakcji chemicznej w biofilnie spowodowalo przeksztatcenie
warunku brzegowego (56) do postaci:
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Rys. 2. Profile stgzen reagentow w fazach
Fig. 2. Concentration profiles of reagents in the phases

WNIOSKI

Zasadnicza roznica migdzy modelem makroskopowym a kapilarnym trojfazowego
reaktora biochemicznego polega na réznym ilo§ciowym opisie zjawisk transportu
masy mi¢dzy fazami gazowa, ciekla i biofilmem.

W modelu makroskopowym transport masy migdzy fazami definiowany jest jako
strumien masy, wyrazony przez wspotczynnik przenikania masy i koncentracyjng site
nap¢dowa migdzy fazami. Wspolczynniki przenikania masy musza by¢ wyznaczone
eksperymentalnie dla réznych geometrii ztoza i wlasciwos$ci fizykochemicznych ba-
danego uktadu. Uzyskane eksperymentalnie korelacje opisuja zazwyczaj proces trans-
portu masy globalnie z wlaczona do nich zmienno$cig zawieszenia cieczy w ztozu,
ktore wptywa na warto$¢ efektywnej porowatosci i specyficznej powierzchni ztoza.
Stad wyniki eksperymentow charakteryzuja si¢ do§¢ duzym rozrzutem tych warto$ci
(£20%), co niekorzystnie wptywa na doktadno$¢ catego modelu biodegradacji

w reaktorze.
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W modelu kapilarnym zatozono, iz transport masy miedzy fazami odbywa si¢ je-
dynie na drodze dyfuzji reagentow prostopadle do osi kapilary, eliminujagc w ten spo-
sob konieczno$¢ eksperymentalnego wyznaczania korelacji  wspoOlczynnikdéw
przenikania masy. Zatozenia te sg uzasadnione matymi wymiarami promieni kapilar
(10°m) oraz niezmiernie cienkim filmem cieczy i biofilmem (10°m), jak i poréwny-
walnie niskimi natezeniami przeptywu faz ptynnych. Prowadzi to do prostszego ujecia
zjawisk transportu mi¢dzy fazami, a w oparciu o obliczenia hydrodynamiczne do wy-
prowadzenia zalezno$ci okres$lajacej grubos$¢ filmu cieczy jako funkcj¢ zmiennych
procesu, a stad efektywnej porowatosci ztoza i efektywnej specyficznej powierzchni
zloza.

Uproszczenie ujecia transportu masy w modelu kapilarnym wymaga jednak bar-
dziej ztozonej procedury numerycznego catkowania rownan modelowych, jako uktadu
réwnan rozniczkowych czastkowych o dwu wymiarach.

OZNACZENIA - SYMBOLS

a — powierzchnia whasciwa wypemienia, m™
specific surface area of packing
Ci — koncentracja sktadnika i w fazie k, g m™
concentration of 7 component in k phase
Dy — wspotezynnik dyfuzji sktadnika i w fazie k, m? 5!
diffusivity of i component in £ phase
g — przyspieszenie grawitacyjne, m s
gravitational acceleration
H — wysokos¢ ztoza, m
height of the bed
K; — stala potnasycenia, g m™
half saturation constant
m; — wspolezynnik podziatu
partition coefficient
ng — liczba kapilar w ztozu
capillary number in the bed
Pc — ci$nienie kapilarne, Pa
capillary pressure
Pey — liczba Pecleta fazy k (g, L)
Peclet number of phase & (g, L)
Py — ci$nienie fazy k (g, L), Pa
pressure of k (g, L) phase
r — wspoélrzedna radialna prostopadta do osi ztoza, m
radial coordinate perpendicular to bed axis
R — promien powierzchni kontaktu gaz-ciecz w rurce kapilarnej, m
radius at the interface of gas-liquid in the capillary tube,
Ry — promien hydrauliczny kapilary, m
hydraulic radius of capillary
Ry — promien reaktora, m

reactor radius
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— natezenie przeplywu fazy k (g, L), m* s™!
flow rate of & (g, L) phase

— predko$é fazy k (g, L), ms™
velocity of phase k (g, L)

— gestos¢ biomasy, g dm”
biomass density

— wspoétrzedna wzdhuz osi ztoza, m
coordinate along the bed axis

— wspolczynnik wydajnosci biomasy, gz g
biomass yield coefficient

LITERY GRECKIE — GREEK LETTERS

— grubo$¢ filmu biomasy, m
biofilm thickness

— grubos¢ filmu cieczy, m
liquid film thickness

— porowatos¢ ztoza
bed porosity

— wspoétrzedna w filmie cieczy, m
coordinate in the liquid film

— modut Thielego
Thiele modulus

— napiecie powierzchniowe, N m’!
surface tension

— lepkosc¢ fazy k (g, L), Pas
viscosity of £ (g, L) phase

— maksimum specyficznej szybkosci wzrostu, s
maximum of specific growth rate

INDEKSY DOLNE — SUBSCRIPTS

— biomasa
biomass
—gaz
gas
— sktadnik (VOC, O,)
component (VOC, O,)
— okresla faze (g, L, B)
denotes phase (g, L, B)
— ciecz
liquid

INDEKSY GORNE — SUPERSCRIPTS

— okresla warto$¢ wlotowa do reaktora
denotes inlet value to the reactor
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ZMIENNE BEZWYMIAROWE — DIMENSIONLESS VARIABLES

— bezwymiarowa koncentracja sktadnika w fazie gazowe;j

dimensionless concentration of component in the gas-phase

— bezwymiarowa koncentracja sktadnika w fazie cieklej

dimensionless concentration of component in the liquid phase

— bezwymiarowa koncentracja sktadnika w biofilmie

dimensionless concentration of component in the biofilm

r r—=r

, r'=—01} 0= — bezwymiarowe wspotrzedne w ztozu i biofilmie
dimensionless concentration of component in the bed and in the
biofilm
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ANDRZEJ BURGHARDT

CAPILLARY MODEL OF THE BIOCHEMICAL PROCESS IN THREE-PHASE
REACTOR

The review of literature presenting mathematical models of biochemical reaction process (TBB) al-
lows us to separate two groups which apply different formulation methods of the model. These are: the
group of averaged macroscopic models [1-10] in which the plug flow of fluid phases is usually assumed
and the group of microscopic models called also capillary models.

In the group of capillary models [11-15] the bed of TBB is represented as a set of straight, parallel
capillary tubes with the radiuses in the range of several millimeters. The inner surface area of the tubes is
covered with the biofilm along which the liquid is drained by the gravity and the gas flows in the central
part of the tube.

Fig. 1. illustrates the distribution of phases in the capillary tube indicating the thickness of the liquid
layer and the biofilm, as well as the coordinate system used in the computations. A laminar flow of the
two phases has been assumed. The mass transfer between the phases is taking place only as a result of
diffusional fluxes. The only convective flux generated by the fluid phases is parallel to the axis of the bed.
These assumptions are justified by the small dimensions of the capillary tube (10~ m) and very thin liquid
layer and biofilm (10~ m) as well as by low flow rates usually used in the TBB.

In the immobilized biofilm, treated as a flat plate, the diffusion and biochemical reaction is taking
place.

The developed mathematical model consists of two parts: Process Hydrodynamics and Mass Balanc-
es of the Components of the Biochemical Reaction.

Basing on the momentum balances of the two phases (Eqs 2-9) the velocity profiles have been de-
rived (Eqs 17, 18) which enable the determination of the parameter (J;) necessary in the mass balances of
biochemical reaction components.

The concentration profiles of the reagents (VOC, O,) in the phases are defined by the system of dif-
ferential equations (18-33) of part two.
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REAKTOR WIELOFUNKCYIJNY - PRZELOM CZY
CIEKAWOSTKA W OBSZARZE INZYNIERII REAKTOROW
CHEMICZNYCH ?

Politechnika Wroctawska, Wydziat Chemiczny, Wybrzeze Wyspianskiego 27, 53-700 Wroctaw

W pracy przeanalizowano typowe przypadki reaktora wielofunkcyjnego. Wskazano na korzysci i trud-
nosci wynikajace z zastosowania takiego rozwigzania procesowego, zaproponowano kryterium oceny
i wyznaczono przypadki o najwigkszym potencjale aplikacyjnym.

Stowa kluczowe: reaktor wielofunkcyjny, integracja procesow

In the study, typical cases of multifunctional reactor were analyzed. Advantages and difficulties that
eventuate from the process application and evaluation criteria with the most application potential cases
were indicated.

Keywords: multifunctional reactors, processes integration

1. WPROWADZENIE

Narodzinami inzynierii chemicznej, jako dyscypliny naukowej, byt podziat ciagow
technologicznych na fragmenty przebiegajace wg analogicznych mechanizméw zwa-
nych operacjami czy procesami jednostkowymi. Szczegdtowe rozpoznanie mechani-
zmow zachodzacych procesow i ich opis w postaci modeli matematycznych mocno
osadzonych w fizykochemii danego zjawiska byt typowym nurtem badan w zakresie
inzynierii chemicznej w drugiej potowie XX wieku i przyczynito si¢ do najwickszego
jej rozkwitu. Sprzyjal temu rozwoj komputerowych technik obliczeniowych. Mozna
powiedzie¢, ze wspolczesna inzynieria chemiczna dysponuje wysoce specjalistyczny-
mi narzedziami do rozwigzywania zagadnien z zakresu transportu pedu, ciepta i masy,
do projektowania poszczegolnych procesow i aparatow. Nie oznacza to bynajmniej, ze
zanika problematyka w tej dziedzinie. W koncu XX wieku pojawila si¢ tematyka pro-
cesOw zintegrowanych. Rozumie si¢ przez to szereg nastgpujacych po sobie procesow
jednostkowych powigzanych w ten sposéb, ze parametry pracy jednego wptywaja na
parametry pracy drugiego. Analizujac dany cigg technologiczny nie sposéb nie za-
uwazy¢, ze wlasciwie wszystkie nastgpujace po sobie procesy sa ze soba zintegrowa-
ne. O procesie zintegrowanym mowimy wowczas, je§li powigzanie parametréw



22 A. NoworYTA, M. WAJSPRYCH

wplywa istotnie na efektywno$¢ rozpatrywanej instalacji. Wpltyw ten jest w wielu
przypadkach wyrazny, stad duzo prac badawczych dotyczy tego tematu. Warto tu
zacytowac opini¢ German Resaerch Fundation, cytowang w pracach wielu badaczy,
ktéra w roku 2002 zagadnienia zwigzane z integracja procesOw uznala za najwazniej-
sza tematyke badawczg inzynierii chemicznej poczatkéw XXI wieku [1].

2. WARUNKI INTEGRACJI PROCESOW

W prezentowanym artykule rozpatrzona bedzie integracja reakcji chemicznej z in-
nym procesem jednostkowym. Dziatanie takie ma sens jedynie w przypadku, gdy
w wyniku integracji uzyska si¢ korzystniejsze wskazniki technologiczno-
ekonomiczne. Z punktu widzenia reakcji chemicznej proba integracji jest wskazana, w
przypadku reakcji rownowagowych o niskim stopniu konwersji w reaktorze klasycz-
nym oraz reakcji z silnym efektem energetycznym.

A+B=C+D+Q

Idea integracji jest od dawna znana, bazuje na wykorzystaniu reguty przekory Le
Chateliera-Brauna. Parametrami, ktére determinujg warunki integracji sg temperatura
oraz sktad uktadu. W praktyce sprowadza si¢ to do integracji reaktora z separatorem
reagentéw lub/oraz z wymiennikiem ciepta. Nie jest mozliwe dla ogdlnego przypadku
sformutowanie kryterium, ktére okresli efektywno$¢ integracji. Mozna jednak wy-
szczeg6lni¢ typowe skladniki, ktére wchodzi¢ beda w skiad takiego kryterium (¥)
i ktorych warto§¢ mozna, co najmniej pétilosciowo, oszacowaé dla rozpatrywanego
przypadku.

Y =240t Asep t AQ t Agom T Aryz -4 €Y)

W sktad tego kryterium wchodzi gtownie zmiana kosztow zwigzana z:

- wielkoscig reaktora, masa katalizatora (4,.4)

- wielkoscig separatora i kosztami ruchowymi z tym zwigzanymi (4s,;,)

- wielkoscig wymiennika oraz kosztami wymienionego ciepta (4,)

- komplikacja uktadu wywotang integracjg, rozumianej jako ogo6t spraw zwigza-
nych z projektowaniem, sterowaniem i prowadzeniem ruchu instalacji (4yym)

- ryzykiem projektowym (4,,,).

Sktadniki te beda dyskutowane w dalszej czeSci artykutu.

Najbardziej zaawansowana integracja ma miejsce w przypadku, gdy oba procesy
zachodza w jednym aparacie. Mamy wowczas do czynienia z aparatem wielofunkcyj-
nym, w rozpatrywanym przypadku reaktorem wielofunkcyjnym (RWF). Rodzi si¢
pytanie czy kazdy aparat wielofunkcyjny, w ktérym zachodzi reakcja chemiczna, jest
reaktorem.
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Z formalnego punktu widzenia wydaje si¢ wlasciwym ograniczy¢ ten termin tylko do
przypadkéw, gdy celem nadrzgdnym jest zmiana sktadu jako$ciowego uktadu. Ozna-
cza to, ze np. kolumna, zastosowana w celu oczyszczenia strumienia gazu w procesie
absorpcji z reakcja chemiczng nie jest reaktorem wielofunkcyjnym, mimo ze do jej
zaprojektowania niezbedna jest wiedza z zakresu inzynierii reakcji chemicznych.

Mozna dowies¢, ze czton Ay, bedzie zawsze ujemny. Juz na etapie projektowania
reaktora wielofunkcyjnego wymagana jest dostepnos¢ do w petni zweryfikowanych
modeli matematycznych integrowanych proceséw. Ponadto, poniewaz praktycznie
kazda integracja powoduje odejscie od optymalnych parametrow obu proceséw, ko-
nieczne jest wyznaczenie nowych, optymalnych warunkéw pracy. Literatura wskazuje
na ztozone problemy rachunkowe na tym etapie [1]. Skomplikowane sa takze zagad-
nienia zwigzane ze sterowaniem pracg instalacji zintegrowane;.

Roéwniez ujemny bedzie czton zwigzany z ryzykiem pracy instalacji zintegrowanej
(47y2). Oznacza to, ze dla uzasadnionej integracji suma trzech pierwszych czionow
réwnania (1) powinna by¢ od tych warto$ci odpowiednio wieksza.

3. INTEGRACJA REAKCJI Z WYMIANA CIEPLA

Historycznie uwaza si¢, ze pierwszym RWF byl reaktor z adiabatycznym zlozem
katalizatora, z cyklicznym przetgczaniem kierunku przeptywu reagentdw (rys.la) [2].
Wykorzystuje on zakumulowane w ztozu ciepto reakcji do bezprzeponowego ogrzania
strumienia reagentow do temperatury inicjujacej reakcje. Znalazt on zastosowanie
m.in. do katalitycznego spalania lotnych substancji organicznych w procesie oczysz-
czania powietrza. Oszczgdza si¢ na energii oraz wymiennikach ciepta. Reaktor ten
pracuje w warunkach dynamicznych i do sterowania parametrami jego pracy koniecz-
na jest dostepno$¢ dobrych modeli matematycznych zachodzacych procesow. Mniej
udane bylo zastosowanie tego reaktora do syntezy amoniaku i utleniania SO, i aplika-
cji tej zaniechano.

Cickawym rozwigzaniem w tej grupie RWF jest adiabatyczny reaktor syntezy
amoniaku typu TVA (rys.1b ). W tym przypadku ciepto reakcji jest odbierane w spo-
sob przeponowy, a reaktor pracuje w warunkach stacjonarnych. Chtodzenie ztoza
wptywa korzystnie na stan rbwnowagi i mimo, ze reakcja przebiega w nizszej tempe-
raturze, uzyskuje si¢ z jednostki obj¢tosci katalizatora wyzszy stopien przereagowania.
Problemy aparaturowe oraz zwigzane z regulacja parametréw pracy spowodowaty, ze
wycofano si¢ z aplikacji ci$nieniowych reaktorow z przeponowym chtodzeniem adia-
batycznego ztoza katalizatora.

Mimo bezsprzecznych korzysci, jakie dla stopnia konwersji reakcji rownowagowe;j
daje programowanie temperatury strefy reakcji nie ma zbyt wielu spektakularnych
zastosowan RWF integrujacego reakcje¢ chemiczng z wymiana ciepta.
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Rys.1. Schemat reaktora: a) rewersyjnego, b) syntezy amoniaku TVA
Fig. 1. The scheme of a) reverse-flow reactor, b) ammonia synthesis TVA reactor

4. INTEGRACJA REAKCJI Z SEPARACJA REAGENTOW

Podstawowym zastosowaniem reaktora wielofunkcyjnego jest uktad, w ktérym za-
chodzi reakcja rownowagowa, zwykle katalizowana, a w klasycznym reaktorze uzy-
skuje si¢ niska warto$¢ stopnia przereagowania. Przeanalizujmy jak zmieni si¢ stan
uktadu po zastosowaniu reaktora wielofunkcyjnego, separujacego produkt reakcji.
Praktycznie, przy projektowaniu RWF rozwaza si¢ cztery procesy separacji: destyla-
cje, ekstrakcje, adsorpcje (chromatografi¢) i filtracje membranowsg. Reaktor chroma-
tograficzny jest bardzo specyficznym rozwigzaniem, wymaga przemieszczania fazy
statej i nie bedzie tutaj rozpatrywany [1]. Z kolei filtracja membranowa nie daje moz-
liwosci frakcjonowania strumienia permeatu, co bardzo ogranicza jego zastosowanie
[3-4]. Na rys. 2 przedstawiono ide¢ RWF dla katalizowanej reakcji wykorzystujacej
destylacje (destylacja katalityczna) i ekstrakcje (ekstrakcja katalityczna).

Aby zastosowac jeden z powyzszych wariantow musi by¢ spetniony stosunkowo
ostry warunek dotyczacy badz temperatur wrzenia poszczegélnych reagentow badz
wartosci ich wspotczynnikéw podziatu.

TS <ThH<TE<TP 2
Py <Py <Pp, <P, 3)
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Ze wzgledu na konieczno$¢ reekstrakeji (separatory S3 i S4 na rys. 2b), aparatura
do ekstrakcji katalitycznej jest zazwyczaj bardziej rozbudowana niz do destylacji kata-
litycznej [5].
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Rys. 2. Idea reaktora wielofunkcyjnego dla: a) destylacji reaktywnej, b) ekstrakcji reaktywnej

Fig. 2. The idea of a multifunctional reactor for: a) reactive distillation, b) reactive extraction

Kolejnym warunkiem jest temperatura wilasciwa dla przebiegajacej reakcji.
W przypadku destylacji jest ona ograniczona przedzialem temperatur wrzenia reagen-
tow, co moze prowadzi¢ do konieczno$ci zastosowania aparatury ci$nieniowej. W
przypadku ekstrakcji nalezy uwzgledni¢ temperatur¢ wrzenia ekstrahenta oraz fakt, ze
zazwyczaj rozpuszczalnos¢ substancji w danym rozpuszczalniku ro$nie wraz z tempe-
raturg. Warunki te ograniczaja zbior uktadoéw, dla ktérych rozwazany RWF moze by¢
zastosowany. Istotnym plusem analizowanego RWF jest uzyskanie praktycznie cat-
kowitego przereagowania substratow bez koniecznosci stosowania zawrotu.

4.1. REAKTOR Z PELNYM PRZEMIESZANIEM

Na rys. 3 przedstawiono wykres charakteryzujacy prace reaktora mieszalnikowego.
Linia a dotyczy klasycznego reaktora, uwzglgdnia przebieg reakcji w obu kierunkach.
Linia b dotyczy jednokierunkowej reakcji tworzenia produktéw. Dla RWF bedzie to
miato miejsce w przypadku nieskonczenie szybkiego wyprowadzania produktow ze
srodowiska reakcji. Linia ¢ odpowiada przebiegowi ze skonczong szybkoscia wypro-
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wadzania produktow. Potozenie tej linii zalezy od stosunku szybkosci reakcji do szyb-
kos$ci wyprowadzania produktu ze sSrodowiska reakcji.

Rys. 3. Charakterystyka reaktora z przemieszaniem

Fig. 3. The characteristic of a stirred tank reactor

Przyjmujac, ze reaktor klasyczny i wielofunkcyjny majg dac taka samg produkcje

Vicoay = Ve 4)
uzyskuje si¢
V2
v, @ )

Z réwnan bilansowych poréwnywanych reaktorow wynika, ze wielkos$¢ strefy re-
akcji w RWF jest mniejsza niz w reaktorze klasycznym.

e L(;_e) ©

Vri o Co

4.2. REAKTOR Z PRZEPLYWEM TLOKOWYM

W tym przypadku bardzo trudno okresli¢ wielko$¢ strefy reakcji w RWF. Nie jest
bowiem a priori znany zakres stgzen w reaktorze ani wielko$¢ strumienia zasilajacego
reaktor. Warto$¢ strumienia wynika bezposrednio ze stosunku orosienia w kolumnie
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destylacyjnej w przypadku DR oraz stosunku faz strumienia rafinatu i ekstraktu w
przypadku RE. Pewna korzyscia w tym przypadku jest przeciwpradowy przeptyw
substratow, co poprawia profil stezen w strefie reakcji. Szacunkowe obliczenia wska-
zuja, ze stosunek objetosci stref reakcji moze by¢ zarowno mniejszy jak i wigkszy od
jednosci [6-7].

Wielko$¢ strefy reakceji nie jest jednoznaczna z wielkos$cig reaktora. W przypadku
RWF w reaktorze pojawia si¢ bowiem druga faza odbierajaca produkt reakcji. Stopien
zatrzymania fazy reakcyjnej w strefie reakcji bedzie determinowat wielko$¢ reaktora.
Jest on zalezny od geometrii i hydrodynamiki uktadu.

Z reguty dla RWF wymagana jest zmiana postaci katalizatora. Ze wzglgdu na opo-
ry przeptywu nie znajduje tutaj zastosowania klasyczne ziarniste ztoze usypane. Opra-
cowane zostaty specjalne dla tych przypadkow wypeknienia strukturalne z naniesiona
warstwg katalizatora. Na efektywno$§¢ RWF moze réwniez wptywac fakt utrudnione-
g0, przez fazg odbierajaca produkt reakcji, dostepu do miejsc aktywnych katalizatora.

Z powyzszej analizy wynika, ze znak czlonu 4,,, (roéw. 1) nie jest jednoznaczny.
Doniesienia literaturowe wskazuja, ze po optymalizacji parametrow pracy RWF
w wielu przypadkach jest on dodatni [1,2,6,7].

4.3. BIOREAKTOR MEMBRANOWY

Jak juz poprzednio wspomniano reaktor membranowy separujacy reagenty nie jest
interesujacym RWF, jako ze filtracja membranowa nie daje mozliwosci frakcjonowa-
nia strumienia produktu. Mozliwo$¢ zastosowania ogranicza si¢ do przypadku bardzo
selektywnej separacji jednego produktu. Interesujacym obszarem dla zastosowania
membran w RWF sg reakcje enzymatyczne. Rozmiar czasteczki tego biokatalizatora
jest zazwyczaj od jednego do dwdch rzgdow wigkszy od rozmiaru pozostatych reagen-
tow, stad tatwo go selektywnie zatrzymac w strefie reakcji prowadzac kataliz¢ homo-
geniczng. Ze wzgledu na bardzo wysoki koszt enzymow oraz straty jego aktywnosci
przy innych metodach immobilizowania czton 4,,, przyjmuje w tym przypadku bar-
dzo duza dodatnig warto$¢ [4]. Ten typ RWF nie wplywa na stan réwnowagi uktadu,
pozwala jedynie na lepsze wykorzystanie biokatalizatora.

4.4. SEPARACJA REAGENTOW

Wielko$¢ aparatu do separacji zalezy od strumienia i sktadu surowca. Warto$c¢
strumienia wptywa liniowo na przekrdj aparatu oraz wydatek energetyczny. Mniej
istotna jest zmiana stezenia uktadu kierowanego do rozdzielania. Do separacji zazwy-
czaj stosowany jest proces wielostopniowy, a o liczbie stopni decyduje z reguty wa-
runek odno$nie koncowego stezenia oczyszczanego sktadnika. Ze wzgledu na istotne
zmniejszenie strumienia surowca jest tu miejsce na najistotniejszy zysk z zastosowa-
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nia RWF, wartos¢ A, jest dodatnia [1,7]. Zachodzi tu przekorna relacja; modyfikuje
si¢ reaktor, a zysk z tej dziatalno$ci pojawia si¢ w strefie separacji reagentow.

4.5. TYPOWE PRZYKLADY

Literatura dostarcza wielu przyktadow RWF, bedacych glownie wynikami prac
badawczych i studyjnych. Odnosénie metody separacji reagentow, to w procesach dy-
fuzyjnych dominuje destylacja i ekstrakcja. Nieliczne sa przypadki, w ktorych wyko-
rzystuje si¢ adsorpcje (chromatografi¢). Schematy i obliczenia RWF z dyfuzyjnym
rozdzialem reagentdw sg stosunkowo rozbudowane i ze wzgledu na ograniczong po-
jemnos¢ niniejszego artykutu nie beda tu przytaczane. Mozna je znalez¢é w literaturze
[1,2,5-7]. Niekwestionowanym sukcesem destylacji reaktywnej jest wdrozenie pro-
dukcji wielkotonazowej octanu metylu (Eastman-Kodak Chemicals) oraz eteréw pali-
wowych [1,7]. Enzymatyczny bioreaktor membranowy jest wykorzystywany w matej
skali przy produkcji réznego rodzaju produktow lub poétproduktow przemystu farma-
ceutycznego [4].

WNIOSKI

Tytul niniejszego artykulu ma charakter retorycznego pytania. Z tej przyczyny
wnioski majg zdecydowanie subiektywny charakter. Z analizy tematu przy przyjetych
zatozeniach wynika:

- zajmowanie si¢ problematyka reaktora wielofunkcyjnego stanowi bardzo cickawa
przygode intelektualna. Stanowi kwintesencje wiedzy z zakresu inzynierii chemicznej,
pokazuje jej bardzo szerokie mozliwosci,

- jest to zagadnienie bardzo skomplikowane, zardbwno na etapie badan i projekto-
wania, jak i ruchu instalacji przemystowe;j,

- w reaktorze wielofunkcyjnym uzyskuje si¢ praktycznie catkowite przereagowa-
nie, przy zmniejszonym strumieniu surowca,

- najwigksze korzysci mozna uzyska¢ w sekcji separacji RWF, ktére wynikaja ze
zmniejszonego strumienia zasilajacego reaktor,

- relacja migedzy korzys$ciami z zastosowania RWF a komplikacjami zwigzanymi
z ruchem takiej instalacji powoduje, ze liczba aplikacji RWF jest stosunkowo niewiel-
ka

- najbardziej obiecujacym i zaawansowanym obszarem zastosowania RWF jest in-
tegracja reakcji i destylacji oraz enzymatyczny bioreaktor membranowy.

OZNACZENIA - SYMBOLS

¢y - stezenie substratu, kmol m™
substrate concentration, kmol m™
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P - wspotezynnik podziatu
partition coefficient

r - szybko$¢ reakcji , kmol m™ h!
reaction rate, kmol m™ h!

Tw - temperatura wrzenia, K
boiling point, K

V - strumien surowca, kmol h™!
gas flow rate, kmol h™!

Vi - objetos¢ strefy reakcji, m™
reaction zone volume, m™

o - stopien konwersji substratu,
substrate conversion

T - czas przebywania, h

residence time, h

INDEKSY DOLNE I GORNE — SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS

A,B,C.D - reagent
reagent

1 - dotyczy reaktora klasycznego
denotes classic reactor

2 - dotyczy reaktora wielofunkcyjnego

denotes multifunctional reactor
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MULTIFUNCTIONAL REACTORS - TURNING-POINT OR CURIOSITY IN CHEMICAL
REACTION ENGINEERING ?

In the article, the possibilities of multifunctional reactor application in technological processes with
low conversion of equilibrium reactions were examined. The apparatus links a function of reactor with
product separation or with heat exchanger. It is shown that in spite of obvious advantages of program-
ming a temperature of catalyst bed there are no spectacular successes of reactor with reaction and heat
exchange application. In case of multifunctional reactor, it has been indicated that level of complexity and
technological risk are greater. Possible benefits are the cost of reactor and the cost of separation. Among
the separation methods the most attractive to integration is distillation and extraction while less possibili-
ties provide adsorption (chromatography) and membrane separation. In those cases, there are no direct
relations between classic reactor size and reaction zone size of multifunction reactor. However, the sepa-
ration zone is significantly reduced and it will determine the attractiveness of particular multifunction
reactor. Moreover, effective applications of a reactor with catalytic distillation were pointed out. An
enzymatic membrane reactor in which biocatalyst is immobilized in the reaction zone was also regarded
as an attractive application.
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MATEUSZ PRONCZUK, KATARZYNA BIZON, BOLESLAW TABIS

DOSWIADCZALNE WYZNACZANIE WSPOLCZYNNIKOW
DYSPERSJI WZDLUZNEJ W HYBRYDOWYM APARACIE
FLUIDYZACYJNYM AIRLIFT

Katedra Inzynierii Chemicznej i Procesowej, Politechnika Krakowska, ul. Warszawska 24,
31-155 Krakow

W pracy przedstawiono wyniki badan dotyczacych eksperymentalnego wyznaczania wartosci liczby
Pecleta dla wybranych stref hybrydowego fluidyzacyjnego aparatu airlift z zewnetrzna cyrkulacja cieczy.
W tym celu przeprowadzono badania znacznikowe metoda bodziec-odpowiedz. Liczbg Pecleta wyzna-
czono przy uzyciu metody momentoéw oraz algorytmu optymalizacyjnego sprz¢zonego z jednowymiaro-
wym modelem dyspersyjnym.

Stowa kluczowe: fluidyzacja, hybrydowy aparat airlift, liczba Pecleta

This paper presents the results of experimental research concerning determination of Peclet number for
selected zones of a hybrid fluidized-bed airlift apparatus with external liquid circulation. For this aim, the
tracer stimulus-response experiments were carried out. Peclet number was then determined using the
method of moments and optimization algorithm coupled with the one-dimensional dispersion model.

Keywords: fluidization, hybrid airlift apparatus, Peclet number

1. WPROWADZENIE

Trojfazowe aparaty fluidyzacyjne oraz trojfazowe aparaty airlift znajduja coraz
czestsze zastosowanie w aerobowych procesach mikrobiologicznych [1]. Osadzenie
biomasy na powierzchni drobnoziarnistego ztoza czastek statych umozliwia zwigksze-
nie ogodlnego stezenia biomasy w aparacie, co prowadzi do znacznego zwigkszenia
ogo6lnej szybkosci procesu. Dzigki obecnosci ruchomego ztoza, w takim aparacie prak-
tycznie nie zachodzi zjawisko nadmiernego przyrostu biofilmu, ktére moze prowadzi¢
do zatykania si¢ zloza w aparatach ze zlozem stacjonarnym [2]. Napowietrzanie
w aparacie moze petni¢ dwojaka funkcje. W aparatach airlift, oprocz doprowadzania
tlenu do przestrzeni reakcyjnej, jest ono réwniez zrodtem sity napgdowej cyrkulacji
cieczy. W strefie napowietrzania gaz wypiera czg§¢ cieczy, przez co nastgpuje zmniej-
szenie $redniej gestosci srodowiska. Powoduje to wystapienie rdznicy ci$nien migdzy
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strefa napowietrzang a nienapowietrzana, ktéra wywotuje cyrkulacje cieczy w apara-
cie.

Jedng z wad klasycznych trojfazowych aparatow airlift jest wystepowanie w tej
samej strefie aparatu zar6wno pecherzy gazowych jak i ztoza czastek statych. Formo-
wanie si¢ 1 przeplyw pecherzy gazowych, stanowi zrodto naprgzen $cinajacych. Moga
one prowadzi¢ do zrywania delikatnego biofilmu z powierzchni czastek statych, a
w efekcie do strat biomasy. W celu minimalizacji wptywu pecherzy gazowych na
mikroorganizmy zaproponowano aparat, w ktorym napowietrzanie cieczy prowadzone
jest w zewnetrznym zbiorniku napowietrzajacym [3]. W 1997 roku Guo i wspotaut.
przedstawili koncepcje oddzielenia strefy barbotazu od fluidyzacji [4]. W zapropono-
wanym przez nich hybrydowym aparacie fluidyzacyjnym airlift z zewngtrzng cyrkula-
cja cieczy, strefa fluidyzacji zostala umieszczona ponizej strefy barbotazu. W 2010
roku Olivieri i wspotaut. przedstawili wyniki badan wiasnych hydrodynamiki aparatu
hybrydowego z wewnetrzng cyrkulacjg cieczy [5].

Pronczuk i wspotaut. [6—8] przeprowadzili badania wtasciwosci hydrodynamicz-
nych aparatu hybrydowego z zewngtrzng cyrkulacja cieczy. Do wyznaczania wlasci-
wosci hydrodynamicznych takiego aparatu zostal rowniez sformulowany wiasny
model analityczny. Zaproponowany w pracy [8] model wigze ze soba podstawowe
parametry hydrodynamiczne pracy aparatu, takie jak predkosci medidow, stopien za-
trzymania gazu i porowato$¢ ztoza fluidalnego. Poza wspomnianymi parametrami
hydrodynamicznymi, wazng cechg hydrodynamiczng umozliwiajacg prawidtowe za-
projektowanie aparatu oraz dobor odpowiednich parametrow pracy jest struktura prze-
ptywajacego ptynu. Celem niniejszej pracy jest okreslenie charakteru przeptywu fazy
ciektej w poszczegodlnych strefach hybrydowego aparatu fluidyzacyjnego airlift z ze-
wnetrzng cyrkulacja, za pomocg badan znacznikowych.

2. STANOWISKO BADAWCZE I METODYKA POMIAROW

Na rys. 1 przedstawiono schemat stanowiska badawczego. W aparacie wyrdzniono
pi¢¢ stref charakteryzujacych si¢ odmiennym charakterem przeptywu, sa to odpo-
wiednio strefy: fluidyzacji ,,1”, barbotazu ,,2”, opadania ,,3”, odgazowania ,,4” i przy-
denna ,,5”. Wysokosci stref fluidyzacji, barbotazu i opadania wynosity odpowiednio
H,=1m, H,=1m oraz H; =2 m. Srednica stref fluidyzacji i barbotazu wynosita
d; =d, =0,08 m. Budowa aparatu pozwalala na zmian¢ $rednicy strefy opadania ds,
ktéra mogta wynosi¢ 0,03 m, 0,05 m lub 0,08 m. Szczegoéty dotyczace budowy aparatu
zostaly szerzej opisane w pracy [8].

Jako znacznik zostat uzyty stezony roztwor KCl, ktérego stezenie okreslono po-
przez pomiar konduktancji roztworu. Znacznik byt wprowadzany pomiedzy strefami
odgazowania ,,4” i opadania ,,3”, a pomiar jego stezenia prowadzony byt na doplywie
i odptywie z kazdej analizowanej strefy. W niniejszej pracy przedstawiono wyniki
uzyskane dla strefy fluidyzacji i barbotazu oraz dla calego aparatu.
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Rys. 1. Schematyczny rysunek stanowiska badawczego
Fig. 1. Schematic drawing of the test stand

3. BADANIA STRUKTURY PRZEPLYWU STRUMIENIA CIECZY

Badania znacznikowe polegaja na wprowadzeniu znacznika do strumienia cieczy
wplywajacej do aparatu i jednoczesnym pomiarze jego stezenia w strumieniu opusz-
czajacym aparat lub wybrang strefe. W efekcie otrzymuje si¢ krzywa rozktadu czasu
przebywania znacznika. Poréwnujac krzywa doswiadczalna z modelowymi krzywymi
rozktadu czasu przebywania mozna okresli¢ warto$¢ liczby Pecleta, tj. liczby kryte-
rialnej charakteryzujacej stopien wzdtuznego wymieszania ptynu. W przeprowadzo-
nych badaniach znacznik byt wprowadzany w postaci mozliwie zblizonej do
dystrybucji Diraca. Do analizy krzywych rozktadu czasu przebywania zastosowano
metod¢ momentéw oraz metode oparta na algorytmie optymalizacyjnym.

Metoda momentdéw polega na wyznaczeniu momentow krzywych rozktadu czasu
przebywania znacznika i poréwnania ich z momentami krzywych modelowych. Ze
wzgledu na dyskretny charakter pomiaréw, warto$ci pierwszego i drugiego momentu
obliczano odpowiednio z zaleznosci [9]:

_ L tiGA

(1
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W niniejszej pracy warto$ci liczby Pecleta wyznaczano w oparciu o model dla ka-
natu otwartego [10, 11]:
gt 2 8
— =5t 3)
u

Pe  Pe?

Wybdr ten podyktowany jest budowa aparatu oraz tym, ze w pracy [10] wykazano
niewielkie rozbieznosci pomigdzy wynikami uzyskanymi wedtug modelu dla kanalu
otwartego, pototwartego i zamknietego.

Alternatywna metoda wyznaczania liczby Pecleta sprowadzata si¢ do poréwnania
doswiadczalnych krzywych rozktadu czasu przebywania znacznika z krzywymi
otrzymanymi w wyniku rozwigzania réwnania opisujacego transport ptynu w aparacie.
Pomijajac wptyw dyspersji radialnej, réwnanie bilansu masy znacznika mozna zapisac
w postaci bezwymiarowej jako:

o8 _ 106 98 @)
00 Pedz? 0z
W celu jednoznacznego rozwiazania rdwnania (4) przyj¢to nastepujace warunki
brzegowe (5a) i warunek poczatkowy (5b):
0B(1,0)
9z

B(0,6) = ¢(6), 0 (5a)

B(z,0)=0, z€[0,1] (5b)

gdzie @(0) jest dowolna funkcja rozktadu czasu przebywania znacznika na doptywie
do badanej strefy. Funkcja ta ma postac:

(6)

Aby wyznaczy¢ warto$¢ liczby Pecleta charakteryzujaca przeplyw w aparacie lub
w wybranej strefie nalezy znalez¢ takie rozwigzanie modelu dyspersyjnego (4)-(5),
ktoére bedzie najblizsze otrzymanemu do$wiadczalnie rozkladowi czasu przebywania
znacznika w sensie wybranej normy. Formalnie, problem ten sprowadza si¢ zatem do
minimalizacji funkcji celu w postaci:

FP =) [Boren(1,00 = Bons(1,6)]° )

Jak mozna zauwazy¢, funkcja celu nie zalezy w sposéb jawny od liczby Pecleta.
Wyznaczenie jej warto$ci wymaga bowiem znajomosci obliczonych wartos$ci st¢zenia
znacznika na wypltywie z rozwazanej cze$ci aparatu, f,,;(1, 8;). Wartosci te uzyskuje
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si¢ rozwigzujac rownanie rozniczkowe czastkowe (4). Do numerycznego rozwiazania
wspomnianego rownania zastosowano metode linii.

Obliczenia przeprowadzono w $rodowisku obliczeniowym Matlab. Do minimali-
zacji funkcji (7) zastosowano procedure optymalizacyjng fminbnd opartg m.in. na
metodzie zlotego podzialu z zanurzona w niej funkcja odel5s catkowania uktadu
rownan rozniczkowych zwyczajnych powstatego z dyskretyzacji rownania (4). Ze
wzgledu na zastosowanie metody catkowania ze zmiennym krokiem, rozklad czasu
przebywania znacznika na dopltywie do badanej strefy musi by¢ funkcja ciagla. Ozna-
cza to konieczno$¢ aproksymacji danych doswiadczalnych za pomoca pewnej funkcji.
W niniejszej pracy zostala uzyta funkcja w postaci:

B(0,0) = a;exp (— i ;:2) exp {[exp (— i ; a2>]a4} ()

3

Do celéw poréwnawczych, wartosci liczby Pecleta dla calego aparatu wyznaczono
rowniez z analitycznego rozwigzania réwnania modelu dla kanatu otwartego, uogo6l-
nionego na przypadek cyrkulacji cieczy w aparacie [11]:

B(1,6) = / Z Pe("_e)] ©)

4. DYSKUSJA WYNIKOW BADAN

Na rys. 2 przedstawiono zalezno$ci liczby Pecleta Pe od predkosci pozornej cieczy
Uge1 dla strefy fluidyzacji ,,1” uzyskane dla trzech réznych $rednic strefy opadania.
Symbolem () oznaczono warto$ci otrzymane przy uzyciu metody opartej na jedno-
wymiarowym modelu dyspersyjnym, a symbolem (®) warto$ci otrzymane wedtug
metody momentéw. Mozna zauwazy¢, ze wyniki otrzymane za pomoca dwodch roz-
nych metod charakteryzuja si¢ podobienstwem jako$ciowym, jednak wartosci liczby
Pecleta uzyskane wedlug metody momentow majg mniejsze wartosci.

Wraz ze wzrostem predkosci cyrkulujacej cieczy nastepuje zmniejszenie wartosci
liczby Pecleta dla strefy ,,1” (rys. 2). Spowodowane jest to zwickszeniem si¢ wysoko-
$ci ztoza fluidalnego w strefie fluidyzacji ,,1”. W literaturze czgsto przyjmuje sie, ze
w obszarze ztoza fluidalnego panujg warunki zblizone do catkowitego wymieszania,
zatem ztoze fluidalne cechuje si¢ niskimi wartosciami liczby Pecleta. Przy malych
wartosciach predkosci cieczy ug.q ztoze fluidalne posiada niewielka wysokos$¢. Nad
jego powierzchnig ma natomiast miejsce przeptyw przez przewod kotowy, ktory cha-
rakteryzuje si¢ warunkami zblizonymi bardziej do przeptywu ttokowego, ktoremu
odpowiadaja duze wartosci liczby Pecleta. Zwigkszenie wysokosci ztoza fluidalnego
powoduje zwiekszenie zatem udzialu obszaru z dobrym wymieszaniem, co w efekcie
prowadzi do obnizenia wartosci liczby Pecleta dla catej strefy.
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Rys. 2. Liczba Pecleta dla strefy fluidyzacji ,,1” obliczona wedlug modelu dyspersyjnego (¢) i metody
momentoéw (@) w zaleznosci od predkosci pozornej cieczy Uy dla aparatu o Srednicy strefy opadania
rownej: a) 0,03 m, b) 0,05 mic) 0,08 m
Fig. 2. Peclet number for the fluidization zone "1" calculated according to a dispersion model (#) and
method of moments (@) depending on the superficial liquid velocity uy., for the apparatus with the
downcomer diameter equal to: a) 0,03 m, b) 0,05 m and c) 0,08 m

Na rys. 3 zilustrowano zalezno$¢ liczby Pecleta od predkosci cieczy w aparacie
Ugeq dla strefy barbotazu ,,2”. Mozna zaobserwowac, ze tendencja zmian wartosci
liczby Pecleta jest taka sama niezaleznie od uzytej metody wyznaczania Pe, jednak
iwtym wypadku wystepuja pewne rozbieznosci ilosciowe. W przeciwienstwie do
strefy fluidyzacji ,,1”, w strefie barbotazu zwiekszenie predkosci cieczy prowadzi do
zwigkszenia warto$ci liczby Pecleta. Powodowane jest to zwigkszeniem burzliwos$ci
przeptywu, co skutkuje zblizeniem si¢ charakteru przeptywu do przeptywu ttokowego.
Unoszace si¢ pecherze gazowe posiadaja jednak wyzsza predkos¢, niz ciecz pltynaca
przez stref¢ barbotazu. Ta roznica predkosci powoduje zaburzenia w strukturze prze-
ptywu ptynu, co z kolei skutkuje dodatkowym wymieszaniem wzdtuznym cieczy w tej
strefie i w efekcie stosunkowo niskimi warto$ciami liczb Pecleta w tej strefie.
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Rys. 3. Liczba Pecleta dla strefy barbotazu ,,2” obliczona wedtug modelu dyspersyjnego (¢) i metody
momentow (@) w zaleznos$ci od predkosci pozornej cieczy ug.; dla aparatu o srednicy strefy opadania
réwnej: a) 0,03 m, b) 0,05 mic) 0,08 m
Fig. 3. Peclet number for the bubbling zone "2" calculated according to a dispersion model (¢) and
method of moments (@) depending on the superficial liquid velocity w4 for the apparatus with the
downcomer diameter equal to: a) 0,03 m, b) 0,05 m and c) 0,08 m

Na rys. 4 przedstawiono wyniki do§wiadczalne zaleznosci liczby Pecleta od pred-
kosci cieczy w aparacie uy.q dla calego aparatu. Poza wartosciami Pe wyznaczonymi
wedlug metody momentdw i algorytmu optymalizacyjnego, na rys. 4 przedstawiono
rowniez wartosci liczby Pecleta wyznaczone poprzez regresje¢ danych do$wiadczal-
nych réwnaniem (9) (symbol m). Zgodnie z przewidywaniami, warto§¢ liczby Pecleta
rosnie wraz ze wzrostem predkosci cieczy uy.,. Ponadto mozna zaobserwowac, ze
warto$¢ liczby Pecleta dla catego aparatu ro$nie wraz ze wzrostem $rednicy strefy
opadania. Powodowane jest to wzrostem objetosci strefy opadania, dla ktérej mozna
przyjac¢ przeptyw charakteryzujacy si¢ wysokimi warto$ciami liczb Pecleta. W efek-
cie, wzrost objetosci strefy opadania oznacza jej wigkszy udziat objetosciowy w catym

aparacie.
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Rys. 4. Liczba Pecleta dla catego aparatu obliczona wedlug modelu dyspersyjnego (¢), metody
momentow (@) i aproksymacji rownaniem (9) (m) w zaleznosci od predkosci pozornej cieczy ug. dla
aparatu o $rednicy strefy opadania rownej: a) 0,03 m, b) 0,05 m i c) 0,08 m
Fig. 4. Peclet number for the whole apparatus calculated according to a dispersion model (¢), method of
moments (@) and approximation of Eq. (9) (m) depending on the superficial liquid velocity uy, for the
apparatus with the downcomer diameter equal to: a) 0,03 m, b) 0,05 m and ¢) 0,08 m

WNIOSKI

W oparciu o badania znacznikowe okre§lono strukture przeptywu fazy cieklej
w hybrydowym fluidyzacyjnym aparacie airlift z cyrkulacja zewnetrzng. Wykazano,
ze dla strefy fluidyzacji ,1” liczba Pecleta lezy w  przedziale
Pe € (20,80). Oznacza to, ze w tej strefie wystepuje do$¢ wyrazne mieszanie stru-
mienia cieczy powodowane obecno$cig ztoza fluidalnego. Wartosci liczby Pecleta
w strefie fluidyzacji ,,1”” zmniejszaja sie wraz ze wzrostem predkosci przeptywu cie-
czy. Jest to powodowane zwigkszaniem si¢ wysokosci dynamicznej ztoza fluidalnego.
Strefa barbotazu ,,2” charakteryzuje si¢ rowniez stosunkowo niskimi warto$ciami licz-
by Pecleta. Dobre wymieszanie w tej strefie jest wynikiem obecnosci pecherzy gazo-
wych. Analiza warto$ci liczby Pecleta catego aparatu wykazuje wzrost wartosci Pe
wraz ze zwigkszaniem si¢ predkosci cieczy ug.1. Liczba Pecleta catego aparatu jest
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rowniez silnie uzalezniona od $rednicy strefy opadania, mianowicie jej warto$¢ wzra-
sta wraz ze zwigkszaniem si¢ $rednicy tej strefy. Wynika to ze wzrostu udziatu objeto-
Sci strefy opadania w calkowitej objetosci aparatu.

Wartosci liczby Pecleta wyznaczone metoda momentow i metoda oparta na algo-
rytmie optymalizacyjnym rdznig si¢ od siebie, przede wszystkim ilosciowo. Powodem
rozbiezno$ci sa pewne ograniczenia drugiej z metod. W przypadku duzo wigkszej
rozpigtosci czasowej sygnatu wymuszajacego w stosunku do czasu przebywania cie-
czy w danej strefie, wynikajacej ze znacznego oddalenia punktu dozowania znacznika
od badanych stref, wyznaczone numerycznie odpowiedzi moga przybiera¢ niemal
identyczne przebiegi dla bardzo szerokiego zakresu wartosci liczby Pecleta.

OZNACZENIA - SYMBOLS

C — stezenie znacznika, kg-m™
tracer concentration, kg-m™
d — $rednica, m
diameter, m
Fy — objetosciowe natezenie przeptywu, m*-s™!
volumetric flow rate, m*-s™
H — wysokos$¢, m
height, m
Pe — liczba Pecleta, -
Peclet nummer, -
t —czas, s
time, s
z — bezwymiarowa dtugosc, -
dimensionless length, -
B — bezwymiarowe stezenie, (C4-C40)/(C10-Cyo), -
dimensionless concentration, (C4-C 40)/(C 1-C), -
u — wartos¢ srednia
mean value
o? — wariancja
variance
0 — czas bezwymiarowy, -

dimensionless time, -

INDEKSY DOLNE I GORNE — SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS

A — dotyczy sktadnika A
refers to component A
c — dotyczy cieczy
refers to liquid
f — dotyczy strumienia wlotowego
refers to inlet stream
g — dotyczy gazu
refers to gas
0 — dotyczy wartosci poczatkowej lub predkosci pozornej

refers to initial value or superficial velocity
1,2,3,4,5 — dotyczy i-tej strefy aparatu
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refers to the i-th zone of the apparatus
g — dotyczy stezenia po catkowitym wymieszaniu
refers to concentration after complete mixing
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MATEUSZ PRONCZUK, KATARZYNA B1ZON, BOLESLAW TABIS

EXPERIMENTAL DETERMINATION OF THE AXIAL DISPERSION COEFFICIENTS IN THE
HYBRID FLUIDIZED BED AIRLIFT APPARATUS

This paper presents the results of experimental research concerning determination of Peclet number for
the selected zones of a hybrid fluidized-bed airlift apparatus with external liquid circulation. The appa-
ratus is a modification of a three-phase airlift reactor. It combines the advantages of both a liquid-solid
fluidized-bed apparatus and an airlift apparatus. Potential applications of the hybrid system are microbio-
logical processes. It allows separating the bubbling zone from the fluidization zone by placing them one
above the other. Gas bubbles are formed in the bubbling zone, which is located in the upper part of the
riser. With properly adjusted process and design parameters, gas bubbles do not enter the downcomer and
fluidization zone. As a result, shear stress induced by formation and flow of gas bubbles do not affect the
biofilm layer.

Tracer stimulus-response experiments were carried out in order to characterize the structure of the lig-
uid flow through the selected zones of the apparatus. Based on the tracer residence time distribution
curves, measured in the inflow and outflow from a given zone, the Peclet numbers of the individual zones
and the entire apparatus were determined. Peclet number was determined using the method of moments,
optimization algorithm coupled with the one-dimensional dispersion model and analytical solution of the
one-dimensional dispersion model. The tests were carried out for various apparent velocities of the liquid
in the apparatus and different downcomer diameters.
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SZYMON SKONECZNY

WPLYW MODELU ZRYWANIA BIOFILMU NA WEASCIWOSCI
STACJONARNE TROJFAZOWEGO BIOREAKTORA
FLUIDYZACYINEGO

Szymon Skoneczny1
Katedra Inzynierii Chemicznej i Procesowej, Politechnika Krakowska,
31-155 Krakow

W artykule wyznaczono charakterystyke stacjonarng trojfazowego bioreaktora fluidyzacyjnego przy
uzyciu trzech modeli zrywania biofilmu. Obliczenia przeprowadzono dla dwoch wybranych proceséw
mikrobiologicznych. Wykazano, ze w zaleznosci od przyjetego opisu ilosciowego zrywania biofilmu
otrzymuje si¢ réznice ilosciowe lub jako$ciowe w charakterystyce stacjonarnej bioreaktora.

Stowa kluczowe: bioreaktor fluidyzacyjny, zrywanie biofilmu, modelowanie matematyczne

Steady-state characteristics of a three-phase fluidized-bed bioreactor was determined with the use of
three biofilm detachment models. Simulations were carried out for two chosen microbiological processes.
It was shown that depending on the accepted quantitative description of biofilm detachment, quantitative
or qualitative differences occur in the steady-state characteristics of the bioreactor.

Keywords: fluidized-bed bioreactor, biofilm detachment, mathematical modeling

1. WPROWADZENIE

Biofilm jest to wielosktadnikowa warstwa przytwierdzona do podloza, w ktorej
komorki mikroorganizméw otoczone s3 przez macierz organicznych polimerdw,
wytwarzanych przez te drobnoustroje [1]. Kontrolowany wzrost biofilmu

'Autor do korespondencji: Szymon Skoneczny, Katedra Inzynierii Chemicznej i Procesowe;,
Politechnika Krakowska, ul. Warszawska 24, 31-155 Krakow; e-mail:
skoneczny(@chemia.pk.edu.pl
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w bioreaktorach prowadzi si¢ w celu zwiekszenia zdolno$ci produkcyjnej aparatu.
Ponadto, powoduje on zatrzymanie immobilizowanej biomasy w bioreaktorze
niezaleznie od nat¢zenia przeplywu mediéw. Immobilizacja mikroorganizméw jest
z powodzeniem stosowana w procesach oczyszczania §ciekow od kilkudziesieciu lat
[2,3].

Jednym z istotnych zjawisk przebiegajacych w bioreaktorach jest zrywanie biofilmu,
ktére polega na przenoszeniu biomasy z biofilmu do fazy ciektej. Oddziatuje ono
bowiem na wlasciwosci stacjonarne obiektu. Zjawisko to ma kluczowy wptyw na ilos¢
zakumulowanego biofilmu, jak réwniez na jego charakterystyke fizyczna
i mikrobiologiczna [4]. Niniejszy artykut dotyczy zrywania biofilmu w tréjfazowych
bioreaktorach fluidyzacyjnych. Aparaty te wykorzystuje si¢ miedzy innymi
w procesach mikrobiologicznego oczyszczania S$ciekéw, hodowli drozdzy oraz
w syntezie lekow, takich jak na przyklad penicylina. Opis iloSciowy zrywania
biofilmu sprawia trudno$ci, co wynika ze zlozono$ci tego procesu. Biomasa
w bioreaktorach fluidyzacyjnych jest bowiem przenoszona z biofilmu do fazy ciektej
wskutek sil $cinajacych wywotanych przeplywem cieczy (erozja) oraz w wyniku
zderzania si¢ bioziaren (abrazja).

W tej pracy okreslono wplyw modelu zrywania biofilmu na charakterystyke
stacjonarng trojfazowego bioreaktora fluidyzacyjnego do proceséw aerobowych.
Wyznaczono gal¢zie standw stacjonarnych oraz okreSlono charakter ich stabilno$ci
przy uzyciu modelu matematycznego bioreaktora, ktory uwzglednia iloSciowy opis
hydrodynamiki ztoza fluidalnego, mi¢gdzyfazowe przenoszenie masy, dwusubstratowa
kinetyke procesu mikrobiologicznego oraz wzrost biofilmu na ziarnach materiatu
inertnego.

2. MODEL MATEMATYCZNY BIOREAKTORA

Schemat analizowanego bioreaktora zostat przedstawiony na rys. 1. Aparat ten
wyposazony jest w wezel zaggszczania biomasy 1 petle recyrkulacji. Model
matematyczny tej konfiguracji zostal wyprowadzony we wczesniejszym artykule [5].
Zaproponowany opis ilosciowy bioreaktora uwzglednia wzrost biomasy na
drobnoziarnistym materiale, obumieraniec mikroorganizméw, zewngtrzne opory
wnikania masy tlenu z gazu do cieczy i substratow z cieczy do powierzchni biofilmu
oraz rozklady gestosci biofilmu i wspoétczynnikow dyfuzji w biofilmie. Przyjeto, ze
faza ciekta w zlozu fluidalnym cechuje si¢ idealnym wymieszaniem, za$§ przeptyw
gazu ma charakter ttokowy. Uwzgledniono przebieg procesu mikrobiologicznego
zaro6wno w biofilmie jak i w fazie cieklej. W tej pracy zostanie przedstawiona postaé
bezwymiarowa modelu matematycznego dla warunkéw ustalonych.

Proces w biofilmie opisany jest rownaniami bilansu zwigzku weglowego i tlenu oraz
rownaniem globalnego bilansu biomasy w biofilmie, ktore uwzglednia jej wzrost oraz
zrywanie biofilmu. Réwnania te mozna przedstawi¢ nastgpujaco:
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Posta¢ funkcji 74, W rownaniach (1), ktéra okresla szybko$¢ zrywania biofilmu,
zalezna jest do przyjetego modelu matematycznego tego zjawiska. W tej pracy do
analizy przyje¢to trzy modele zrywania biofilmu. Zostang one opisane w dalszej czesci
artykutu.
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Rys. 1 Schemat trojfazowego bioreaktora fluidyzacyjnego z recyrkulacja i zaggszczaniem biomasy
Fig. 1. Scheme of the fluidized-bed bioreactor with biomass thickening and recirculation

Warunki brzegowe zwigzane z rownaniami (1) mozna zapisac jako:

—d’zz(o) =0 (3a)
% =0 (3b)
%:3% [1-n()] (3c)
ds() . ¢
S Bi, [1-6(1)] (3d)
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gdzie: BiA:ksA_Lb i Bi =M

Do) T Dyl
Model matematyczny bioreaktora nalezy uzupetni¢ o réwnania dla fazy ciektej ztoza
fluidalnego. Rownania bilansowe zwiazku weglowego, biomasy oraz tlenu w stanie
ustalonym mozna zapisa¢ jako:

Lo A e
0——T—5a+rA(a,ﬂ,7)+(l_g TR (1-a)(1-n() (4a)
195 rdetxa
“(- e:)ﬂ”(“ﬂy) (- )(1 D) ey (4)
_ 1 -Ky —Tyakq )|
0= lr=r)-rt@pns ba— (- 4{1 exp[ K ﬂ
(40)
a4 as
1= i)k (1=0W)
gdzie: m:i, rb:L, Tg:Vc.
Car (=€) uy, Ey

3. MODELE MATEMATYCZNE ZRYWANIA BIOFILMU

W niniejszej pracy wzieto pod uwage trzy modele zrywania biofilmu. W pierwszym
z nich zaklada si¢, ze powierzchniowa szybko$¢ zrywania biofilmu jest
proporcjonalna do jego masy na drobnoziarnistym materiale [5]:

r;st - kdel pr b (5)

W drugim analizowanym modelu matematycznym szybko$¢ zrywania biofilmu jest

proporcjonalna do kwadratu jego biofilmu [6]:
rdset = kdethuBb (6)

Trzeci model matematyczny opisujacy zrywanie biofilmu to model empiryczny,
zaproponowany przez Nicolella et al. [7]:

P, =1.65:107 p ¥ p,*7 0
gdzie: pl:%, pzzﬁ, p3=%.
Iuc dO lue
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4. WELASCIWOSCI STACJONARNE TROJFAZOWEGO BIOREAKTORA
FLUIDYZACYJNEGO

Charakterystyke stacjonarng bioreaktora wyznaczono dla dwoch procesow
aerobowych, tzn. zuzywania glukozy przez bakterie Pseudomonas aeruginosa [8]
i degradacji fenolu przez Pseudomonas putida [9].

Zrywanie biofilmu wpltywa na jego grubos$¢, z kolei od ilo$ci biomasy na
drobnoziarnistym  materiale  zaleze¢  bedzie ogbélna  szybko$¢  procesu
mikrobiologicznego w bioreaktorze. Z procesowego punktu widzenia, najbardziej
istotng zmienng stanu jest stopien przerecagowania zwiazku weglowego, bowiem
decyduje on o zdolnosci produkcyjnej aparatu. Na rys.2 przedstawiono gatezie
standw stacjonarnych a(zy) 1 L,(z;) bioreaktora fluidyzacyjnego dla procesu

zuzywania glukozy przez bakterie Pseudomonas aeruginosa. Zgodnie z modelem
zrywania biofilmu (5) w catym przedziale $redniego czasu przebywania cieczy
w instalacji, mamy do czynienia z jednokrotnymi stabilnymi stanami stacjonarnymi.
Ta samg cecha charakteryzuja si¢ gatgzie uzyskane przy uzyciu modelu zrywania (6).
Z kolei w charakterystyce stacjonarnej wyznaczonej przy uzyciu modelu (7)
wystepuje obszar wielokrotnosci standéw stacjonarnych. Liniami ciggtymi na rys. 2
przedstawiono stabilne stany stacjonarne, natomiast linie przerywane oznaczajg stany

niestabilne.
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Rys. 2 Galezie stanow stacjonarnych a(z°) i L,(z°) trojfazowego bioreaktora fluidyzacyjnego w procesie
zuzywania glukozy przez bakterie Pseudomonas aeruginosa linie ,,1” — model zrywania biofilmu (5);
linie ,,2” — model zrywania biofilmu (6); linie ,,3”” — model zrywania biofilmu (7); £ =0.2; {=0.9;
dy =360 um; (symbole szarych kwadratéw oznaczaja spetnienie warunku u, = u,)

Fig. 2. Steady-state branches of the fluidized-bed bioreactor for glucose utilization by Pseudomonas
aeruginosa; lines,,1” — biofilm detachment model (5); lines ,,2”” — biofilm detachment model (6); lines ,,3”
— biofilm detachment model (7); £=0.2; {=0.9; dy = 360 pum (at grey squares the condition u,. = u, is
fulfilled)



46 S. SKONECZNY

Pomigdzy wynikami uzyskanymi przy uzyciu pierwszych dwoch modeli istnieja
jedynie réznice ilosciowe. Zgodnie z modelami (5) i (6) grubo$¢ biofilmu
monotonicznie ro$nie wraz ze spadkiem wartosci 7, (rys.2b, linie ,,1” i ,27), co

wynika ze zmniejszenia stopnia przereagowania zwigzku weglowego (rys. 2a, linie
»171,27) 1 tym samym zwigkszenia dostgpnosci tego substratu dla mikroorganizméw
w biofilmie. W przeciwienstwie do modeli (5) i (6), na galezi standw stacjonarnych
L, (z;) otrzymanych przy uzyciu modelu (7) obserwuje si¢ spadek grubosci biofilmu
wraz ze spadkiem 7, (linia ciggla ,,3” na rys. 2b). Wynika to ze wzrostu szybkosci

zrywania biofilmu powodowanego wzrostem predkosci cieczy w aparacie. Taka
zalezno$¢ wykazano w pracy [7]. Zgodnie z modelami (5) i (6) predkos¢ cieczy nie ma
wplywu na szybko$¢ zrywania biofilmu. Nalezy pamig¢, ze model empiryczny moze
by¢ stosowany jedynie w zakresie zmiennos$ci parametrow procesowych, na podstawie
ktorych zostaty wyznaczone state w rownaniu (7). Z tego wzgledu dokonano oceny
stosowalnosci tego modelu. Pomigedzy czarnymi symbolami na galeziach standéw
stacjonarnych (rys. 2a i 2b, linie 3) znajduja si¢ te stany, dla ktorych wartosci py, p,
oraz p; mieszcza si¢ w zakresie wykorzystanym do wyznaczenia modelu (7).
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Rys. 3 Galegzie stanow stacjonarnych a(z°) i L,(z°) tréjfazowego bioreaktora fluidyzacyjnego w procesie
degradacji fenolu przez bakterie Pseudomonas putida; linie ,,1” — model zrywania biofilmu (5); linie ,,2”
— model zrywania biofilmu (6); linie ,,3” — model zrywania biofilmu (7); £ = 0.2; {=0.9; dy = 360 um
(symbole szarych kwadratow oznaczaja spetnienie warunku u,. = u,)

Fig. 3. Steady-state branches of the fluidized-bed bioreactor for phenol degradation by Pseudomonas
putida; lines,,1”” — biofilm detachment model (5); lines ,,2” — biofilm detachment model (6); lines ,,3” —
biofilm detachment model (7); = 0.2; {=0.9; dy = 360 um (at grey squares the condition u, = u, is
fulfilled)

Na rys. 3 przedstawiono gatezie standw stacjonarnych bioreaktora fluidyzacyjnego
w procesie degradacji fenolu przez bakterie Pseudomonas putida. Podobnie, jak dla
wczesniej omawianego procesu zuzywania glukozy, w charakterystyce stacjonarnej
wyznaczonej przy uzyciu dwoch pierwszych modeli, tj. (5) 1 (6), wystepuja jedynie
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roznice iloSciowe. Zalezno$¢ a(ry) otrzymana wedhug obu modeli jest praktycznie
taka sama (rys. 3a, linie ,,1”1,,2”). Minimum na krzywych L, (z;) spowodowane jest

wyczerpaniem tlenu rozpuszczonego w cieczy [5]. Zgodnie z modelem (7) grubos$c
biofilmu maleje ze spadkiem z; (rys. 3b, linia ,,3”), co spowodowane jest wzrostem

predkosci cieczy w bioreaktorze. Rowniez dla tego przyktadu procesowego oceniono
zakres stosowalno$ci empirycznego modelu zrywania biofilmu. Pomigdzy czarnymi
symbolami (rys. 3a i 3b, linie ,,3”) znajdujg si¢ stany stacjonarne, dla ktoérych wartosci
P1, P> oraz p; mieszczg si¢ w zakresie wykorzystanym do wyznaczenia modelu (7).
W analizowanych przyktadach procesowych model empiryczny moze by¢ stosowany
jedynie dla srednich czasow przebywania cieczy powyzej 25 h i 24 h, odpowiednio dla
zuzywania glukozy i degradacji fenolu.

WNIOSKI

W artykule okreslono wlasciwosci stacjonarne trojfazowego  bioreaktora
fluidyzacyjnego do procesow aerobowych. Wyniki uzyskano dla dwoch wybranych
procesow mikrobiologicznych oraz dla trzech modeli zrywania biofilmu. Uzyskane
wyniki dowodza, ze w modelu matematycznym zrywania biofilmu konieczne jest
uwzglednienie predkosci przeptywu cieczy w aparacie. Zgodnie z modelami (5) i (6),
ktore nie uwzglgdniaja wptywu tego parametru, grubo$¢ biofilmu rosnie ze spadkiem
sredniego czasu przebywania cieczy w bioreaktorze. Wyniki uzyskane przy uzyciu
modelu empirycznego (7) dowodza, ze grubos¢ biofilmu maleje ze wzrostem
$redniego czasu przebywania. Omawiany model empiryczny ma ograniczone
zastosowanie ze wzgledu na waski zakres parametréw procesowych, na podstawie
ktérych wyznaczone zostaly state w réwnaniu (7). Nie powinno si¢ go zatem stosowac
do okre$lania gatezi stanéw stacjonarnych bioreaktoréw fluidyzacyjnych.

OZNACZENIA
ag — zewngtrzna powierzchnia wasciwa biofilmu (m™)
specific external biofilm surface area (m ™)
ak, — objetosciowy wspolczynnik wymiany masy pomiedzy faza gazowa i cieklg (h™")
gas-liquid volumetric mass transfer coefficient (h™")
Bj; — liczba Biota, (i = A, T)
Biot number, (i = A, T)
CarCpyCr  — stezenie masowe substratu weglowego, biomasy i tlenu (kg-m )

mass concentration of carbonaceous substrate, biomass and oxygen, respectively (kg-m *)
dy — $rednica drobnoziarnistego materialu (m)

diameter of a solid carrier (m)
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dy

Fy

Ly
T'a, I't
]
Vdet
7

det

o

— $rednica bioziarna (m)

biocarrier diameter (m)

— efektywny wspotezynnik dyfuzji w biofilmie (m*h™")
effective diffusion coefficient in biofilm (m*h™")

— objetosciowe natezenie przeptywu (m*-h™")
volumetric flow rate (m>h™)

— wysoko$¢ ztoza fluidalnego (m)

total height of the fluidized bed (m)

— szybko$¢ obumierania mikroorganizméw (h™")

decay rate coefficient (h™")

— stata szybkosci zrywania (h™' ub m™-h™")

biofilm detachment rate coefficient (h™' or m™-h™")

— wspotezynnik wnikania masy pomigdzy ciecza i biofilmem (m-h™")
liquid-biofilm mass transfer coefficient (m-h™")

— stata rownowagi gaz-ciecz

gas-liquid interphase equilibrium constant

— grubo$¢ biofilmu (m)

thickness of the biofilm (m)

— szybko$¢ zuzywania substratu weglowego oraz tlenu (kg-m>-h™")
uptake rate of carbonaceous substrate and oxygen, respectively (kg:-m>-h™")
— szybko$¢ wzrostu biomasy (kg-m=>-h™")

growth rate of biomass (kg-m-h™")

— szybko$¢ zrywania biofilmu (kg-h™")

detachment rate of biomass (kg-h™)

— powierzchniowa szybko$¢ zrywania biofilmu (kg-m>-h™")
surface detachment rate of biomass (kg-m>h™")

— promien ziarna inertnego materiatu (m)

radius of the carrier particle (m)

— predkoé¢ pozorna (m-s™")

superficial velocity (m-s™")

— pozorna predkos¢ powietrza (m-s™)

superficial air velocity (m-s™)

— objetosé (m’)

volume (m®)

— utamek aktywnej biomasy w biofilmie

fraction of active biomass in the biofilm

— wspoétrzedna bezwymiarowa w biofilmie
dimensionless coordinate in the biofilm

— stopien przereagowania substratu weglowego

degree of conversion of the carbonaceous substrate

— bezwymiarowe stgzenie biomasy w fazie cieklej

dimensionless concentration of biomass in liquid phase
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g

Po

25

7o

A, B, T

— bezwymiarowe stezenie tlenu w fazie cieklej
dimensionless concentration of oxygen in liquid phase
— bezwymiarowe stezenie tlenu w biofilmie
dimensionless concentration of oxygen in the biofilm
— stopien zatrzymania gazu w uktadzie wielofazowym
gas hold-up in the multi-phase system

— utamek ciata statego w cieczy

fraction of carrier particles in the liquid

— bezwymiarowe stgzenie substratu weglowego w biofilmie
dimensionless concentration of carbonaceous substrate in the biofilm
— wspotezynnik zaggszczania biomasy

biomass thickening coefficient

— stopien recyrkulacji cieczy

recirculation ratio of the liquid

— gesto$é biofilmu (kg-m™)

biofilm density (kg-m )

— $rednia gestosé biofilmu (kg:m™)

average biofilm density (kg-m )

— gesto§¢ inertnego materiatu (kg-m °)

density of solid carrier (kg-m )

— §redni czas przebywania cieczy w instalacji (h)

mean residence time of the liquid in the installation (h)
— modut Thielego
Thiele modulus

INDEKSY GORNE

— biofilm
biofilm

— faza ciekla
liquid phase
— faza gazowa

gas phase

INDEKSY DOLNE

— odnosi si¢ odpowiednio do substratu wegglowego, biomasy oraz tlenu
refers to carbonaceous substrate, biomass and oxygen, respectively

— odnosi si¢ do strumienia zasilajacego

refers to feed stream

— odnosi si¢ do strumienia recyrkulowanego

refers to recirculated stream
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SZYMON SKONECZNY

THE INFLUENCE OF BIOFILM DETACHMENT MODEL ON STEADY-STATE PROPERTIES OF
A THREE-PHASE FLUIDIZED-BED BIOREACTOR

Three-phase fluidized-bed bioreactors are commonly used in the industry, for example in wastewater
treatment, yeast culture or drug synthesis. Strongly developed interphase area and simple construction are
ones of advantages of these devices. The possibility to separate mean residence time of the liquid from
the mean residence time of the biomass is also very advantageous. Biofilm detachment is one of
important phenomena proceeding in the vessel. It is based on transport of biomass from the biofilm to the
liquid phase of the fluidized bed. Numerous studies indicate that biofilm detachment strongly influences
stationary properties of bioreactors. The quantitative description of this process is however difficult due
its complexity. In the study, stationary characteristics of the fluidized-bed bioreactor was determined with
the use of three mathematical models of biofilm detachment. Own mathematical model of the three-phase
fluidized-bed bioreactor was used. The model takes into account partial recirculation of the biomass and
its thickening, external mass transfer resistances and distributions of density of the biofilm, distributions
of effective diffusion coefficients in the biofilm and microbiological process both in the liquid and
biofilm. In the first biofilm detachment model, it is assumed that the detachment rate is proportional to the
square of the biofilm thickness. In the second one, the biofilm detachment rate is proportional to the
biofilm mass formed on inert particles. The third model is an empirical one, which was determined based
on dimensional analysis. Simulations were carried out for two chosen microbiological processes, i.e. for
aerobic utilization of glucose by Pseudomonas aeruginosa bacteria and aerobic phenol degradation by
Pseudomonas putida. 1t was shown that depending on the accepted model, quantitative or qualitative
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differences occur in the steady-state characteristics of the bioreactor. According to the empirical model,
the biofilm thickness decreases with the decrease of mean residence time of the liquid. It is caused by the
increase in biofilm detachment rate due the increase in the liquid velocity. According to the two other
models the decrease in mean residence time cause the increase in the biofilm thickness. The applicability
of the empirical model is however limited by narrow range of process parameters based on which the
model coefficients were obtained and therefore it is not suitable for the determination of steady-state
branches.
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Accepted: 24.10.2018
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MAREK TANCZYK, MANFRED JASCHIK, KRZYSZTOF WARMUZINSKI, ALEKSANDRA
JANUSZ-CYGAN, JOLANTA JASCHIK, ARTUR WOIDYEA, ELZBIETA SOLTYS

TEORETYCZNA ANALIZA ZATEZANIA METANU
W POWIETRZU WENTYLACYJNYM KOPALN W PROCESACH
ADSORPCJI ZMIENNOCISNIENIOWEJ | MEMBRANOWYM

Instytut Inzynierii Chemicznej Polskiej Akademii Nauk, Gliwice, ul. Battycka 5, 44-100 Gliwice

Celem pracy bylo okreslenie, poprzez wielowariantowe obliczenia symulacyjne, mozliwosci zateza-
nia metanu w mieszaninie z azotem w procesie adsorpcji zmiennoci$nieniowej (PSA) i procesie membra-
nowym. W przypadku procesu PSA, w ktorym adsorbentem byt wegiel aktywny Takeda G2X7/12,
okreslono zaleznos¢ stezenia metanu w gazie wzbogaconym i sprawnosci odzysku CH, od podstawowych
parametrow ruchowych. Stwierdzono, ze w symulowanym procesie mozna z bardzo duza sprawnoscia
odzysku (~90%) uzyskiwa¢ strumien gazowy o stgzeniu metanu wynoszacym okoto 1% obj., co umozli-
wia jego wykorzystanie w turbinach gazowych na paliwo ubogie. W przypadku procesu membranowego
symulowano pracg¢ modutu UBE CO-CO05, okres$lajac zalezno$¢ migdzy st¢zeniem metanu, sprawnoscia
jego odzysku, cisnieniem po stronie zasilania i liczbg permeacji. Stwierdzono, ze w module tym mozna
uzyska¢ gaz wzbogacony o stezeniu metanu 0,5%, ktore jest wystarczajace z punktu widzenia produkcji
uzytecznego ciepta w autotermicznym reaktorze rewersyjnym.

Stowa kluczowe: adsorpcja zmiennoci$nieniowa, separacja membranowa, metan z powietrza wenty-
lacyjnego kopaln (VAM)

In this study the enrichment of methane in ventilation air by pressure swing adsorption (PSA) and by
membrane separation was investigated theoretically. In the case of the PSA process, which uses Takeda
G2X7/12 activated carbon, the impact of various process parameters on the concentration of CH, in the
enriched gas and methane recovery was determined. It was found that the PSA process can provide a
gaseous stream containing ~1 vol. % of CH4 with a high methane recovery (~90%). Such a stream may be
used in lean-fuel turbines. In the case of the membrane process the UBE CO-C05 module was used and
the relationship between the concentration of methane and its recovery, the pressure of feed gas and the
permeation number was determined. It was found that in such a process the enriched stream containing
~0.5 vol. % of methane can be produced, which should ensure the recovery of heat when fed to a thermal
reverse-flow reactor.

Keywords: pressure swing adsorption, membrane separation, ventilation air methane (VAM)
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1. WPROWADZENIE

Jedna z bardziej istotnych kwestii o znaczeniu ekologicznym i gospodarczym, be-
daca przedmiotem zainteresowania wielu osrodkow badawczych, jest sprawa zago-
spodarowania metanu emitowanego z powietrzem wentylacyjnym, opuszczajacym
szyby kopaln wegla kamiennego. Zasadnicza trudno$¢ zwigzana jest w tym przypadku
z faktem, ze metan wystepuje w bardzo matych st¢zeniach w poteznej masie balastu.
W kopalniach krajowych z pojedynczego szybu odprowadza si¢ od 270 000 do
1 400 000 Nm® h™' mieszaniny powietrzno-metanowej o $rednim stezeniu metanu wy-
noszacym okoto 0,3% obj. [1-2]. W IICh PAN opracowano technologi¢ utleniania
metanu z powietrza wentylacyjnego w niekatalitycznym, termicznym reaktorze rewer-
syjnym [2-3]. Wykazano, ze reaktor taki moze pracowa¢ autotermicznie juz przy ste-
zeniach metanu wynoszacych 0,2% obj., jednak utylizacja wydzielanego ciepta jest
mozliwa przy stezeniach CH, wyzszych od 0,4% obj. [2]. Wykorzystanie w tym przy-
padku energii zawartej w metanie emitowanym z powietrzem wentylacyjnym wiaze
si¢ zatem z konieczno$cig podwyzszenia stezenia CH, w gazie zasilajagcym reaktor
rewersyjny do poziomu wyzszego niz 0,4% obj. Naturalnym sposobem zwigkszenia
stezenia CH, w powietrzu wentylacyjnym wydawac si¢ moze mieszanie go z wysoko-
stgzonym strumieniem gazu z odmetanowania. Metan z odmetanowania jest jednak
juz w polskich kopalniach wykorzystywany na szereg sposobow [4]. Alternatywa jest
mieszanie powietrza wentylacyjnego z gazem ziemnym badz zat¢zanie metanu meto-
dami separacyjnymi. W tym drugim przypadku interesujaca opcja wydaja si¢ procesy
membranowe [5-6] lub proces adsorpcji zmiennoci$nieniowej (PSA — pressure swing
adsorption), opracowany w Instytucie na potrzeby wydzielania CO, ze strumieni spa-
lin [7], przystosowany do zatgzania niskost¢zonych zanieczyszczen w powietrzu [8].

Celem zaprezentowanych w tej pracy badan byto okreslenie mozliwosci zatgzania
metanu w mieszaninie z azotem w procesie PSA i membranowym. Przedstawiono
w zwigzku z tym wyniki wielowariantowych obliczen symulacyjnych procesu adsorp-
¢ji zmiennoci$nieniowej z weglem aktywnym Takeda G2X7/12 jako adsorbentem oraz
procesu membranowego opartego o komercyjny modut CO—-CO05 firmy UBE, w kto-
rych gazem zasilajacym byla sucha mieszanina azotu (99,8% obj.) i metanu (0,2%
obj.) o natezeniu przeptywu 2000 Nm® h™'.

2. ZATEZANIE METANU W PROCESIE PSA

2.1. ZALOZENIA DO OBLICZEN

Schemat blokowy symulowanego procesu PSA do zatgzania metanu w powietrzu
wentylacyjnym przedstawiono na rysunku 1. Biorgc pod uwage zblizone pojemnosci
adsorpcyjne azotu i tlenu na weglach aktywnych [9] zalozono, ze rozdzielana bedzie
dwusktadnikowa mieszanina zawierajaca azot i 0,2% obj. metanu, o nominalnym na-
tezeniu przeptywu 2000 Nm® h' i ci$nieniu 110 kPa. Instalacje PSA opuszcza stru-
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mien gazu oczyszczonego oraz strumien gazu wzbogaconego, ktoérego czes¢ wykorzy-
stuje si¢ w procesie PSA, a reszta jest odprowadzana jako produkt. Zatozono, ze ta
cze$¢ gazu oczyszczonego, ktora jest odprowadzana w krokach ptukania gazem wzbo-
gaconym, bedzie zawracana na wlot instalacji PSA w celu poprawy sprawnosci odzy-
sku metanu.

zanieczyszczone

powietrze gaz wzbogacony
- > Instalacja PSA >
gaz z kroku ptukania gaz oczyszczony

Rys. 1. Schemat blokowy symulowanego procesu PSA do zat¢zania metanu w powietrzu
Fig. 1. Block diagram of the simulated PSA process for the enrichment of methane in air

Przyjeto, ze na cykl procesu PSA sktadajg si¢ nastepujace, realizowane sekwen-
cyjnie kroki: zasilanie mieszaning CH4/N,, wspotpradowe rozprg¢zanie, ptukanie ztoza
strumieniem gazu wzbogaconego, przeciwpragdowe rozpr¢zanie, prozniowa regenera-
cja zloza adsorbentu oraz spr¢zanie czgscig strumienia gazu oczyszczonego. Kroki
zasilania, ptukania i regeneracji proézniowej sg prowadzone pod statym ci$nieniem.
W pozostatych krokach cisnienie ro$nie lub maleje. Zatozono tez, ze proces bedzie
prowadzony w instalacji PSA sktadajacej si¢ z 4 kolumn o $rednicy 2 m i wysokosci 4
m, wypetnionych weglem aktywnym Takeda G2X7/12. W obliczeniach wykorzystano
model matematyczny procesu PSA przedstawiony w pracy [10], ktory zostal zaim-
plementowany w $rodowisku gPROMS. Do opisu rownowagi adsorpcji sktadnikow
rozdzielanej mieszaniny zastosowany zostal model multi-site Langmuir:

* o L
i 4a;
Zsi = n;b;yp [1 — Z?=1q—s’j )
b =b,-exp (%) )

W tabelach 1-3 przedstawiono podstawowe dane do obliczen (parametry ztoza ad-
sorbentu, wspotczynniki izoterm adsorpcji i transportu masy oraz ciepta adsorpcji).
Schemat instalacji PSA oraz przebieg cyklu przedstawiono w pracy [8].



56 M. TaNczyK 1 inni

Tab. 1. Wspotezynniki izotermy multi-site Langmuir
Tab. 1. Coefficients of the multi-site Langmuir isotherm

qs by Qme n
Gaz mol kg™ bar™ K
N, 5,718 3,712'10_5 1948,9 2,822
CH, 6,633 2,207‘10_5 2501,3 3,187

Tab. 2. Wspotczynniki transportu masy i calkowe ciepta adsorpcji
Tab. 2. Mass transfer coefficients and integral heats of adsorption

Gaz CH,4 N,
K, s" 2,40-107 2,17-107
AH, kJ mol” 15,61 13,16

Tab. 3. Wtasciwosci ztoza adsorbentu
Tab. 3. Properties of the adsorbent bed

Pu kg m” 518,5
d,, mm 2,0

g 0,433
& 0,567
¢, J kg' K 1046,5

2.2. WYNIKI SYMULACJI NUMERYCZNYCH

Wyniki symulacji numerycznych procesu zat¢zania CH4 w mieszaninie z powie-
trzem przy zastosowaniu wegla aktywnego Takeda G2X7/12 przedstawiono zbiorczo
w tabeli 4 oraz na rysunkach 2-6. Podane tam wartosci dotycza cyklicznego stanu
ustalonego, ktory byt osiagany po okoto 100 cyklach PSA. Sprawno$¢ odzysku meta-
nu byta definiowana nastgpujaco:

wylot

lot
T’ _ (VPT‘Od_Vlgio )[CH4‘]Rl+Reg (3)
CHy, — wylot
S A o U A

Na rysunku 2 przedstawiono stezenie metanu w gazie wzbogaconym oraz spraw-
nos¢ odzysku CH, w funkcji nat¢zenia przeptywu gazu zasilajacego przy ustalonym
natgzeniu przeptywu gazu w krokach ptukania i regeneracji (przypadki 5 oraz 10-14
w tabeli 4). Jak wida¢ na tym rysunku, dwukrotny wzrost nat¢zenia przeptywu przy-
nosi prawie szesciokrotny wzrost stezenia metanu w gazie wzbogaconym przy stosun-
kowo niewielkim spadku sprawnosci odzysku (z blisko 100 do 80%).

Na rysunku 3 przedstawiono stgzenie metanu w gazie wzbogaconym oraz spraw-
no$¢ odzysku CHy w funkcji natgzenia przeptywu gazu regenerujacego przy ustalo-
nym natezeniu przepltywu gazu w kroku plukania oraz na wlocie do instalacji PSA
(przypadki 1-7 w tabeli 4). Jak wida¢ na tym rysunku, w analizowanym procesie moz-
na uzyska¢ ponad szesciokrotne wzbogacenie w metan przy sprawnosci odzysku prze-
kraczajacej 85%. Gdyby zalozy¢, ze stg¢zenie metanu ma by¢ zwigkszone tylko do
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okoto 1% obj., co mogtoby by¢ wystarczajace z punktu widzenia optacalnosci gene-
rowania energii elektrycznej w turbinach na paliwo ubogie [11], to w przypadku wegla

Takeda G2X7/12 odzyskiwano by juz 90% metanu doprowadzanego do procesu.

Tab.4. Wyniki symulacji numerycznych procesu zatgzania metanu

Tab.4. Results of simulations concerning the PSA process for the enrichment of methane

Lp Krok| Preg Vzwlot VRengot VPLWM [CH‘t]erRegwylm Verod VPLW'VM NcH4
Tl s | kPa |[Nmh![NmPh! [Nm B[ %obj  [NmUh'|Nm*h!| %

1 120 | 10 | 2000 600 1000 1,31 1127,4]1036,4 | 86,4
2 | 120 | 10 | 2000 650 1000 1,13 1150,7 | 1037,4 | 88,3
3 | 120 10 | 2000 700 1000 0,99 1174,211038,0 | 89,8
4 1120 | 10 | 2000 750 1000 0,88 1197,91038,1 | 91,0
5 | 120 | 10 | 2000 800 1000 0,80 1221,7(1039,9 | 92,0
6 | 120 | 10 | 2000 900 1000 0,67 1269,5]1039,6 | 93,6
7 | 120 | 10 | 2000 | 1000 | 1000 0,57 1317,4|1039,9 | 94,7
8 | 120 | 15 | 2000 800 1000 0,96 1166,3 | 1038,5 | 83,4
9 [120] 5 2000 800 1000 0,66 1278,8 1 1039,3 | 96,4
10 | 120 | 10 | 2250 800 1000 0,95 1222,1|1038,3 | 87,4
11 | 120 | 10 | 2500 800 1000 1,08 1222,411037,8 | 82,3
12 | 120 | 10 1750 800 1000 0,62 1221,1]1039,7 | 95,9
13 | 120 | 10 1500 800 1000 0,41 1220,2 | 1040,5 | 98,6
14 | 120 | 10 1250 800 1000 0,19 1218,3 | 1041,1 | 100,0
15 | 100 | 10 | 2000 800 1000 0,52 1349,9 1 1048,3 | 95,3
16 | 80 10 | 2000 800 1000 0,35 1524,5| 10574 | 97,6
17 | 60 10 | 2000 800 1000 0,24 1780,5 | 1058,7 | 99,4
18 | 140 | 10 | 2000 800 1000 1,35 1125,1]1029,6 | 87,0
19 | 120 | 10 | 2000 600 950 1,04 1123,3] 988,3 | 88,9
20 | 120 | 10 | 2000 600 900 0,87 1120,1| 939,5 | 90,5
21 | 120 | 10 | 2000 600 850 0,76 1117,4| 890,3 | 91,5
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Rys. 2. Stezenie i sprawno$¢ odzysku CH, w gazie wzbogaconym w funkcji natgzenia przeptywu gazu
zasilajacego na wlocie do instalacji PSA (przypadki 5,10-14 w tabeli 4)

Fig. 2. Recovery and concentration of CHy in the enriched gas vs. feed gas flowrate at the inlet to the
PSA installation (Runs 5,10-14 in Table 4)
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Rys. 3. Stezenie i sprawno$¢ odzysku CH, w gazie wzbogaconym w funkcji wlotowego natgzenia prze-
plywu gazu regenerujacego (przypadki 1-7 w tabeli 4)

Fig. 3. Recovery and concentration of CHy in the enriched gas vs. inlet gas flowrate in the regeneration
step of PSA cycle (Runs 1-7 in Table 4)
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Na rysunku 4 przedstawiono z kolei stezenie i sprawno$¢ odzysku CHy w funkcji
natgzenia przeptywu gazu pluczacego przy ustalonym natgzeniu przeptywu gazu
w kroku regeneracji oraz na wlocie do instalacji PSA (przypadki 1 oraz 19-21 w tabeli
4). Jak mozna zauwazy¢, przeplyw gazu wzbogaconego na wlocie w kroku ptukania
bardzo silnie wplywa na st¢zenie metanu. Zwigkszenie tego parametru o okoto 18%
prowadzi do wzrostu stezenia metanu w produkcie o ponad 72% przy spadku spraw-
nosci odzysku o niespetna 6 punktéw procentowanych.
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Rys. 4. Stezenie i sprawno$¢ odzysku CH, w gazie wzbogaconym w funkcji wlotowego natezenia
przeptywu gazu ptuczacego (przypadki 1, 19-21 w tabeli 4)

Fig. 4. Recovery and concentration of CHy in the enriched gas vs. inlet gas flowrate in the purge step of
PSA cycle (Runs 1, 19-21 in Table 4)

Zalezno$¢ stezenia metanu w gazie wzbogaconym oraz sprawnosci odzysku CH,
od ci$nienia regeneracji przedstawiono na rysunku 5 (przypadki 5, 8 1 9 w tabeli 4).
Jak mozna zaobserwowac, wzrost ci$nienia regeneracji, ktorego warto$¢ bedzie zna-
czaco wplywaé na zuzycie energii elektrycznej w procesie, prowadzi jednoczesnie
do zwickszenia stezenia CH, i spadku sprawnosci odzysku metanu, co jest bezpo-
$rednio zwigzane ze znacznym zmniejszeniem si¢ ilosci gazu wzbogaconego. Jednak
dla wegla Takeda G2X7/12 zwigkszenie ci$nienia regeneracji w celu obnizenia na-
kladu energetycznego zwigzanego z zat¢zaniem metanu wydaje si¢ uzasadnione,
gdyz stezeniu CH, wynoszacym ok. 1% obj. towarzyszy sprawno$¢ odzysku metanu
na stosunkowo wysokim poziomie ok. 83%.
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Rys. 5. Stezenie i sprawno$¢ odzysku CHy w gazie wzbogaconym w funkcji ci$nienia regeneracji
(przypadki 5, 8, 9 w tabeli 4)

Fig. 5. Recovery and concentration of CHy in the enriched gas vs. regeneration pressure (Runs 5, 8, 9 in
Table 4)
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Rys. 6. Stezenie i sprawno$¢ odzysku CHy w gazie wzbogaconym w funkcji dlugosci kroku cyklu PSA
(przypadki 5, 15-18 w tabeli 4)

Fig. 6. Recovery and concentration of CH, in the enriched gas vs. the length of a single step of PSA cycle
(Runs 5, 15-18 in Table 4)
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Na rysunku 6 zaprezentowano wptyw dlugosci kroku cyklu PSA na stezenie
i sprawno$¢ odzysku CHy4 przy ustalonym natezeniu przeplywu gazu w krokach rege-
neracji, ptukania oraz na wlocie do instalacji PSA (przypadki 5 oraz 15-18 w tabeli 4).
Jak wida¢ na tym rysunku, wydtuzanie czasu trwania kroku w instalacji PSA od 60 do
100 s prowadzi z jednej strony do monotonicznego wzrostu wzbogacenia w metan,
a z drugiej do spadku sprawnosci odzysku metanu. Gdy dtugos¢ kroku przekracza 100
s, nastepuje znaczacy skok stezenia metanu, jednak przy znaczacym spadku sprawno-
$ci odzysku.

3. ZATEZANIE METANU W PROCESIE MEMBRANOWYM

3.1. ZALOZENIA DO OBLICZEN

Schemat blokowy symulowanego procesu membranowego do zatgzania metanu
w powietrzu wentylacyjnym przedstawiono na rysunku 7. Zatozono, ze rozdzielana
bedzie mieszanina o natezeniu przeptywu 2000 Nm’ h™' (89,206 kmol/h) zawierajaca
azot (99,8% obj.) i metan (0,2% obj.), a modut membranowy opuszcza strumien gazu
oczyszczonego (permeat) oraz strumien gazu wzbogaconego (retentat).

zanieczyszczone gaz wzbogacony
powietrze

Instalacja >
membranowa

A 4

gaz oczyszczony

Rys. 7. Schemat blokowy symulowanego procesu membranowego do zat¢zania metanu w powietrzu
Fig. 7. Block diagram of the simulated membrane process for the enrichment of methane in air

W obliczeniach wykorzystano model matematyczny i symulator numeryczny,
opracowane w latach ubieglych dla przypadku ttokowego przeptywu po stronie zasila-
nia i swobodnego odptywu permeatu [12]. Zatozono, ze ci$nienie po stronie permeatu
bedzie wynosi¢ 1 bar, a idealny wspotczynnik rozdziatu CH4/N, jest roéwny 0,529.
Wspotczynnik ten zostal wyznaczony do§wiadczalnie dla modutu UBE CO-CO05 [5-6].
Zmienianymi w symulacjach parametrami byly ci$nienie po stronie zasilania oraz
bezwymiarowa liczba permeacji (R):

__ AQn, Dz

R=—3 )

Przy ustalonych wartosciach wspotczynnika pemacji (Qy»), ci$nienia po stronie za-
silania (pz) oraz natgzenia przeplywu gazu zasilajacego (Nz) zmiana liczby permeacji
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obrazuje zmian¢ powierzchni modutu membranowego. Cis$nienie zasilania zmieniano
w zakresie od 1,25 do 3 bar z krokiem 0,25 bar, a jego warto$¢ obrazuje tez bezpo-
srednio w tym przypadku warto$¢ stosunku ci$nief po stronie zasilania i permeatu.

3.2. WYNIKI SYMULACJI NUMERYCZNYCH

Wyniki symulacji numerycznych procesu zat¢zania CH4 w mieszaninie z powie-
trzem przy zastosowaniu modutu UBE CO-CO05 przedstawiono na rysunkach 8 i 9.
Sprawnos¢ odzysku metanu jest wyrazona rownaniem:

wylot wylot
-100% (5)

_ Ngret [CH4]Ret
nCH4 N}VZOt[CH‘l_]VZVIOt

Rysunek 8 obrazuje zwiazek miedzy stezeniem metanu, sprawnos$cig jego odzysku,
ci$nieniem po stronie zasilania i liczba permeacji. Jak wida¢ na tym rysunku, dzigki
zwigkszaniu liczby permeacji (powierzchni modutu membranowego) przy zadanym
cisnieniu po stronie zasilania mozna doprowadzi¢ do zwigkszenia st¢zenia metanu
w gazie wzbogaconym, ktorym w tym przypadku jest retentat, do warto$ci przekracza-
jacej 1% obj. Odbywa si¢ to jednak kosztem radykalnego spadku sprawnosci odzysku
CH,. Niezaleznie od cis$nienia po stronie zasilania stezenie metanu w retentacie po-
czatkowo rosnie tagodnie ze wzrostem liczby permeacji do poziomu 0,35 - 0,4% obj.,
po czym zaczyna wzrasta¢ bardzo silnie. Przyrost st¢zenia staje si¢ asymptotyczny
w poblizu liczb permeacji odpowiadajacych powierzchni, przy ktorej caly gaz prze-
szedlby na stron¢ permeatu. Odcinki tagodnego wzrostu st¢zenia znacznie si¢ wydtu-
7aja, gdy spada cisnienie po stronie zasilania. Oznacza to, Ze zmniejszenie cisnienia
zasilania z 1,75 do 1,5 bar wymagatoby zwigkszenia powierzchni membrany o ponad
30%, by utrzymaé stezenie CH, w retentacie na poziomie 0,4% obj. Natomiast
w przypadku podobnej zmiany ci$nienia z 3 do 2,75 bar powierzchnia membrany mu-
siataby wzrosnac¢ juz tylko o okoto 8%.

Na rysunku 9 zobrazowano zalezno$¢ miedzy sprawnoscig odzysku metanu, liczbg
permeacji i ciSnieniem po stronie zasilania w sytuacji, gdy stezenie CH, w gazie
wzbogaconym wynosi 0,5 i 0,9% obj. Jak wida¢ wprost na tym rysunku, w rozwaza-
nym zakresie ci$nien zasilania 1,25-3 bar sprawno$¢ odzysku metanu rosnie ze wzro-
stem tego ci$nienia. Wzrostowi cisnienia zasilania towarzyszy spadek liczby permacji
(czyli powierzchni membrany), zblizony w przypadku obu pozioméw wzbogacenia.
Jakkolwiek jest mozliwe uzyskanie w module UBE CO-C05 znaczacego wzbogacenia
w metan (z 0,2 do 0,9% obj.), to sprawnos¢ odzysku jest bardzo mata i nie przekracza
10%. Znaczne zwigkszenie sprawnosci odzysku uzyskuje si¢ ograniczajac stezenie
metanu w retentacie do poziomu 0,5%, ktory mogltby by¢ juz wystarczajacy z punktu
widzenia produkcji uzytecznego ciepta w autotermicznym reaktorze rewersyjnym [2].
Jak mozna tez zauwazy¢ na rysunku 9, innym korzystnym aspektem ograniczenia
stopnia wzbogacenia jest niewielkie zmniejszenie powierzchni membrany przy cisnie-
niach zasilania wyzszych od 2 bar.
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Fig. 9. Relationship between methane recovery, permeation number and feed gas pressure at methane
concentration in the enriched gas of 0.5 and 0.9 vol. %
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WNIOSKI

e Przeprowadzono obliczenia symulacyjne procesu zat¢zania metanu (0,2% obj.)
w mieszaninie z azotem (99,8% obj.) w czterokolumnowej instalacji do adsorp-
cji zmiennoci$nieniowej (PSA), wypelnionej weglem aktywnym Takeda
G2X7/12. Okredlono zalezno$¢ stezenia metanu w gazie wzbogaconym oraz
sprawnosci odzysku CHy4 od takich parametrow ruchowych jak nat¢zenia prze-
ptywu kluczowych strumieni gazowych, ci$nienie regeneracji oraz czas trwania
kroku cyklu PSA. Stwierdzono, ze w symulowanym procesie mozna, ze Spraw-
noscig odzysku przekraczajaca 85%, uzyskaé gaz wzbogacony zawierajacy po-
nad 1,2% obj. metanu.

e Na podstawie wykonanych symulacji numerycznych stwierdzono takze, ze dla
réznych kombinacji parametréw ruchowych mozna z bardzo duza sprawnoscia
odzysku (~90%) uzyskiwa¢ strumien gazowy o stezeniu metanu wynoszacym
okoto 1% obj., co w $wietle doniesien literaturowych umozliwia wykorzystanie
takiego gazu w turbinach gazowych na paliwo ubogie.

e Przeprowadzono obliczenia symulacyjne procesu zatgzania metanu (0,2% obj.)
w mieszaninie z azotem (99,8% obj.) w module membranowym UBE CO-C05,
okreslajac zalezno$¢ miedzy stg¢zeniem metanu, sprawnoscia jego odzysku, ci-
$nieniem po stronie zasilania i liczbg permeacji. Stwierdzono, ze w module tym,
poprzez odpowiedni dobdr stosunku ci$nien po stronie zasilania i permeatu oraz
powierzchni modutu (obrazowanej przez liczbe permeacji), mozna uzyskac¢ gaz
wzbogacony o stezeniu 0,9% obj. lub wyzszym, jednak przy bardzo niskiej
sprawnosci odzysku, nie przekraczajacej 10%. Stwierdzono ponadto, ze spraw-
no$¢ odzysku mozna znaczaco zwigkszy¢ ograniczajac st¢zenie CHy w gazie
wzbogaconym do poziomu 0,5%, ktéry mogltby by¢ juz wystarczajacy z punktu
widzenia produkcji uzytecznego ciepla w autotermicznym reaktorze rewersyj-
nym.

e W wyniku przeprowadzonych badan dopracowano narzedzia obliczeniowe oraz
zgromadzono dane, ktore beda pomocne przy dalszych badaniach procesu zate-
Zania metanu w powietrzu wentylacyjnym emitowanym z szyboéw kopaln we-
glowych, w tym przy okreslaniu jego optacalno$ci energetyczne;.

OZNACZENIA - SYMBOLS

— powierzchnia membrany, m?
membrane area

— wspbtezynnik w réwnaniu izotermy multisite Langmuir, bar™
coefficient of the multisite Langmuir isotherm

— ciepto whasciwe, J kg K!
specific heat capacity

— $rednica ziarna adsorbentu, mm
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PL
Prod
R
Reg

Ret

particle diameter of adsorbent bed
— natezenie przeptywu gazu, kmol h™!
gas flow rate
— wspotczynnik przenikania masy, s
mass transfer coefficient
— wyktadnik w réwnaniu izotermy multisite Langmuir
coefficient of the multisite Langmuir isotherm
— ci$nienie, bar lub kPa
pressure
— wspotezynnik permeacji azotu, kmol h™ m™ bar™!
permeability coefficient
— wspotezynnik w rownaniu izotermy multisite Langmuir, K
coefficient of the multisite Langmuir isotherm
— stezenie rOwnowagowe w fazie zaadsorbowanej, mol kg'l Tub kmol kg'l
equilibrium concentration of adsorbed phase
— stezenie rownowagowe w fazie zaadsorbowanej przy p—oo , mol kg lub kmol kg
equilibrium concentration of adsorbed phase at p—oo
— liczba permeacji (=4-On>p7/Ny)
permeation numer
— temperatura, K
temperature
— natezenie przeptywu gazu, Nm® h’!
volumetric gas flow rate
—udzial molowy
mole fraction
— ciepto adsorpcji, J kmol™ Tub kJ mol™
heat of adsorption
— porowatos¢ ztoza
bed porosity
— porowatos¢ ziarna
particle porosity
— sprawno$¢ odzysku metanu w procesie, %
methane recovery
— gestos¢ usypowa zloza, kg m™
bed density

INDEKSY DOLNE I GORNE — SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS

— sktadnik i, j
i, j- component

— krok ptukania strumieniem gazu wzbogaconego
purge with the enriched gas stream

— produkt, gaz wzbogacony w CH,
product, gas enriched in CHy

— krok rozprgzania przeciwpradowego
countercurrent depressurization

— krok regeneracji proézniowej
vacuum regeneration

— dotyczy retentatu
retentate

— faza stata (ztoze lub ziarno adsorbentu)
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VA
VAM
wlot

wylot

(1

(2]
(3]

(4]

[3]

(6]

(7]

(8]

(9]

[10]

[11]

[12]

solid phase (bed or particle of the bed)

— krok zasilania (adsorpcji), zasilanie w procesie membranowym
feed (adsorption), feed in the membrane process

— powietrze wentylacyjne, gaz surowy
ventillation air, raw gas

— dotyczy parametrow gazu doprowadzanego do kolumny/modutu membranowego
inlet gas parameters

— dotyczy parametrow gazu wyprowadzanego z kolumny/modutu membranowego
outlet gas parameters
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MAREK TANCZYK, MANFRED JASCHIK, KRZYSZTOF WARMUZINSKI, ALEKSANDRA JANUSZ-CYGAN, JOLANTA
JASCHIK, ARTUR WOJDYLA, ELZBIETA SOLTYS

THEORETICAL ANALYSIS OF THE ENRICHMENT OF METHANE IN VENTILATION AIR
BY PRESSURE SWING ADSORPTION AND MEMBRANE SEPARATION

The removal of ventilation air methane (VAM) is an important ecological and economic issue. The
main difficulty in this case is related to the fact that methane occurs in a very small concentration in a
huge amount of ballast. In Polish coal mines, from 270,000 to 1,400,000 m® (STP) h™' of the air-methane
mixture with the average methane concentration of about 0.3 vol.% is discharged from a single shaft [1-
2]. The ICE PAS has developed a technology for oxidizing methane from ventilation air in a non-
catalytic, thermal reverse-flow reactor [2-3]. It has been shown that this reactor can work auto-thermally
already at methane concentrations of 0.2% vol., However, the utilization of the released heat is possible at
concentrations of methane higher than 0.4% vol. [2]. Therefore, PSA and membrane processes for the
enrichment of methane in ventilation air were investigated theoretically in this study.

A four-column PSA installation, presented in details in [7-8] and schematically in Fig.1, was fed with
a mixture of methane (0.2 vol.%) and nitrogen (99,8 vol.%) with a pressure of 110 kPa and flowrate of
2000 m® (STP) h™'. Activated carbon Takeda G2X7/12 was used as an adsorbent. The mathematical
model used in the simulations is presented in [10] and the basic data for calculations are given in Tables
1-3. The process produces a stream of purified air and a stream enriched in CHy. The latter is partially
used in the purge step of the PSA cycle.

The results of numerical simulations are presented in Table 4 and in Figures 2-6. It was found that a
two-fold increase in the feed gas flowrate leads to a rise in the concentration of methane by a factor of 6
(Fig. 2) with a relatively small decrease (from ~100 to 80%) of CH, recovery (defined by Eq.3). As was
shown in Fig. 3 it is possible to attain almost 6-fold rise of CH4 concentration with a recovery exceeding
85% by properly choosing a flow rate of the purified stream during vacuum regeneration step of the PSA
cycle.

A block diagram of the simulated membrane process for the enrichment of methane in air is pre-
sented in Fig.7. As in the case of PSA, the process was fed with a mixture of methane (0.2 vol.%) and
nitrogen (99.8 vol.%) with a flowrate of 2000 m® (STP) h™. The mathematical model used in the simula-
tions is presented in [12]. The UBE CO-C05 membrane module was considered in the analysis which
provides an CHy/N, ideal selectivity of 0.529 [5-6]. It was assumed that the pressure at the permeate side
is equal to 1 bar and the parameters changed in the simulations are the feed gas pressure and the permea-
tion number (Eq. 4). Recovery of methane was defined in this case by Eq. 5.

Figure 8 shows the relationship between the methane concentration and recovery, the pressure of feed
gas and the permeation number. As can be seen, a rise of permeation number (and consequently of mem-
brane area) at a given feed gas pressure may lead to an increase of CH,4 concentration even up to 1 vol.%,
however, at the expense of a significant reduction of its recovery. Reducing the level of methane enrich-
ment to 0.5 vol.% (sufficient from the point of view of the generation of heat in a thermal reverse-flow
reactor) may assure methane recovery >20% at a moderate feed gas pressure (~3 bar) and a low mem-
brane area (Fig.9).
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Analiza wewnetrznej struktury szkieletu pian weglowych (Reticulated Vitreous Carbon, RVC), prze-
prowadzona za pomoca mikrotomografii komputerowej, nie pozwolita w sposob jednoznaczny okreslic
w jakim stopniu ich struktura jest nieciagta. Dlatego, w celu doktadniejszej obserwacji zastosowano
elektronowa mikroskopi¢ skaningowa oraz optyczna. Wykonano réwniez mikroprzekroje plazma kseno-

nu

i ablacj¢ laserowa. Ponadto przeanalizowano topografi¢ powierzchni przetomu szkieletu pian RVC. Na
podstawie przeprowadzonych badan stwierdzono, ze szkielet pian RVC nie wykazuje wewngtrznej poro-

watosci.
Stowa kluczowe: piany RVC, mikrotomografia komputerowa, mikroskopia, ablacja laserowa

The analysis of the internal structure of RVC foams (Reticulated Vitreous Carbon) skeleton carried out
by computed microtomography, did not allow to unambiguously determine to what extent their structure
is discontinuous. Therefore, for more accurate observation, scanning electron microscopy and optical
microscopy were used. Micro-cuts with Xenon plasma and laser ablation were also done. In addition, the
topography of the breakthrough surface of the RVC foam skeleton was analyzed. On the basis of the

conducted tests, it was found that the RVC foam skeleton does not show internal porosity.
Keywords: RVC foam, computed microtomography, microscopy, laser ablation

1. WPROWADZENIE

Pierwszymi materialami weglowymi ktore zostaly zastosowane w przemysle, obo

k

naturalnego diamentu, byty tak zwane wegle klasyczne, jak np. sztuczny grafit, sadze
czy wegiel aktywny. Jednak intensywny rozwoj tego typu materiatéw, ktdry rozpoczat
si¢ w latach 60. ubieglego wieku, przyczynit si¢ do powstania nowych materiatow
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weglowych, takich jak wtokna weglowe, wegle diamentopodobne (diamond-like car-
bon) Iub szktopodobne (glass-like carbon). W latach 80. XX wieku przetomowym
byto odkrycie tzw. nanowegli, takich jak nanorurki weglowe, fulereny czy grafen.

Do materiatow weglowych podobnych do szkla naleza szkliste piany weglowe
(RVC, Reticulated Vitreous Carbon), ktore charakteryzuja si¢ prosta trojwymiarowa
struktura oparta o tzw. mostki [1, 2]. Sa to materialy charakteryzujace si¢ duza
porowatoscia (do 97%) 1 jednoczes$nie duzg powierzchnia wtasciwg, a rownoczes$nie
przewodza prad. Ponadto, co niezwykle wazne w wielu procesach, piany te sa
obojetne chemicznie. Dlatego znalazly one zastosowanie jako izolatory ciepta,
absorbery energii, elektrody w procesach elektrochemicznych, filtry gazéw i cieczy,
zwlaszcza zracych $rodkow chemicznych oraz w biomedycynie. Pierwsze piany RVC
otrzymane zostaly przez Forda w latach 60. [3] metoda pirolizy termoutwardzonej
piany polimerowej. Proces ten w nieco zmodyfikowanej formule stosowany jest do
dnia dzisiejszego i w uproszczeniu mozna go przedstawi¢ nastepujaco: wzorcowa
piana polimerowa (np. poliuretanowa) impregnowana zywica (np. fenolowa,
furfurylowa lub epoksydowa) poddana zostaje pirolizie, w wyniku czego otrzymywa-
na jest piana RVC, co schematycznie przedstawiono na rys. 1. Proces ten jest bardzo
obiecujacg metoda, pozwalajaca poprzez dobér wyjsciowej piany polimerowej, kon-
trolowac strukturg poréw, gestos¢ poréw oraz porowatos$¢ otrzymywanej piany RVC.

Jak zauwazyt Inagaki [4], na powierzchni wegli o strukturze podobnej do szkta
zaobserwowaé mozna cienkg warstwe o wigkszym stopniu krystaliczno$ci w porow-
naniu do wewngtrznej struktury piany, szczegoélnie gdy piana poddawana byta obrobce
cieplnej w wysokiej temperaturze. Jednak jak pokazaty badania zaprezentowane
w pracy Pigtka i wsp. [5], na podstawie badan przeprowadzonych technikg mikrotomo-
grafii komputerowej, dla piany RVC zaobserwowano wregcz pewne nieciaglosci (puste
przestrzenie) w wewnetrznej strukturze szkieletu. Niecigglosci te moga w istotny sposob
wplywaé na wspolczynniki transportu ciepta, bowiem ich obecno$§¢ moze prowadzié
do zmniejszenia liczby Nu nawet 0 40% w poréwnaniu do szkieletu o strukturze litej [6].

Rys. 1. Schemat otrzymywania piany RVC: a) wyjsciowa piana polimerowa, b) piana polimerowa po
impregnacji zywica, ¢) piana polimerowa po procesie pirolizy, tj. piana RVC
Fig. 1. Scheme of RVC foam production: a) template polymer foam, b) polymer foam after resin impreg-
nation, ¢) polymer foam after carbonization, i.e. RVC foam
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Dlatego celem niniejszej pracy byto doktadniejsze sprawdzenie struktury wewngtrznej
piany RVC za pomoca nieniszczacych i niszczacych technik od skali -makro do -nano
i weryfikacja na ich podstawie wewngtrznej struktury piany RVC otrzymanej metoda
mikrotomografii komputerowe;.

2. MATERIALY I METODY BADAWCZE

Analizg¢ struktury wewngtrznej pian RVC 30, RVC 45, RVC 80 i RVC 100 (ERG
Materials and Aerospace Corp.) o gestosci poréw wynoszacej odpowiednio 30, 45, 80
i 100 poréw na cal liniowy (PPI) przeprowadzono technika rentgenowskiej
mikrotomografii komputerowej (u-CT). Do pomiardw zastosowano mikrotomograf
SkyScan 1172 (Aartselaar, Belgia) wyposazony w lampe rentgenowska o mocy 8 W
i maksymalnym napieciu 80 kV. Obrobke obrazu przeprowadzono tzw. metodg pro-
gowania globalnego (GT) [5, 7].

Nastepnie w celu weryfikacji struktury wewngtrznej piany RVC wykonano jej
przekrdj stosujac wigzke jonéw plazmy ksenonu. Metoda skupionej wigzki jonow
plazmy ksenonu Xe-PFIB (Plasma Focused Ion Beam) w polaczeniu
z wysokorozdzielczym mikroskopem elektronowym SEM pozwolita na wykonanie
i analiz¢ przekrojow w nano- i mikroskali [8]. Przy obrobce materialu plazma kseno-
nu, kazdy z mikroprzekrojow po wstepnym trawieniu prostokata miat szeroko$¢ 60
pm
i glebokos¢ 60 um (lub otwor przelotowy). Po zakonczeniu dodatkowego polerowania
szeroko$¢ przekroju ulegta powigkszeniu. Za pomoca lasera ArF (rys. 5a) oraz CO,
(rys. 5b) usunigto rowniez powierzchniowe warstwy materiatu (ablacja laserowa).
Do pierwszej z wymienionych technik zastosowano stacj¢ do mikroobrobki laserowej
ProMaster Optec ArF (193 nm). Laser ekscymerowy, pozwolil na ablacje
z czasem trwania impulsu 6ns, przy dhugosci fali 193 nm [9]. W drugim przypadku
zastosowano laserowy system do grawerowania Trotec Speedy 300, wyposazony
w laser CO, firmy Synrad, Inc. Laser CO, charakteryzowatl si¢ dtugoscia fali 10,6 um
1 czasem trwania impulsu rzgdu setek mikrosekund [10]. Obserwacje probek po ablacji
laserowej przeprowadzono za pomoca mikroskopu Keyence VHX-5000
wyposazonym w obiektyw o zakresie powiekszenia 500 - 5000 x. Przeprowadzono
takze obserwacj¢ przeloméw pian przy pomocy mikroskopu elektronowego (SEM).

3. WYNIKI BADAN I ICH ANALIZA

Na rysunku 3 pokazano obraz wewnetrznej struktury mostka piany RVC
otrzymany metoda pCT przed (rys. 2.a) i po przeprowadzeniu binaryzacji metodag GT
(2.b).
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a) \ 4

0,5 mm

Rys. 2. Obraz wewngtrznej struktury piany RVC 30 otrzymany metodg pCT: a) surowy, b) po binaryzacji
Fig. 2. Image of the RVC foam internal structure obtained by the uCT method: a) original, b) after
binarization operation

Jak mozna zauwazyé, na obu obrazach widoczna jest wyrazna niecigglos$é
wewnetrznej struktury szkieletu, tzw. ,,gabczasta struktura” [5]. Z drugiej jednak
strony, porowato$¢ wewngtrzna szkieletu piany wyznaczona w oparciu o metode
mikrotomografii komputerowej (Tabela 1) wskazuje, ze te puste przestrzenie sg
niewielkie, wladciwie pomijalnie mate.

Dlatego konieczna byta weryfikacja otrzymanych informacji i stwierdzenie, jaka
jest rzeczywista struktura wewnetrzna szkieletu pian RVC: bardziej lita czy
»Zabczasta”.

Juz pierwsze badania wykonane dla przetomu szkieletu piany RVC metoda SEM
wskazaly, ze struktura szkieletu jest raczej ciagla, to znaczy, ze nie zaobserwowano
zadnych nieciggto$ci na powierzchni przetomu, co pokazano na rys. 3.

Tabela 1. Porowato$¢ wewngtrzna pian RVC
Table 1. Closed porosity of RVC foams

Piana Porowato$¢ wewnetrzna
[%]
RVC 30 0,49
RVC 45 1,31
RVC 80 0,41
RVC 100 0,41
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Rys. 3. Obraz SEM przetomu piany RVC 100. Powigkszenie: 800 x
Fig. 3. SEM images of RVC 100 foam fracture. Magnification: 800 x

Jednak istnieje mozliwo$¢, ze w szkielecie piany moga wystgpowac liczne puste
przestrzenie - wewnetrzne pory o strukturze zamknietej i matej objetosci, ktore nie
uwidocznig si¢ na tak przygotowanej powierzchni. Dlatego wykonano kolejne obrazy
SEM za pomoca mikroskopu FEI Xe-PFIB dla mikroprzekrojow otrzymanych przy
uzyciu plazmy ksenonu, co pokazano na rys. 4. Rowniez w tym przypadku, pomimo
zastosowania powigkszenia rzedu 2000 x, nie zaobserwowano niecigglosci
w strukturze szkieletu piany RVC.

Rys. 4. Obrazy piany RVC 45 SEM-PFIB przekroju w powigkszeniu: a) 200x, b) 2000 x
Fig. 4. SEM-PFIB images of RVC 45 cross section with magnitude a) 200x, b) 2000 x

Podjeto rowniez probe ablacji laserowej za pomoca lasera ArF i CO,, jednak jak
pokazaty obrazy wykonywane za pomocg mikroskopu optycznego Keyence VHX-
5000, powierzchnia probki weglowej ulega w tym przypadku zbyt duzym
znieksztatceniom, co wida¢ na rysunkach 5.a i 5.b, przedstawiajacych odpowiednio
ablacje laserem CO, i laserem ArF. Jak mozna zauwazy¢, zastosowanie lasera, czyli
obrébki  wysokotemperaturowej, powoduje, ze struktura warstwy wierzchniej
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materiatu ulega zmianie, a co za tym idzie, jednoznaczna interpretacja otrzymanych
wynikow jest utrudniona.

a)

Rys. 5. Obraz powierzchni poddanych ablacji laserem a) CO, dla piany RVC 100, b) ArF dla piany
RVC 30

Fig. 5. Image of the surface treated with laser ablation a) CO, for RVC 100 foam, b) ArF for RVC 30

foam

WNIOSKI

W pracy przedstawiono wyniki badan wewngtrznej struktury szkieletu pian RVC
przeprowadzone metoda mikrotomografii komputerowej. Na ich podstawie nie
mozna w sposob jednoznaczny stwierdzi¢, czy wewnetrzna struktura szkieletu
pian RVC jest lita, czy wykazuje pewne nieciagto$ci w swej strukturze.

W celu rozstrzygnigcia powyzszej watpliwosci zastosowano szereg technik
nieniszczacych (m.in. SEM) oraz niszczacych (ablacja laserowa, wytrawianie
plazma ksenonu). Na ich podstawie mozna stwierdzi¢, ze w wewngtrznej struktu-
rze szkieletu pian RVC nie zaobserwowano pustych przestrzeni (wewnetrznej po-
rowatosci).

Zastosowane metody ablacji laserowej nie sa odpowiednig technika do obserwacji
wewnetrznej struktury szkieletu pian weglowych, poniewaz wskutek obrobki wy-
sokotemperaturowej ich powierzchnia ulega zbyt duzym deformacjom.

Badania zostaly sfinansowane przez Narodowe Centrum Nauki (Projekt nr Dec-

2016/23/B/STS8/02024).
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INNER STRUCTURE OF THE RVC FOAM

One of the modern carbon materials are glassy carbon foams (RVC, Reticulated Vitreous Carbon),
which are characterized by high porosity (up to 97%) and large specific surface, they can conduct electric
current and are chemically inert [1, 2]. They are produced by the pyrolysis of a template polyurethane
foam impregnated with resin [3], Fig. 1.

Studies performed with the use of computed microtomography (micro-CT) in [5] have shown for
RVC foams discontinuities (voids) in the internal structure of the skeleton, which may affect the heat
transport [6]. The purpose of this work was to verify, the internal structure of the RVC foam, using se-
lected techniques.

The analysis of the structure of RVC foams with pore density of 30, 45, 80 and 100 pores per linear
inch (PPI) (ERG Materials and Aerospace Corp.) was carried out using the micro-CT technique (SkyScan
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1172, Aartselaar, Belgium) [5, 7]. In addition, cross-sections of foam with Xenon plasma (Plasma
Focused Ion Beam, Xe-PFIB) were performed and cross-section analysis was performed in nano- and
microscale using the SEM microscope [8]. The micro-cuts were 60 pm wide and 60 um deep (or through
hole). Additionally, using ArF laser (ProMaster Optec ArF, 193 nm, 6ns pulse time [9]) and CO2 laser
(Trotec Speedy 300 laser CO2 Synrad, Inc., 10.6um pulse time of hundreds of microseconds [10]), the
surface layers of the material were removed (laser ablation). Observations were performed using the
Keyence VHX-5000 microscope (magnification 500 - 5000 x).

Fig. 2 shows the tomography of the RVC foam strut structure. The discontinuity of the structure
("spongy" structure) is clearly visible [5], but the internal porosity of the skeleton is small (Table 1). The
SEM studies of the RVC foam breakthrough did not show material discontinuities (Figure 3), which does
not exclude small closed pores. Therefore, SEM images (FEI Xe-PFIB magnification 2000 x microscope,
Fig. 4) were taken for the micro-cuts obtained with Xenon plasma, but no skeleton discontinuities were
observed.

During laser ablation (ArF and CO2 lasers with Keyence VHX-5000 optical microscope), the surface
becomes significantly distorted (Figures 5.a and 5.b for CO2 and ArF laser ablation, respectively) due to
excessively high temperature.

Computed microtomography did not confirm unambiguously whether the RVC foam skeleton is solid
or spongy. SEM observations of foam breakthrough and etching by Xenon plasma did not reveal any
discontinuities in the structure. Laser ablation did not produce unambiguous results due to serious surface
distortions.

Received: 24.09.2018
Accepted: 22.10.2018



Prace Naukowe IICh PAN, 22, 7788 (2018) 77

ADAM ROTKEGEL'?, ZENON ZIOBROWSKI'

BADANIA SEPARACIJI DITLENKU WEGLA I AZOTU
NA CERAMICZNYCH MEMBRANACH CIEKLYCH
IMPREGNOWANYCH CIECZA JONOWA

'Instytut Inzynierii Chemicznej PAN, ul. Battycka 5, 44-100 Gliwice
*Politechnika Opolska, Wydziat Inzynierii Produkcji i Logistyki, ul. Gen. Sosnkowskiego 31,
45-272 Opole

W pracy przedstawiono wyniki badan separacji ditlenku wegla i azotu na ceramicznych membranach
ciektych impregnowanych ciecza jonowa [Emim][Ac]. Badania przeprowadzono dla réznych materiatow
ceramicznych w temperaturze 20°C dla ci$nien 1-7 bar. Ciecz jonowa nanoszono metoda pokrywania
oraz zanurzania. Stwierdzono, ze otrzymane membrany charakteryzuja si¢ niewielkimi strumieniami
masowymi oraz matymi warto$ciami selektywnosci.

Stowa kluczowe: absorpcja, ditlenek wegla, ciecze jonowe

The experimental results of carbon dioxide and nitrogen separation on ceramic membranes impreg-
nated with ionic liquid [Emim][Ac] are presented. Different ceramic materials were investigated at the
temperature of 20°C and at the pressures of 1-7 bar. The ionic liquid was introduced into ceramic support
by coating and soaking. It was found, that prepared membranes are characterized by small mass fluxes
and low selectivity.

Keywords: absorption, carbon dioxide, ionic liquids

1. WPROWADZENIE

W konwencjonalnych metodach usuwania ditlenku wegla wykorzystuje si¢ glow-
nie odwracalny proces absorpcji w aminach [1]. Wadami tych metod sg straty roz-
puszczalnika na skutek parowania, korozyjno$¢ roztworéw amin, niska stabilno$¢
termiczna oraz znaczne koszty energetyczne. Alternatywa moze by¢ zastosowanie
technologii membranowej, jako oszczednej i ekologicznej metody rozdziatu.

Membrang nazywa si¢ potprzepuszczalng faze, petnigea rolg bariery dla transportu
masy pomig¢dzy rozdzielanymi przez nig mieszaninami cieklymi lub gazowymi. Poje-
cie membrany mozna rowniez rozszerzy¢ na faze ciekla - wowczas membrang ciekta
nazywamy ciecz niemieszajaca si¢ zarowno z roztworem zasilajacym, jak i odbior-
czym, ktora petni rol¢ potprzepuszczalnej bariery dla transportu masy pomiedzy nimi.
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Membrany ciekle na nosniku porowatym (Supported Liquid Membranes, SLMs)
to membrany, w ktorych selektywna faza ciekla osadzona jest w porach no$nika
(supportu) i utrzymywana tam przez silty kapilarne. Gtowng zaleta SLMs jest duza
powierzchnia wymiany masy, mata ilo§¢ selektywnej fazy cieklej oraz znacznie wigk-
sza efektywno$¢ w poréwnaniu do innych rodzajéw membran [2]. Gléwng wada
membran SLMs jest ich mata stabilno$¢ [3] powodowana wysychaniem lub odparo-
wywaniem fazy cieklej z membrany, badz wypychaniem, czy wydmuchiwanie jej
z poréw nosnika.

W przypadku uzycia cieczy jonowych jako fazy cieklej w SLMs uzyskuje sig
membrany nazywane Supported Ionic Liquid Membrane (SILM). W SILM ditlenek
wegla rozpuszcza si¢ w membranie po stronie nadawy, dyfunduje przez membrang
i jest desorbowany po stronie permeatu [4-5]. Ciecz jonowa (Ionic Liquid, IL)jest
umieszczana w porach membrany, co powoduje redukcje ilosci IL w poréwnaniu
z membranami cieklymi, a takze obnizenie zuzycia energii potrzebnej do transportu
i podgrzania IL [6-7].

Zainteresowanie cieczami jonowymi w procesach separacji ditlenku wegla wynika
z duzej rozpuszczalnosci CO, w wybranych cieczach jonowych [8]. W szczegodlnosci,
ciecze jonowe oparte o kation imidazolowy charakteryzuja si¢ stosunkowo duza roz-
puszczalnoscia CO, oraz pojemnoscia absorpcyjna, ktora dodatkowo mozna zwigk-
szy¢ poprzez odpowiedni dobor anionu. Ciecze jonowe zawierajace anion octanowy
posiadaja duza pojemnos¢ absorpcyjna w szerokim zakresie temperatur i cisnien [9].

Permeacji gazow poprzez membrany SILM poswigcona jest spora ilo$¢ prac ba-
dawczych. Jako no$nik SILM najszerzej zostaly przebadane materiaty polimerowe.
Jednakze ich praktyczne zastosowanie w warunkach przemyslowych jest ograniczone
z powodu niskich gestosci strumienia permeatu oraz stabej stabilno$ci termiczne;j.
Alternatywa moga by¢ materialy ceramiczne takie jak AlLOs;, SiO, oraz TiO, ze
wzgledu na wysoka wytrzymato$¢ termiczng i mechaniczng. Close et al. (2012) [10]
wykonali badania permeacji CO, w SILM przygotowanym z Al,O; nasgczonego
[Emim][T;N] i [Cemim][T,N]. Przepuszczalnos¢ CO, zmierzona dla poréw o $red-
nicy 100 nm byta wigksza niz dla poréw o $rednicy 20 nm (przepuszczalnosci mem-
brany, permeance, wynosita odpowiednio Pco,=2,65x10" molm”s” Pa”' oraz
Pcor = 1,05x10 * mol m?s™ Pa™). Autorzy wysuneli przypuszczenie, ze rdznice
w wydajnosci SILM wynikaja z wptywu wielkosci poréw 1 oddziatywan miedzy cie-
€zg jonowq i ceramicznym materiatem membrany.

W pracy [11] Albo et al. (2014) badali membrany ceramiczne Al,O3/TiO, w pota-
czeniu z [Emim] [Ac], co pozwolito na osiagniecie duzych przepuszczalno$ci mem-
brany Pco, = 2,78%10° mol m? s™ Pa™ oraz idealnych selektywnosci CO,/N, réwnych
ocoyna = 30,72, znacznie przewyzszajacych wartosci zmierzone dla procesow separa-
cji przy wykorzystaniu materialow polimerowych. Idealny wspotczynnik selektywno-
$ci dcopny zdefiniowany moze by¢ jako iloraz przepuszczalnosci czystych
sktadnikow:
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o _ PCOZ
CO2/N2 — P
N2

gdzie przepuszczalno$é membrany dla i-tego sktadnika (P;) zdefiniowana jest jako
iloraz gestosci strumienia tego sktadnika przechodzacego przez membrang (kmol m™
s™) i roznicy cisnien panujacych nad i pod membrang (Pa)

W pracy [12] Chojniak et al. (2014) badali nanoporowate membrany ceramiczne
TiO, i Si0,-ZrO, o kontrolowanej wielkosci porow (1- 20 nm) przygotowanych me-
toda zol-zel 1 nasaczonych ciecza jonowa [Emim][Ac], charakteryzujaca si¢ duza roz-
puszczalnoscia CO,. Membrany SILM otrzymano poprzez r¢czne nanoszenie cieczy
jonowej na powierzchni¢ membrany oraz poprzez pokrywanie warstwa rozpylonej
cieczy jonowej, co prowadzito do otrzymania duzych warto$ci przepuszczalno$ci
membrany Pco, = 4,3120,13x10°° mol m™ s Pa™ oraz idealnej selektywnosci CO4/N,.
acoona = 31,18. Zmierzone przepuszczalnosci membrany dla porow 20 nm byty
o ponad 60% wigksze niz dla poréw 1nm. Réznic nie mozna wyjasni¢ jedynie efek-
tywng grubos$cig cieczy jonowej lub zawartoscig wody, ale glownie zmianami wtasno-
$ci cieczy jonowej w porach materiatu ceramicznego.

W niniejszej pracy przedstawiono wyniki przeprowadzonych badan przepuszczal-
nosci i selektywnosci rozdziatu czystych gazow CO, i N, dla membran SILM otrzy-
manych poprzez impregnacj¢ ceramicznego nosnika ciecza jonowa [Emim[[Ac]
(octan 1-etylo-3-metyloimidazolu). W badaniach uzyto réznych materialow ceramicz-
nych z Al,0Os, SiO, oraz TiO,, w postaci rurek o §rednicy zewngtrznej 10 mm, grubo-
$ci 2-3mm i dhugosei 250 mm.

(M

2. BADANIA DOSWIADCZALNE
2.1. Stanowisko badawcze

Stanowisko do badania procesow rozdziatu gazéw przedstawiono na rys. 1.
Gléwnym elementem stanowiska jest modul membranowy (5) z zamontowana mem-
brana SILM (4).

Gaz z butli (1) poprzez zawor redukcyjny (2) podawany jest do termostatowane;j
komory badawczej (5) o $rednicy 50 mm i dtugosci 200 mm, wykonanej ze stali kwa-
soodpornej i wyposazonej w ptaszcz grzewczy (3). W komorze (1) zamocowana jest
membrana SILM (4), w postaci rurki wykonanej z Al,O;. Ci$nienie w komorze ba-
dawczej utrzymywano na stalym poziomie w zakresie 1 do 7 bar nadci$nienia. Gaz
przenika przez membrang i poprzez przeptywomierz (6) wyprowadzany jest do oto-
czenia.

W czasie eksperymentow utrzymywano w komorze badawczej statg temperature
rowng 20°C.

Przed badaniami wlasciwymi aparaturg oprézniano z gazow pompg prozniowsa (7),
a nastepnie wypelniano czystym gazem z butli (1).
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Rys. 1. Stanowiska badawcze: 1 - butla z gazem, 2 - reduktor ci$nienia, 3 - grzejnik, 4 - mem-
brana SILM, 5 - komora badawcza, 6 - przeptywomierz, 7 - pompa préozniowa

Fig.1. Experimental setup: 1 - gas bottle, 2 - pressure valve, 3 - heater, 4 - SILM membrane,

5 - membrane module, 6 - flowmeter, 7 - vacuum pump

Gotowy modul membranowy pokazano na fotografiach (rys. 2 i rys 3), przy czym

na rys. 2 pokazano modut membranowy gotowy do pracy, natomiast na rys. 3. poka-
zano modut ze zdjetg ostong i widoczng zamontowang membrang SILM

Rys. 2. Stanowisko badawcze
Fig. 2. Experimental setup
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Rys. 3. Modut membranowy z zamontowana rurkowa membrang ceramiczng
Fig. 3. Membrane module without cover

2.2. Wybér nos$nika SILM

Do badan wybrano materiaty ceramiczne w postaci rurek wykonanych z Al,Os,
Si0O, oraz TiO,0 $rednicach zewnetrznych 10 mm, grubosci 2-3 mm, dtugosci 250
mm. Materialy charakteryzuja si¢ wysoka wytrzymaloécia termiczna i mecha-
niczng [7]. Odpowiednie polaczenie tych materiatow z wybranymi cieczami jonowy-
mi moze pozwoli¢ na uzyskanie membran SILM o duzej selektywnosci
i przepuszczalnosci oraz opracowanie oszczgdnych i bardziej efektywnych technologii
rozdziatu.

2.3. Sposéb przygotowania membran SILM

Proces impregnacji materialu nos$nika w IL moze by¢ realizowany pod ci$nieniem
atmosferycznym poprzez reczne nanoszenie IL przy pomocy gazy zwilzonej ciecza
jonowa, a nastepnie usunig¢cie nadmiaru IL z powierzchni membrany za pomoca bibu-
ly [3]. Najczestsza metoda tworzenia SILM jest zamoczenie porowatego no$nika
w cieczy jonowej na czas zazwyczaj kilku do kilkunastu godzin. [11]. Z uwagi na
wysoka lepko$¢ cieczy jonowych, a takze niskg prezno$¢ par operacje te czesto prze-
prowadza si¢ w warunkach prézniowych lub cisnieniowych, aby zminimalizowac
prawdopodobienstwo wystepowania pecherzykéw powietrza w membranie.
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Material ceramiczny impregnowano cieczg jonowa metodg pokrywania i zanurza-
nia. Metoda pokrywania (coating) polega na nanoszeniu na czystg i odttuszczong po-
wierzchni¢ ceramiczng cieczy jonowej za pomocg pedzla. Nadmiar cieczy jonowe;j
zbiera si¢ z powierzchni rurki za pomoca bibuty, a nastepnie rurke ceramiczng zosta-
wia si¢ do wyschnigcia (od 30 do 120 min). Proces nanoszenia powtarza si¢ od 1 do 3
razy. Ilo§¢ naniesionej cieczy jonowej kontroluje si¢ metodg wagowa. Metoda zanu-
rzania (soaking) polega na zanurzeniu czystej i odtluszczonej rurki ceramicznej
w cieczy jonowej na czas od 8 do 24 h. Po tym czasie rurke wyciaga si¢ z cieczy jo-
nowej, a nadmiar cieczy usuwa si¢ bibulg. Ilo$¢ naniesionej cieczy jonowej kontroluje
si¢ metoda wagowa.

2.3 Wyniki badan doswiadczalnych

Badania doswiadczalne wykonano na stanowisku badawczym, rys.1. W badaniach
tych uzyto réoznych materialéw ceramicznych oznaczonych odpowiednio:

1. A - rurki ceramiczne kupione w Instytucie Ceramiki i Materiatéw Budowla-
nych, Gliwice (oznaczenie producenta Al60)

2. B - rurki ceramiczne kupione w Instytucie Ceramiki i Materiatow Budowla-
nych, Gliwice (oznaczenie producenta Al190)

3. C - membrany ceramiczne badane na zlecenie Instytutu Szkta, Ceramiki, Ma-
terialow Ogniotrwatych i Budowlanych, Gliwice (oznaczenie producenta GIS,
Raport 2008)

4. D - membrany ceramiczne firmy Pervatech BV z aktywna powloka krzemion-
kowa stosowane do separacji wody od alkoholu butylowego na instalacji
przemystowej w Zaktadach Azotowych Kedzierzyn S.A. (oznaczenie produ-
centa 1050)

Powyzsze materialy ceramiczne stuzyly do przygotowania cieklych membran
SILM poprzez impregnacj¢ rurek ceramicznych octanem 1-eutylo-3-metyloimidazolu
([Emim][Ac]).

Rurki ceramiczne wykonane z materiatu A oznaczone Al, A2, A3, z materialu B
oznaczone B1, B3 oraz z materiatdw C i D - po oczyszczeniu, wysuszeniu oraz od-
thuszczeniu wazono. Po zamontowaniu w aparaturze badawczej mierzono masowe
strumienie CO, i N, przechodzace przez dang rurke ceramiczng przed impregnacja
ciecza jonowa.

Nastepnie rurki ceramiczne: impregnowano cieczg jonowag poprzez zanurzenie
w cieczy jonowej lub poprzez pokrywanie. Po naniesieniu cieczy jonowej i wysusze-
niu (ewentualnie osuszeniu bibutg) rurki wazono przed oraz po pomiarze. W ten spo-
so6b okreslano ilos¢ cieczy jonowej wchlonietej po impregnacji oraz utratg cieczy
jonowej w trakcie pomiaru, co stanowito o stabilno$ci membrany przy danym cisnie-
niu. W zalezno$ci od rodzaju materiatu, rozktadu poréw, lepkosci cieczy jonowej przy



Badania separacji ditlenku wegla i azotu.... 83

wyzszych ci$nieniach czg$¢ cieczy jonowej jest wypychana z poréw materialu cera-
micznego, co powoduje pogorszenie dzialania membrany lub jej zniszczenie.

W trakcie pomiaréw mierzono masowe strumienie gazow (J [kg m™ s™)]) prze-
chodzacych przez otrzymana membrang SILM oraz obliczano idealng selektywnos$¢ a,
dla czystych gazow CO, i N, (r-nie 1). Wyniki badan doswiadczalnych dla wybranych
materiatéw ceramicznych przed i po impregnacji, przedstawiono ponize;j.

Na rysunku 4 przestawiono wyniki pomiaréw strumienia azotu ptynacego przez
membrang dla badanych rurek ceramicznych A i B nie pokrytych ciecza jonows. Ana-
logiczne wyniki otrzymano dla CO,.
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Rys.4. Porownanie strumieni masy N, dla réznych materiatdw ceramicznych bez cieczy jo-
nowej, temperatura 20°C
Fig. 4. Comparison of N, mass fluxes for various ceramic materials without ionic liquid,
temperature 20°C

Na rysunkach 5 i 6 przedstawiono zaleznoS$ci strumienia N, i CO, ptynacego przez
membrang od roéznicy cisnien dla badanych rurek ceramicznych A1, A21 A3 (rys 5) i
B11 B3 (rys 6), w temperaturze 20°C.
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Rys.5. Poréwnanie strumieni masy CO, i N, dla materiatu ceramicznego Al, A2 i A3 im-
pregnowanego [Emim][Ac], temperatura 20°C
Fig. 5. Comparison of CO, and N, mass fluxes for ceramic material A1, A2 and A3 im-
pregnated with [Emim][Ac], temperature 20°C
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Rys.6. Poréwnanie strumieni masy CO, i N, dla materialu ceramicznego B1 i B3 impre-
gnowanego [Emim][Ac], temperatura 20°C
Fig. 6. Comparison of CO, and N, mass fluxes for ceramic material Bl and B3 impregnated
with [Emim][Ac], temperature 20°C

Na rysunku 7 przedstawiono wyniki pomiardéw selektywnosci rozdziatu CO,/N,
dla badanych membran A i B.
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Rys.7. Poréwnanie selektywnos$ci roznych materiatdw ceramicznych impregnowanych
[Emim][Ac], temperatura 20°C
Fig. 7. Comparison of CO,/N, selectivity for various SILMs impregnated with
[Emim][Ac], temperature 20°C

Wyniki uzyskane dla membran C i D przedstawiono na rysunkach 8 i 9
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Rys.8. Pordwnanie strumieni masy CO, i N, dla materiatu ceramicznego C i D impregno-
wanego [Emim][Ac], temperatura 20°C
Fig. 8. Comparison of CO, and N, mass fluxes for ceramic material C and D impregnated
with [Emim][Ac], temperature 20°C
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Rys. 9. Porownanie selektywnos$ci materiatdéw ceramicznych C i D impregnowanych
[Emim][Ac], temperatura 20°C
Fig. 9. Comparison of selectivity of CO,/N, separation (o) for ceramic material C and D
impregnated with [Emin][Ac], temperature 20°C

Tabela 1. Masy cieczy jonowej naniesione na powierzchni¢ SILM
Table 1. Masses of ionic liquid applied to SILM

Membrana Masa IL [g
przed pomia- po pomiarze utracona w trakcie
rem pomiaru
Al - Zanurzona na 24 h 3,464 1,946 1,519 (43,8%)
B1 - Zanurzona na 24 h 4,137 1,547 2,590 (62,6%)
A2 - Nanoszenie 1x 0,449 0,360 0,089 (19,9%)
B3 - Nanoszenie 1x 1,854 1,027 0,827 (44,6%)
A3 - Nanoszenie 2x 0,601 0,561 0,040 (6,7%)
C — Zanurzona na 48 h 3,162 1,657 1,505 (47.6%)
D — Nanoszenie 3x 1,696 1,323 0,373 (22.0%)

Analizujac powyzsza tabele¢ mozna zauwazy¢, ze membrany przygotowywane me-
toda zanurzania (Al, Bl - C) wykazuja najwyzsza strat¢ naniesionej cieczy jonowej,
siegajaca do 62% masy poczatkowej. Membrany przygotowane poprzez nanoszenie
wykazujg mniejszg utrat¢ cieczy jonowej w czasie pomiaré6w, w szczegdlnosci mem-
brany: A2, ktéra zostata pokryta jednokrotnie -19% utraty IL i A3 pokrywana dwu-
krotnie - 6,7% utraty masy.
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WNIOSKI

e Cieklte membrany SILM nadaja si¢ do rozdziatu mieszanin gazowych oraz usu-

(1]
[2]
[3]
[4]
(3]
(6]
[7]
[8]

[9]

[10]

[11]

[12]

wania CO, z gazow.

Sposob nanoszenia (impregnacja) cieczy jonowej na podtoze ceramiczne ma
duze znaczenie dla trwato$ci membrany. Grube powloki SILM ograniczaja
przepuszczalno$¢ membrany, z kolei zbyt cienkie mogg przyczyni¢ si¢ do nie-
stabilnosci i krotkiego okresu poprawnego dziatania membrany.

Wyniki badan wskazuja, ze badane materialy ceramiczne A, B, C i D po impre-
gnacji cieczg jonowg wykazujg stabe wlasnosci separacyjne badanych gazow.
Selektywnos$¢ idealna ocopny Wynosita od 1 do 6, przy czym ze wzrostem ci-
$nienia selektywnos$¢ malata. Zaobserwowano, ze wyzsze cisnienie gazu powo-
dowato wydmuchiwanie cieczy jonowej z poro6w materialu ceramicznego, co
prowadzito do zniszczenia membrany. Wielkosci poréw badanych materiatow
ceramicznych, zawierajace si¢ w granicach 0,5 — 10 pm, wydaja si¢ by¢ zbyt
duze do prawidlowej pracy otrzymanych membran SILM.
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CARBON DIOXIDE AND NITROGEN SEPARATION ON CERAMIC
LIQUID MEMBRANES IMPREGNATED WITH IONIC LIQUID

In conventional methods of CO, removal from flue gases generally a reversible amine absorption
processes is used. As an alternative gas separation on membranes in combination with ionic liquids (ILs),
the so-called supported ionic liquid membranes (SILMs) are extremely attractive due to energy efficiency
and compact equipment. The paper presents the experimental results of carbon dioxide and nitrogen
separation on ceramic membranes impregnated with ionic liquid 1-Ethyl-3-methylimidazolium
([Emim][Ac]). The type of ceramic support used in SILMs membranes, as well as the support structure
are very important for the stability of the membrane. Different ceramic tubes of 10 mm outer diameter and
250 mm length, made of Al,O3, SiO, and TiO,, were used to prepare supported ionic liquid membranes
(SILMs). The performance of SILMs depends generally on impregnation method of ceramic support.
Thick SILM layer decreases membrane permeability, but too thin SILM layer may reduce the perform-
ance and stability of the membrane. Two impregnation methods were used: coating and soaking. The tests
were carried out in the experimental setup shown in Figs.1-3 at the temperature of 20°C and at the pres-
sures of 1-7 bar. The measured carbon dioxide and nitrogen mass fluxes and ideal selectivities for the
prepared SILMs based on different ceramic materials were presented in Figs.4-9. The prepared SILM

membranes are characterized by small mass fluxes and low ideal selectivities.
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BADANIA NAD ZASTOSOWANIEM ENZYMOW JAKO
KATALIZATOROW W SYNTEZIE ESTROW OKTYLOWYCH
KWASOW TLUSZCZOWYCH O SREDNIEJ DLUGOSCI
EANCUCHA WEGLOWEGO

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

Przeprowadzono syntez¢ estrow oktylowych réznych kwasow tluszczowych w obecnosci dostgpnego
w handlu katalizatora enzymatycznego lipase acrylic resin. Pomiary wykonano w zakresie zmian tempe-
ratury reakeji 313 K - 333 K, przy wartosciach poczatkowego stosunku molowego substratow (alkoholu
do kwasu), b, 1/1, 2,5/1, 3/1, 5/1. Istotna zaleta jest stosunkowo niska temperatura reakcji, 323 K. Uzy-
skano wysoki stopien konwersji kwasu, przy jedynie niewielkiej ilosci produktow ubocznych.

Stowa kluczowe: alkohole oktylowe, estryfikacja, katalizator enzymatyczny, Sredniotancuchowe kwa-
sy tuszczowe

Octyl esters of medium-chain fatty acids were synthesized in the presence of commercially available
enzyme lipase acrylic resin as catalyst in the range of temperatures 313 K —333 K, at initial mole sub-
strate ratio (alcohol to acid), b, 1/1, 2.5/1, 3/1, 5/1. The important advantage is relatively low reaction
temperature of 323 K. High conversion of acid has been obtained and only small amounts of side prod-
ucts.

Keywords: enzymatic catalyst, esterification, medium-chain fatty acids, octyl alcohols

1. WPROWADZENIE

W znakomitej wiekszosci procesow chemicznych o znaczeniu przemystowym ko-
nieczna jest efektywna kataliza, a wigc zwigkszenie szybkosci reakcji lub wrecz
umozliwienie jej przebiegu w pozadanym kierunku oraz minimalizacja reakcji niepo-
zadanych 1 ilo$ci produktéw ubocznych. Jednak w dzisiejszych czasach wymagania co
do katalizatoréw sa znacznie wyzsze niz w ubieglym wieku; poszukuje si¢ takich kata-
lizatorow, ktore sg przyjazne ludziom i Srodowisku naturalnemu. Takie wymagania
naktada zwlaszcza synteza produktow dla przemystu spozywczego, kosmetycznego
oraz perfumeryjnego. Wprowadzono wigc w do$¢ szerokim zakresie katalizatory hete-
rogeniczne, a od kilkunastu lat w licznych osrodkach badawczych pracuje si¢ nad
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zastosowaniem enzymoéw Katalizatory te sa zwykle drozsze od klasycznych kataliza-
torow chemicznych, najczg¢éciej mocnych kwaséw, jednak reakcje wich obecnosci
przebiegaja w znacznie nizszych temperaturach

W procesach estryfikacji kwasoéw thuszczowych szczegolnie przydatne okazaty si¢
lipazy z podklasy esteraz [1, 2], ktore sg znane jako hydrolazy, rozcinajace wigzanie
estrowe. Wang i in. [3] sprawdzali komercyjnie dost¢pne lipazy pod katem zastoso-
wania w procesach estryfikacji. Znalezli lipazy uzyskane z Candida antarctica , Can-
dida rugowa, Pseudomonas cepacia oraz amano lipase PS uzyskang z Burkholderia
cepacia. Unieruchomienie na ziemi okrzemkowej (diatomaceous earth) proponowali
jako najbardziej korzystne. Ziemia okrzemkowa (diatomit) jest naturalng substancja
pochodzenia organicznego, sktadajaca si¢ ze skorupek jednokomoérkowych mikrosko-
pijnych organizméw zyjacych miliony lat temu. Substancja ta — fitoplankton — daje
wyjatkowe korzysci zdrowotne ludziom, ros§linom i zwierzgtom, jako bezpieczny,
naturalny i nietoksyczny $rodek. Stosujac w reakcji statg warto$¢ poczatkowego sto-
sunku substratow 1:1, autorzy uzyskiwali najwyzsza konwersje w T=328 K po 12 h.
Yadav i Borkar [4] stosujac handlowy novozym 435 w reakcji estryfikacji kwasu le-
wulinowego stwierdzili bardzo niska jego aktywnos$¢. Dla poprawy aktywnosci tego
katalizatora autorzy stosowali dodatkowe substancje organiczne. Najlepsze wyniki —
konwersje kwasu lewulinowego okoto 0,30 — uzyskali poprzez wstepne moczenie
enzymu w mieszaninie reakcyjnej ze znacznym objetosciowo dodatkiem eteru tertbu-
tylo-etylowego w temperaturze 300 K, a nastepnie podgrzanie roztworu do wlasciwej
temperatury reakcji 323 K. Jednak badania prowadzone przez Leszczaka i Tran-Minh
[5] wykazaty silng zalezno$¢ efektow tego typu aktywacji enzymu zastosowanego w
charakterze katalizatora od wtasciwosci fizykochemicznych konkretnych substratow
1 uzytych rozpuszczalnikow. Wobec stabej mozliwosci przeniesienia wynikéw ekspe-
rymentow innych badaczy, wielu autoréw opracowato takze wlasne metody preparo-
wania katalizatora enzymatycznego, w zaleznos$ci od pochodzenia surowca, oraz
sposob nanoszenia na rozne nosniki. Dla podwyzZszenia aktywnosci katalizatora w
badanej reakcji, badacze stosowali dodatkowo rozpuszczalniki organiczne w roéznej
formie [6], promieniowanie mikrofalowe [7], czy tez ciecze jonowe jako §rodowisko
reakcji [0, 8].

Kwasy tluszczowe to kwasy karboksylowe o dhugosci tancucha weglowego od 4
do 38 atomow wegla, nasycone lub nienasycone. Te o parzystej ilosci atomow wegla
od 4 do 28 i prostym tancuchu weglowym wystepuja naturalnie w wigkszosci struktur
komorkowych ludzi, zwierzat i roslin, sa skladnikami thuszczow ro$linnych i zwierze-
cych. W zaleznosci od dhugosci tancucha weglowego kwasy tluszczowe sg cieczami
oleistymi lub ciatami stalymi. Ze wzrostem dtugosci tancucha weglowego ich roz-
puszczalno$¢ w wodzie gwattownie spada, a ro$nie w rozpuszczalnikach organicz-
nych. Maja wiele zastosowan przemystowych, zwlaszcza w postaci zestryfikowanej
[9].

Wstepne badania nad synteza estréw oktylowych kwasu oktanowego z zastosowa-
niem enzymu lipazy jako katalizatora pozwolily stwierdzi¢, ze reakcja przebiega
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z zadawalajaca szybko$cig [10]. Celem omawianej pracy jest synteza estrow oktylo-
wych innych kwasow tluszczowych o $redniej dlugosci fancucha weglowego. Podjeto
dalsze prace nad wytypowaniem najlepszego z dostgpnych w handlu katalizatorow
enzymatycznych.

2. CZESC EKSPERYMENTALNA

Zastosowane odczynniki: alkohol n-oktylowy, alkohol 2-etyloheksylowy, kwas
heptanowy, kwas nonanowy, kwas dekanowy, kwas dodekanowy, katalizatory enzy-
matyczne: amano lipase from Burkholderia cepacia immobilized on diatomaceous
earth (amano lipaza immobilizowana na ziemi okrzemkowej, izolowana z komorek
Burkholderia cepacia), lipozyme Mm acrylic resin from Mucor miehei (lipaza B im-
mobilizowana na zywicy akrylowej, izolowana z komoérek Mucor miehei), lipase acry-
lic resin from Candida antarctica (lipaza B immobilizowana na zywicy akrylowej,
izolowana z komorek Candida antarctica), wszystkie odczynniki cz.d.a., produkcji
Sigma-Aldrich. Katalizator lipase acrylic resin zastapit wycofany z produkc;ji kataliza-
tor novozym 435 tego samego producenta, o tych samych parametrach.

Reakcje estryfikacji kwasow thuszczowych prowadzono w termostatowanym
zbiornikowym periodycznym reaktorze badawczym wyposazonym w mieszadto ma-
gnetyczne, termometr i nasadke z chtodnicg. Dla wyznaczenia zalezno$ci kinetycz-
nych prowadzono serie pomiarow w statej temperaturze T = 323 K dla zakresu zmian
wartos$ci poczatkowego stosunku molowego substratow, alkoholu do odpowiedniego
kwasu, b, 1/1, 2,5/1, 3/1, 5/1. Odre¢bna seri¢ pomiaréw wykonano przy statym poczat-
kowym stosunku molowym substratow b = 3/1 dla zmian temperatury w zakresie
313 — 333 K. Zmiany stezen reagentow w przebiegu reakcji oznaczano analitycznie.
W trakcie eksperymentow, w ustalonych odstepach czasu, pobierano probki mieszani-
ny reakcyjnej i oznaczano w nich miareczkowo stgzenie grup karboksylowych po-
przez oznaczenie liczby kwasowej, tj. masy wodorotlenku potasu potrzebnej do
zobojetnienia wolnych kwaséw organicznych. Dla wybranych syntez, przeprowadzo-
nych przy jednakowym poczatkowym stosunku molowym substratow 3/1 oraz przy
tym samym ste¢zeniu katalizatora 0,625%mas., wykonano analiz¢ chromatograficzna
sktadu mieszaniny poreakcyjnej w réznych temperaturach. Zawartos$¢ lotnych sktadni-
kéw organicznych w badanych mieszaninach poreakcyjnych oznaczono metodg chro-
matografii gazowej z detekcja plomieniowo-jonizacyjng (GC/FID). Kazdy
eksperyment w kazdej serii wykonywano dwukrotnie - powtarzalno$¢ wynikéw byta
bardzo dobra.
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Rys. 1. Zmiany liczby kwasowej w reakc;ji estryfikacji kwasu oktanowego n-oktanolem
wobec 0,625% mas. katalizatora lipozyme Mm dla réznych wariantéw aktywowania
katalizatora przed reakcja; rozne temperatury aktywacji i rozne stgzenia oktanu
Fig. 1. Effect of various activation methods on changes in acid number during esterification
of octanoic acid with n-octanol over 0.625 mass % lipozyme Mm as catalyst;
various activation temperatures and various concentration of octane

Kontynuowano, rozpoczgte w poprzedniej pracy [10], testowanie wymienionych
wyzej katalizatoréw enzymatycznych w reakcji syntezy kwasu oktanowego z alkoho-
lem 1-oktylowym. Aktywacje katalizatora lipozyme Mm prowadzono poprzez nasy-
canie probki katalizatora réznymi zwiazkami organicznymi w réznych ilosciach.
Katalizator lipozyme Mm umieszczano w niewielkiej ilosci mieszaniny substratow, do
ktorej dodawano oktan, eter dimetylowy lub oktan i eter dimetylowy. Taki roztwor
pozostawiano na 30 min. w temperaturze 293 K lub podgrzewano do temperatury 323
K, a nastgpnie odsgczano katalizator i umieszczano go w reaktorze, prowadzac reakcje
wg rutynowej procedury. Wartoéci liczby kwasowej w przebiegu estryfikacji w obec-
nosci enzymu dla kilku wybranych serii aktywacji katalizatora zamieszczono na wy-
kresie (rys. 1).

Zastosowane metody aktywacji katalizatora lipozyme Mm spowodowaly podwyz-
szenie wartosci stopnia przereagowania kwasu oktanowego przy jednoczesnym skro-
ceniu czasu reakcji. Jednak rezultat byt porownywalny z dziataniem katalizatora lipase
acrylic bez dodatkowych zabiegdw. Natomiast katalizator amano lipase okazal si¢
nieprzydatny do katalizy estryfikacji kwasu oktanowego. Analizujac te dane oraz
wezesniejsze [10], zdecydowano w nastepnych eksperymentach uzywaé jedynie kata-
lizatora lipase acrylic w stezeniu 0,625% mas. (w dalszej czesci pracy skrétowo lipa-
se).
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Tabela 1. Parametry estryfikacji badanych kwasow tluszczowych
Table 1. Esterification parameters of investigated fatty acids

Masa Temp. Temp. Czas Liczba
Kwas molowa, wrzenia, Alkohol reakcji, | reakcji, ez
N - kwasowa
g/mol C K min
pentanowy 102,13 186 oktylowy 323 180 12
heptanowy 130,19 223 oktylowy 323 240 80
nonanowy 158,23 254 oktylowy 323 300 2
dekanowy 172,26 269 oktylowy 323 300 6
dekanowy 172,26 269 izooktylowy 323 600 5
dodekanowy | 200,32 299 oktylowy 333 600 8
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Rys. 2. Zmiany liczby kwasowej w reakcji estryfikacji kwasu dekanowego n-oktanolem
wobec 0,625% mas. katalizatora lipase, dla r6znych temperatur. b = 3/1

Fig. 2. Effect of temperature on course of acid number during esterification
of decanoic acid with n-octanol over 0.625 mass % lipase as catalyst. b =3/1
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Rys. 3. Zmiany liczby kwasowej w reakcji estryfikacji kwasu dekanowego n-oktanolem wobec 0,625%
mas.
katalizatora lipase, dla r6znych poczatkowych stosunkéw molowych substratow. T = 323 K
Fig. 3. Effect of initial mole ratio of substrates on course of acid number during esterification
of decanoic acid with n-octanol over 0.625 mass % lipase as catalyst. T =323 K

Ze wzgledu na rosnace zainteresowanie przemystu technologiami przyjaznymi
srodowisku, wydawato si¢ celowym sprawdzenie, czy dla innych kwasow ttuszczo-
wych o $redniej dtugosci tancucha weglowego estryfikacja katalizowana tym enzy-
mem okaze si¢ skuteczna. W tabeli 1 przedstawiono wyniki pomiarow estryfikacji
kilku kwasow thuszczowych. Reakcje prowadzono w obecnosci katalizatora enzyma-
tycznego lipase w stezeniu 0,625% mas. przy wartosci poczatkowego stosunku molo-
wego substratow, alkoholu do kwasu, b = 3/1. Oceniano czas reakcji, potrzebny dla
uzyskania koncowego stopnia przereagowania danego kwasu, mierzonego wartoscig
liczby kwasowej. Pomiar prowadzony byt do czasu, gdy kolejne dwa pomiary liczby
kwasowej wykazywaly t¢ samg wartos$¢. Estryfikacja kwasu dodekanowego wymagata
podwyzszenia temperatury do 333 K, co jest juz dosy¢ wysoka temperatura dla reakcji
enzymatycznych. Na podstawie przebiegu reakcji, opisanych w tabeli 1, do szczego-
lowych badan kinetycznych wytypowano kwas nonanowy i kwas dekanowy.
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Rys. 4 Zmiany liczby kwasowej w reakcji estryfikacji kwasu dekanowego izo-oktanolem
wobec 0,625% mas. katalizatora lipase, dla r6znych temperatur
Fig. 4. Effect of temperature on course of acid number during esterification
of decanoic acid with iso-octanol over 0.625 mass % lipase as catalyst
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Rys. 5. Zmiany liczby kwasowej w reakeji estryfikacji kwasu dekanowego izooktanolem wobec 0,625%
mas.
katalizatora lipase, dla r6znych poczatkowych stosunkow molowych substratow
Fig. 5. Effect of initial mole ratio of substrates on course of acid number during esterification
of decanoic acid with iso -octanol over 0.625 mass % lipase as catalyst
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Kwas dekanowy (decanoic acid, nazwa zwyczajowa kwas kaprynowy, capric acid)
CH;(CH;)sCOOH. znajduje si¢ w naturalnych produktach zywno$ciowych, np. w ole-
ju palmowym i kokosowym. Estry kwasu dekanowego majg liczne zastosowania jako
dodatki smakowe zapachowe do produktow przemystu spozywczego i komponenty
zapachowe w przemysle perfumeryjnym. Dekaniany stosowane s3 w przemysle far-
maceutycznym jako selektywne sktadniki lekow, umozliwiajace odpowiednio rozto-
zona w czasie ich dystrybucj¢ w organizmie cztowieka. Tak jak kwas heksanowy
i oktanowy, a takze ich mieszaniny, jak rowniez mieszaniny kwaséw z utworzonymi
z nich estrami, kwas dekanowy jest stosowany w réznych produktach kosmetycznych,
takze do pielggnacji niemowlat. Tak liczne zastosowania powodujg staty wzrost pro-
dukcji kwasu dekanowego; nalezy on do chemikaliow wielo tonazowych o duzej dy-
namice wzrostu produkcji [9].
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Rys. 6. Poréwnanie zmian liczby kwasowej w przebiegu estryfikacji kwasu dekanowego
wobec 0,625% mas. katalizatora lipase przy uzyciu n-oktanolu lub izo-oktanolu
Fig. 6. Comparison of changes in decanoic acid number in reaction with n-octanol
or iso-octanol over 0.625 mass % lipase as catalyst

Przebieg reakcji estryfikacji kwasu dekanowego alkoholem n-oktylowym, repre-
zentowany zmianami liczby kwasowej w czasie reakcji w funkcji, odpowiednio, tem-
peratury procesu oraz poczatkowego stosunku molowego substratow, alkoholu
n-oktylowego do kwasu dekanowego, przedstawiono na wykresach (rys. 2, 3).
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Tabela 2. Sktad mieszaniny poreakcyjnej w reakcji kwasu dekanowego z n-oktanolem.
T=323 K, b=3/1,0,625% mas. lipase
Table 2. Composition of end reaction mixture in the reaction of decanoic acid
with n-octanol. T =323 K, b=3/1, 0.625 mass % lipase

Skfadnik . Reakcja Reakcja

7 izo-oktanolem z n-oktanolem

Stezenie, %omas Stezenie, %omas
alkohol 50,1 48,5
kwas dekanowy 23 1,7
ester 452 489
pozostate 23 0,9
suma 100 100

Na kolejnych wykresach (rys. 4, 5) zaprezentowano wptyw temperatury procesu
i poczatkowego stosunku molowego substratdw na zmiany liczby kwasowej
w estryfikacji kwasu dekanowego alkoholem izooktylowym. Przebieg tej reakcji jest
z punktu widzenia techniki laboratoryjnej znacznie bardziej stabilny, rownomierny
i pozwala osiggnaé bardzo wysokie stopnie przereagowania; jednak czas reakcji jest
dtuzszy. Porownanie przebiegu reakcji estryfikacji kwasu dekanowego alkoholem 7-
oktylowym i izooktylowym przedstawiono na rys.6. W obu reakcjach uzyskany pro-
dukt zawiera bardzo niewiele produktow niepozadanych, poza alkoholem, ktory byt
dodawany do reakcji w nadmiarze w stosunku do ilo$ci stechiometrycznej. (Tabela 2).

Do estryfikacji kwasow tluszczowych uzyto alkohol n-oktylowy 1 2-
etyloheksylowy (w podpisach skrotowo jako izo-oktanol). Sg to wielo tonazowe su-
rowce dla przemystu chemicznego i przemystow pokrewnych, o bardzo szerokim za-
stosowaniu. Wysoka temperatura wrzenia obu tych alkoholi, odpowiednio 195°C
i 184°C, powoduje, Zze powstate w reakcji z nimi estry sa stabo lotne. Jest to istotne
w produkcji tworzyw sztucznych, gdzie rozne estry oktylowe stosuje si¢ jako plastyfi-
katory, dodatki poprawiajace stabilno$¢ termiczng i odporno$¢ na utlenianie; w prze-
mysle farmaceutycznym do produkcji lekow 1 kosmetykéw; w przemysle
spozywczym w reakcjach z olejami roslinnymi i thuszczami zwierzecymi [11]. Tym
byt podyktowany wybor tych wiasnie izomeréow alkoholu oktylowego w prowadzo-
nych aktualnie badaniach nad synteza estrow oktylowych niektorych kwasow thusz-
czowych oraz we wcze$niejszych pracach dotyczacych estryfikacji, np. [12].
Kwas nonanowy (nonanoic acid) CH;(CH,);COOH wystepuje w naturze w postaci
estrow w oleju pelargonii, stad jego potoczna nazwa ,.kwas pelargonowy” (pelargonic
acid). Zaro6wno sam kwas, jak i jego estry, maja zastosowanie jako herbicydy, a takze
w produkcji plastyfikatoréw, lakierow, srodkow zapachowych, réznego typu gazow
pieprzowych.
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Rys. 7. Zmiany liczby kwasowej w reakcji estryfikacji kwasu nonanowego n-oktanolem
wobec 0,625% mas. katalizatora lipase, dla r6znych temperatur
Fig. 7. Effect of temperature on course of acid number during esterification
of nonanoic acid with n-octanol over 0.625 mass % lipase as catalyst
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Rys. 8. Zmiany liczby kwasowej w reakcji estryfikacji kwasu nonanowego n-oktanolem wobec 0,625%
mas.
katalizatora lipase, dla ré6znych poczatkowych stosunkow molowych substratow
Fig. 8. Effect of initial mole ratio of substrates on course of nonanoic acid number during esterification

with n-octanol over 0.625 mass % lipase as catalyst
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Przebieg reakcji estryfikacji kwasu nonanowego alkoholem n-oktylowym
w zalezno$ci od zmian temperatury procesu i poczatkowego stosunku molowego sub-
stratow przedstawiono na wykresach (rys. 7, 8), a w Tabeli 3. — sktad mieszaniny po-
reakcyjne;j.

Tabela 3. Sktad mieszaniny poreakcyjnej w reakcji kwasu nonanowego z n-oktanolem.
T=323 K, b=3/1, 0,625% mas. lipase
Table 3. Composition of end reaction mixture in the reaction of nonanoic acid
with n-octanol. T=323 K, b=3/1, 0.625 mass % lipase

Skladnik Czas reten- | Stezenie,
At min % mas
b=1/1 b=13/1

n-oktanol 6.6 482

kwas nonanowy 7.8 1.9
ester 81,0 46,4
pozostate 46 3.5
suma 100 100

3. WNIOSKI

Przeprowadzono serie badan nad warunkami stosowania enzymo6w jako katalizato-
réow estryfikacji kwasoéw thuszczowych o $redniej dhugosci tancucha weglowego.
Przedmiotem szczegdétowych badan kinetycznych byla synteza estrow oktylowych
kwasu dekanowego i kwasu nonanowego. Jako katalizator zastosowano lipaz¢ B uzy-
skang z Candida antarctica osadzong na zywicy akrylowej, produkt handlowy lipase
arylic resin, w niskim stezeniu w stosunku do substratow, co jest istotne ze wzgledu na
cene. W przebadanym zakresie zmian parametrow reakcji korzystne sg wartoSci: tem-
peratura 323 K; poczatkowy stosunek molowy alkoholu do kwasu 2,5/1 lub 3/1.
Otrzymany produkt zawiera nieznaczna domieszke produktow ubocznych, poza alko-
holem, stosowanym w nadmiarze. Taka synteza w obecnosci klasycznego katalizatora
chemicznego — kwasu siarkowego o stez. 0,025% mas. trwa tylko 80 min [12], jednak
wymaga wysokiej temperatury, a w warunkach przemystowych zwykle potrzebne jest
oczyszczenie produktu ze zwiazkow siarki.

Ze wzgledu na liczne zastosowania estrow oktylowych kwasow thuszczowych (np.
[13]) niezwykle potrzebne sg badania kinetyczne. Temperatura procesu 323 K pozwa-
la na duze oszczgdnos$ci energetyczne i materialowe w konstrukcji aparatury.
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MARIA KULAWSKA, WIESEAW ORGANEK

INVESTIGATIONS ON THE APPLICATION OF ENZYMES IN THE SYNTHESIS
OF OCTYL ESTERS OF MEDIUM-CHAIN FATTY ACIDS

Kinetic experiments concerning use of enzymes as catalysts in the synthesis of octyl esters of fatty
acids have been conducted. Nonanoic acid and decanoic acid were particularly investigated. Commercial-
ly available lipase acrylic resin in the concentration of 0.625 mass % has been used as catalyst. It is lipase
B isolated from Candida antarctica immobilized on acrylic resin. Range of changed parameters are:
temperature 313-333 K; initial mole ratio of substrates (alcohol to acid) 1/1; 2.5/1; 3/1; 5/1. The reaction
with n-octyl alcohol proceeded distinctly faster than with iso-octyl alcohol. High conversion of acid has
been obtained, the product contained only small amounts of undesired substances. The experiments
showed good results in the synthesis of octyl esters of medium chain fatty acids in the presence of en-
zymes at mild reaction parameters; relatively low temperature of 323 K compared with the synthesis in
the presence of classical chemicals.
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