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ANDRZEJ BURGHARDT 

KAPILARNY MODEL PROCESU BIOCHEMICZNEGO  

W REAKTORZE TRÓJFAZOWYM  

Instytut In ynierii Chemicznej PAN Gliwice, ul. Ba tycka 5, 44-100 Gliwice 

W modelu kapilarnym losowo upakowane wype nienie z o a modelowane jest jako zbiór równole-

g ych, prostych rurek o wymiarach w zakresie milimetrów. Dla takiej geometrii z o a wyprowadzono 
bilanse p du faz p ynnych (gaz, ciecz) uzyskuj c w wyniku ich rozwi zania profile pr dko ci, a na ich 

podstawie zale no  okre laj c  grubo  filmu grawitacyjnie sp ywaj cej cieczy jako funkcj  zmiennych 
procesu i w konsekwencji efektywn  porowato  i specyficzn  powierzchni  w a ciw  z o a. Wielko ci 
te s  nieodzowne w bilansach masy reagentów. Zbiór cz stkowych równa  ró niczkowych stanowi cy 
bilanse reagentów w fazach okre la st enia tych sk adników i w rezultacie efektywno  biodegradacji 
zanieczyszczenia gazu. W równaniach tych transport masy reagentów mi dzy fazami realizowany jest 
jedynie na drodze dyfuzji, co jest uzasadnione za o onym laminarnym przep ywem faz. 

S owa kluczowe: proces biochemiczny, reaktor trójfazowy, dyfuzyjny transport masy, przep yw 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 

Przegl d literatury przedstawiaj cej modele matematyczne reaktorów biochemicz-

nych pozwala na wyodr bnienie dwóch grup, które stosuj  ró ne metody sformu owa-

nia modelu. 
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S  to: grupa reaktorów o u rednionych makroskopowo fazach i t okowym prze-

p ywie faz p ynnych [1-10] oraz mniej liczna grupa reaktorów mikroskopowych [11-

15] zwana równie  kapilarnymi. W grupie modeli kapilarnych losowo upakowane 
wype nienie z o a przedstawione jest jako zbiór prostych, równoleg ych rurek kapilar-

nych o wymiarach w zakresie milimetrów i o powierzchni wewn trznej pokrytej bio-

filmem, po którym sp ywa grawitacyjnie p yn kontaktuj c si  z faz  gazow . Rys. 1. 

ilustruje rozk ad faz w kapilarze z zaznaczeniem grubo ci biofilmu B i grubo ci sp y-

waj cej cieczy L jak i stosowany w obliczeniach uk ad wspó rz dnych.  
 

 

r1 

GAZ CIECZ BIOFILM 

RH 

r2 
r=0 L L 

RH 

B G L B 

B 

w=0 

wL wL max wg wg max 

B 

x 

G L 

r=r1 

 

Rys. 1. Rozk ad faz oraz profile pr dko ci faz p ynnych w kapilarze 

Fig. 1. Distribution of phases and velocity profiles of fluid phases in the capillary 

Za o ono laminarny przep yw obydwu faz, natomiast transport masy sk adników 
mi dzy fazami realizowany jest na drodze dyfuzji. Za o enia te s  uzasadnione ma y-

mi wymiarami rednic kapilar i stosunkowo niskimi nat eniami przep ywu p ynów 
stosowanymi w bioreaktorach. W immobilizowanym biofilmie, traktowanym jako 

p yta p aska, ma miejsce dyfuzja oraz reakcja biochemiczna. 

Opracowany model matematyczny sk ada si  z dwóch cz ci: cz ci hydrodyna-

micznej, w ramach której w oparciu o wyprowadzone profile pr dko ci p ynów wy-

znaczane s  parametry konieczne dla rozwi zania bilansów masy sk adników reakcji 
biochemicznej oraz uk adu równa  definiuj cych zmiany st e  reagentów w reakto-

rze. 
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2. HYDRODYNAMIKA PROCESU 

Promie  hydrauliczny kapilary wyznaczany jest w oparciu o parametry charakte-

ryzuj ce z o e, to jest porowato  z o a 0 i jego powierzchni  w a ciw  a0. 

 
0

02

a
HR  (1) 

Bilans p du dla obszaru zajmowanego przez gaz 10 rr  przedstawia si  

nast puj co: 

 
dx

dP

dr

dw
r

dr

d

r

gg

g

1
 (2) 

o warunkach brzegowych: 

 0r  0
dr

dwg
 (3) 

 1rr  
dr

dw

dr

dw
L

L

g

g  (4) 

oraz Lg ww  (5) 

Bilans p du dla cieczy 21 rrr  jest: 

 
dx

dP
g

dr

dw
r

dr

d

r

LL
L

1
 (6) 

i warunkach brzegowych: 

 1rr  
dr

dw

dr

dw
L

L

g

g  (7) 

 Lg ww  (8) 

 2rr  0Lw  (9) 

Rozwi zanie obydwu równa  ró niczkowych (2) i (6) przy wykorzystaniu warunków 
brzegowych (3) - (5) i (7) - (9) prowadzi do nast puj cych profili pr dko ci: 

2

1
2

12
2

2
1

2
1

2 ln
24

1

4

1

r

r
g

dx

dP

dx

dPr
rrg

dx

dP
rr

dx

dP
w L

Lg

L

L
L

L

g

g

g  (10) 
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2

2
12

2
2 ln

24

1

r

r
g

dx

dP

dx

dPr
rrg

dx

dP
w L

Lg

L

L
L

L

L  (11) 

Gradient ci nienia cieczy odnoszony jest do gradientu ci nienia gazu za pomoc  
równania Younga-Laplace’a: 

 
dx

dP

dx

dP

dx

dP cgL  (12) 

przy czym 

 
1rR

P LL
C  (13) 

gdzie L to napi cie powierzchniowe, a R to promie  krzywizny powierzchni 

kontaktu gaz ciecz. 

Gradient ci nienia kapilarnego wynosi wi c: 

 
dx

dr

rdx

dP LC 1

2

1

 (14) 

Zak adane jest zazwyczaj, e promie  krzywizny r1 nie zmienia si  wzd u  d ugo ci 
wype nienia, a zatem: 

 0
dx

dPC  (15) 

czyli 
dx

dP

dx

dP gL  (16) 

Po wstawieniu powy szych zale no ci do równa  (10) i (11) otrzymujemy 
ostatecznie: 

 
2

1
2

12
2

2
1

2
1

2 ln
24

1

4

1

r

r
g

r
rrg

dx

dP
rr

dx

dP
w L

L

L

g

L

g

g

g  (17) 

 
2

2
12

2
2 ln

24

1

r

r
g

r
rrg

dx

dP
w L

L

L

g

L

L  (18) 

Konieczna w obliczeniach bilansów masowych sk adników grubo  filmu cieczy dana 
jest zale no ci : 

 12 rrL  (19) 

gdzie 

 BHRr2  (20) 
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a B  to grubo  biofilmu wyznaczana zazwyczaj eksperymentalnie lub w trakcie 

oblicze  bilansów masy. Natomiast promie  1r  nale y wyznaczy  z zale no ci (17) 

i (18) w wyniku porównania ze stosowanymi w eksperymentach nat eniami 

przep ywu gazu i cieczy *
gV  i *

LV  odnosz c je do pojedynczej kapilary: 

 
K

*
gk

g
n

V
V ; 

K

*
Lk

L
n

V
V  (21) 

gdzie Kn  to liczba kapilar w z o u: 

 
2

2

H

R
K

R

R
n  (22) 

a RR  to promie  reaktora, RH  promie  kapilary. 
W celu porównania wymienionych wielko ci konieczne jest obliczenie 
obj to ciowego nat enia przep ywu gazu i cieczy w wyniku sca kowania równa  
(17) i (18) po przekroju kapilary: 

 drrwV

r

g
k

g

1

0

2  (23) 

 drrwV

r

r

L
k

L

2

1

2  (24) 

Przedstawiona powy ej procedura wyznaczania promienia r2, a w konsekwencji 

grubo ci filmu L, jest nieco skomplikowana i uci liwa, a przede wszystkim nie 
prowadzi do bezpo redniej zale no ci grubo ci filmu cieczy od zmiennych 
i parametrów procesu. Dlatego te  zdecydowano wprowadzi  do równa  bilansów 
p du faz pewne uproszczenia, które zmieniaj c minimalnie ich dok adno  oblicze  
oferuj  bezpo redni  zale no  definiuj c  grubo  filmu cieczy. 

Przekszta my zatem warunek brzegowy (4) do postaci: 

 
dr

dw

dr

dw g

L

gL  (25) 

Poniewa  lepko  cieczy jest 102
 razy wi ksza od lepko ci gazu, z równania (25) 

wynika, e 0
dr

dwL  czyli wL = wL max profilu pr dko ci cieczy. Oznacza to, e ciecz 

wywiera znaczn  si  ci gnienia (napi cie cinaj ce) na gaz. Warunek brzegowy (4) 
uproszczono zatem do postaci: 

 1rr  maxLg ww  (26) 
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uzyskuj c w wyniku rozwi zania równania bilansu p du gazu (2) nast puj cy profil 
pr dko ci gazu w kapilarze: 

 maxL

g

g

g wrr
dx

dP
w 2

1
2

4

1
 (27) 

St d maksymalna pr dko  gazu w osi kapilary wynosi: 

 0r  maxL

g

g

g wr
dx

dP
w 2

1
4

1
 (28) 

a pr dko  rednia p ynu: 

 maxL

g

g

g wr
dx

dP
w 2

1

1
 (29) 

Ze wzorów tych jak równie  z zale no ci (17) i (18) wynika, e gaz jest ci gniony 
przez ciecz. 

Wst pne oszacowania grubo ci filmu L  wykaza y, i  powoduje ona nieznaczn  

ró nic  mi dzy promieniami r1 i r2, co pozwala na uproszczenie przez r w równaniu 
(6), otrzymuj c w ten sposób równanie dla p yty p askiej. 

Ponadto, z bada  eksperymentalnych wynika, i : 

 
dx

dP
g L

L  (30) 

co w efekcie prowadzi do nast puj cego bilansu p du dla cieczy: 

 g
dr

wd
L

L
L 2

2

 (31) 

o warunkach brzegowych: 

 1rr  0
dr

dwL  (32) 

 2rr  0Lw  (33) 

Aby u atwi  ca kowanie równania (31) przesuni to uk ad wspó rz dnych tak, aby 
w punkcie 1rr  nowa wspó rz dna 0  

 BLHRr  (34) 

otrzymuj c równanie (31) dla nowej wspó rz dnej: 
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L

LL g

d

wd
2

2

 (35) 

o warunkach brzegowych: 

 0  0
dr

dwL  (36) 

 L  0Lw  (37) 

otrzymuj c po sca kowaniu profil pr dko ci fazy ciek ej: 

 

2

2 1
2 L

L

L

L
L

g
w  (38) 

Maksymalna pr dko  dla 0  jest: 

 
2

2
L

L

L
maxL

g
w  (39) 

a rednia pr dko  fazy ciek ej: 

 
2

3
L

L

L
L

g
w  (40) 

Z porównania obliczonej warto ci pr dko ci redniej (40) z warto ci  pr dko ci 
redniej stosowan  w eksperymentach mo na wyznaczy  grubo  filmu L . 

rednia pr dko  eksperymentalna wynosi: 

 
L

*
L

exL
af

V
w

0

 (41) 

gdzie f  to przekrój kolumny, a0  powierzchnia w a ciwa wype nienia, a *
LV  na-

t enie przep ywu cieczy stosowane w eksperymentach, czyli: 

 2

0 3
L

L

L

L

*
L g

af

V
 (42) 

st d 

 
3

1

0

3

gaf

V

L

L
*
L

L  (43) 
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3. BILANSE MASY SK ADNIKÓW REAKCJI BIOCHEMICZNEJ 

Faza gazowa 10 rr  

 
r

C
r

rr
D

x

C
w

ig

ig

ig

g

1
 i = VOC/O2 (44) 

o warunkach brzegowych: 

 0x  
00 igig C,rC  (45) 

 0r  0
r

Cig
 (46) 

 1rr  iLiig CmC  (47) 

 

11 rrrr
r

C
D

r

C
D iL

iL

ig

ig  (48) 

Faza ciek a 21 rrr  

 
r

C
r

rr
D

x

C
w iL

iL
iL

L

1
 (49) 

o warunkach brzegowych: 

 0x  H,rC,rC iLiL 0  (50) 

 2rr  iBiL CC  (51) 

 

22 rrrr
r

C
D

r

C
D iB

iB
iL

iL  (52) 

Biofilm HRrr2  

 
OBO

OB

vBv

vB

Bi

mBiB
iB

CK

C

CK

C

Y

X

r

C
r

rr
D

1
 (53) 

Poniewa  grubo  biofilmu stanowi mniej ni  1% promienia hydraulicznego RH, 

proces w biofilmie mo na traktowa  jak w p ycie p askiej. Zatem: 

 
OBO

OB

vBv

vB

Bi

mBiB
iB

CK

C

CK

C

Y

X

r

C
D

2

2

 (54) 
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o warunkach brzegowych: 

 2rr  iBiL CC  (55) 

 

22 rrrr
r

C
D

r

C
D iB

iB
iL

iL  (56) 

 HRr  0
r

CiB  (57) 

Wprowadzono nast puj ce zmienne bezwymiarowe: 

 
0
ig

ig

ig
C

C
C ; 

0
ig

iiL
iL

C

mC
C ; 

0
ig

iiB
iB

C

mC
C  (58) 

oraz 

 
H

x
z ; 

HR

r
r ; 

HR

r
r 1
1 ; 

HR

r
r 2
2  (59) 

a dla biofilmu: 

 
BH

rr

r

rr

rR

rr 2

2

2

2

2

1
 (60) 

otrzymuj c równania bilansowe w nast puj cej postaci: 

Faza gazowa 10 rr  

 
r

C
r

rrR

H

Pez

C ig

Hg

ig 11
 (61) 

gdzie 
ig

Hg

g
D

Rw
Pe  liczba Pecleta gazu (62) 

o warunkach brzegowych: 

 0z  1igC  (63) 

 0r  0
r

Cig
 (64) 

 1rr  iLig CC  (65) 
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11 rrrr
r

C

m

D

r

C
D iL

i

iLig

ig  (66) 

Faza ciek a 21 rrr  

 
r

C
r

rrR

H

Pez

C iL

HL

iL 11
 (67) 

gdzie 
iL

HL
L

D

Rw
Pe  liczba Pecleta cieczy (68) 

o warunkach brzegowych: 

 0z  H,rC,rC iLiL 0  (69) 

 2rr  iBiL CC  (70) 

 

22 rrrr
r

C
D

r

C
D iB

iB
iL

iL  (71) 

Biofilm 12 rr  

 
OBO

OB

vBv

vB
i

iB

CK

C

CK

CC 2

2
 O,vi  (72) 

o warunkach brzegowych: 

 0  iBiL CC  (73) 

 1 0
d

Cd iB  (74) 

gdzie 
0

22

igBi

imB
Bi

CY

mX
 (75) 

 
0
vg

vv
v

C

mK
K ; 

0
Og

OO
O

C

mK
K  (76) 

Wprowadzenie zmiennej niezale nej  do równania ró niczkowego (54) opisuj -
cego proces dyfuzji i reakcji chemicznej w biofilnie spowodowa o przekszta cenie 
warunku brzegowego (56) do postaci: 
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021

1

2

iB
iB

iL
iL

C

r
D

r

C
D

rr

 (77) 

r 

x 

r1 

GAZ CIECZ BIOFILM 

RH 

r2 

 

Rys. 2. Profile st e  reagentów w fazach 

Fig. 2. Concentration profiles of reagents in the phases 

WNIOSKI 

Zasadnicza ró nica mi dzy modelem makroskopowym a kapilarnym trójfazowego 
reaktora biochemicznego polega na ró nym ilo ciowym opisie zjawisk transportu 

masy mi dzy fazami gazow , ciek  i biofilmem. 
W modelu makroskopowym transport masy mi dzy fazami definiowany jest jako 

strumie  masy, wyra ony przez wspó czynnik przenikania masy i koncentracyjn  si  

nap dow  mi dzy fazami. Wspó czynniki przenikania masy musz  by  wyznaczone 
eksperymentalnie dla ró nych geometrii z o a i w a ciwo ci fizykochemicznych ba-

danego uk adu. Uzyskane eksperymentalnie korelacje opisuj  zazwyczaj proces trans-

portu masy globalnie z w czon  do nich zmienno ci  zawieszenia cieczy w z o u, 
które wp ywa na warto  efektywnej porowato ci i specyficznej powierzchni z o a. 
St d wyniki eksperymentów charakteryzuj  si  do  du ym rozrzutem tych warto ci 

%)20( , co niekorzystnie wp ywa na dok adno  ca ego modelu biodegradacji 

w reaktorze. 
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W modelu kapilarnym za o ono, i  transport masy mi dzy fazami odbywa si  je-

dynie na drodze dyfuzji reagentów prostopadle do osi kapilary, eliminuj c w ten spo-

sób konieczno  eksperymentalnego wyznaczania korelacji wspó czynników 
przenikania masy. Za o enia te s  uzasadnione ma ymi wymiarami promieni kapilar 

(10
-3

m) oraz niezmiernie cienkim filmem cieczy i biofilmem (10
-5m), jak i porówny-

walnie niskimi nat eniami przep ywu faz p ynnych. Prowadzi to do prostszego uj cia 
zjawisk transportu mi dzy fazami, a w oparciu o obliczenia hydrodynamiczne do wy-

prowadzenia zale no ci okre laj cej grubo  filmu cieczy jako funkcj  zmiennych 
procesu, a st d efektywnej porowato ci z o a i efektywnej specyficznej powierzchni 

z o a. 
Uproszczenie uj cia transportu masy w modelu kapilarnym wymaga jednak bar-

dziej z o onej procedury numerycznego ca kowania równa  modelowych, jako uk adu 
równa  ró niczkowych cz stkowych o dwu wymiarach. 

OZNACZENIA  SYMBOLS 

a0  powierzchnia w a ciwa wype nienia, m-1 

specific surface area of packing 

Cik  koncentracja sk adnika i w fazie k, g m-3 

concentration of i component in k phase 

Dik  wspó czynnik dyfuzji sk adnika i w fazie k, m2 s-1 

diffusivity of i component in k phase 

g   przyspieszenie grawitacyjne, m s-2 

gravitational acceleration 

H  wysoko  z o a, m 

height of the bed 

Ki  sta a pó nasycenia, g m-3 

half saturation constant 

mi  wspó czynnik podzia u 

partition coefficient 

nK  liczba kapilar w z o u 

capillary number in the bed 

PC  ci nienie kapilarne, Pa 

capillary pressure 

Pek  liczba Pecleta fazy k (g, L) 

Peclet number of phase k (g, L) 

PK  ci nienie fazy k (g, L), Pa 

pressure of k (g, L) phase 

r  wspó rz dna radialna prostopad a do osi z o a, m 

radial coordinate perpendicular to bed axis 

R  promie  powierzchni kontaktu gaz-ciecz w rurce kapilarnej, m 

radius at the interface of gas-liquid in the capillary tube, 

RH  promie  hydrauliczny kapilary, m 

hydraulic radius of capillary 

RR  promie  reaktora, m 

reactor radius 
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*
kV   nat enie przep ywu fazy k (g, L), m3 s-1 

flow rate of k (g, L) phase 

wk  pr dko  fazy k (g, L), m s-1 

velocity of phase k (g, L) 

XB  g sto  biomasy, g dm-3 

biomass density 

X  wspó rz dna wzd u  osi z o a, m 

coordinate along the bed axis 

YBi  wspó czynnik wydajno ci biomasy, gB gi
-1 

biomass yield coefficient 

LITERY GRECKIE  GREEK LETTERS 

B  grubo  filmu biomasy, m 

biofilm thickness 

L  grubo  filmu cieczy, m 

liquid film thickness 

0  porowato  z o a 

bed porosity 

  wspó rz dna w filmie cieczy, m 

coordinate in the liquid film 

  modu  Thielego 

Thiele modulus 

L  napi cie powierzchniowe, N m-1 

surface tension 

k  lepko  fazy k (g, L), Pas 

viscosity of k (g, L) phase 

m  maksimum specyficznej szybko ci wzrostu, s-1 

maximum of specific growth rate 

INDEKSY DOLNE  SUBSCRIPTS 

B   biomasa 

biomass 

g  gaz 

gas 

i  sk adnik (VOC, O2) 

component (VOC, O2) 

k  okre la faz  (g, L, B) 

denotes phase (g, L, B) 

L  ciecz 

liquid 

INDEKSY GÓRNE  SUPERSCRIPTS 

0  okre la warto  wlotow  do reaktora  

denotes inlet value to the reactor 
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ZMIENNE BEZWYMIAROWE – DIMENSIONLESS VARIABLES 

0
ig

ig

ig
C

C
C     bezwymiarowa koncentracja sk adnika w fazie gazowej 

dimensionless concentration of component in the gas-phase 

0
ig

iiL
iL

C

mC
C     bezwymiarowa koncentracja sk adnika w fazie ciek ej 

dimensionless concentration of component in the liquid phase 

0
ig

iiB
iB

C

mC
C     bezwymiarowa koncentracja sk adnika w biofilmie 

dimensionless concentration of component in the biofilm 

H

x
z , 

HR

r
r , 

2

2

rR

rr

H

  bezwymiarowe wspó rz dne w z o u 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 (10-3m) and very thin liquid 

layer and biofilm (10-5m) 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 ( L) necessary in the mass balances of 

biochemical reaction components. 

The concentration profiles of the reagents (VOC, O2) in the phases are defined by the system of dif-

ferential equations (18-33) of part two. 
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ANDRZEJ NOWORYTA, MACIEJ WAJSPRYCH   

REAKTOR WIELOFUNKCYJNY - PRZE OM CZY 

CIEKAWOSTKA W OBSZARZE IN YNIERII REAKTORÓW 

CHEMICZNYCH ?   

Politechnika Wroc awska, Wydzia  Chemiczny, Wybrze e Wyspia skiego 27, 53-700 Wroc aw 

 

W pracy przeanalizowano typowe przypadki reaktora wielofunkcyjnego. Wskazano na korzy ci i trud-

no ci wynikaj ce z zastosowania takiego rozwi zania procesowego, zaproponowano kryterium oceny 

i wyznaczono przypadki o najwi kszym potencjale aplikacyjnym.  
S owa kluczowe: reaktor wielofunkcyjny, integracja procesów 

 

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 in ynierii chemicznej, jako dyscypliny naukowej, by  podzia  ci gów 
technologicznych na fragmenty przebiegaj ce wg analogicznych mechanizmów zwa-

nych operacjami czy procesami jednostkowymi. Szczegó owe rozpoznanie mechani-

zmów zachodz cych procesów i ich opis w postaci modeli matematycznych mocno 

osadzonych w fizykochemii danego zjawiska by  typowym nurtem bada  w zakresie 
in ynierii chemicznej w drugiej po owie XX wieku i przyczyni o si  do najwi kszego 
jej rozkwitu. Sprzyja  temu  rozwój komputerowych technik obliczeniowych. Mo na 
powiedzie , e wspó czesna in ynieria chemiczna dysponuje wysoce specjalistyczny-

mi narz dziami do rozwi zywania zagadnie  z zakresu transportu p du, ciep a i masy, 
do projektowania poszczególnych procesów i aparatów. Nie oznacza to bynajmniej, e 
zanika problematyka w tej dziedzinie. W ko cu XX wieku pojawi a si  tematyka pro-

cesów zintegrowanych. Rozumie si  przez to szereg nast puj cych po sobie procesów 
jednostkowych powi zanych w ten sposób, e parametry pracy jednego wp ywaj  na 
parametry pracy drugiego. Analizuj c dany ci g technologiczny nie sposób nie za-

uwa y , e w a ciwie wszystkie nast puj ce po sobie procesy s  ze sob  zintegrowa-

ne. O procesie zintegrowanym mówimy wówczas, je li powi zanie parametrów 

Prace Naukowe IICh PAN, 22, 21÷30 (2018)
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wp ywa istotnie na efektywno  rozpatrywanej instalacji. Wp yw ten jest w wielu 
przypadkach wyra ny, st d du o prac badawczych dotyczy tego tematu. Warto tu 

zacytowa  opini  German Resaerch Fundation, cytowan  w pracach wielu badaczy, 

która w roku 2002 zagadnienia zwi zane z integracj  procesów uzna a za najwa niej-

sz  tematyk  badawcz  in ynierii chemicznej pocz tków XXI wieku [1].   

2. WARUNKI INTEGRACJI PROCESÓW  

W prezentowanym artykule rozpatrzona b dzie integracja reakcji chemicznej z in-

nym procesem jednostkowym. Dzia anie takie ma sens jedynie w przypadku, gdy 
w wyniku integracji uzyska si  korzystniejsze wska niki technologiczno-

ekonomiczne. Z punktu widzenia reakcji chemicznej próba integracji jest wskazana, w 

przypadku reakcji równowagowych o niskim stopniu konwersji w reaktorze klasycz-

nym oraz reakcji z silnym efektem energetycznym.  

 

     

 

Idea integracji jest od dawna znana, bazuje na wykorzystaniu regu y przekory Le 

Chateliera-Brauna. Parametrami, które determinuj  warunki integracji s  temperatura 

oraz sk ad uk adu. W praktyce sprowadza si  to do integracji reaktora z separatorem 

reagentów lub/oraz z wymiennikiem ciep a. Nie jest mo liwe dla ogólnego przypadku 
sformu owanie kryterium, które okre li efektywno  integracji. Mo na jednak wy-

szczególni  typowe sk adniki, które wchodzi  b d  w sk ad takiego kryterium ( )        

i których warto  mo na, co najmniej pó ilo ciowo, oszacowa  dla rozpatrywanego 
przypadku. 

 

 

 

W sk ad tego kryterium wchodzi g ównie zmiana kosztów zwi zana z: 

- wielko ci  reaktora, mas  katalizatora ) 

- wielko ci  separatora i kosztami ruchowymi z tym zwi zanymi (  

- wielko ci  wymiennika oraz kosztami wymienionego ciep a (  

- komplikacj  uk adu wywo an  integracj , rozumianej jako ogó  spraw zwi za-

nych z projektowaniem, sterowaniem i prowadzeniem ruchu instalacji (  

- ryzykiem projektowym (  

Sk adniki te b d  dyskutowane w dalszej cz ci artyku u.  
Najbardziej zaawansowana integracja ma miejsce w przypadku, gdy oba procesy 

zachodz  w jednym aparacie. Mamy wówczas do czynienia z aparatem wielofunkcyj-

nym, w rozpatrywanym przypadku reaktorem wielofunkcyjnym (RWF). Rodzi si  
pytanie czy ka dy aparat wielofunkcyjny, w którym zachodzi reakcja chemiczna, jest 
reaktorem. 
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Z formalnego punktu widzenia wydaje si  w a ciwym ograniczy  ten termin tylko do 

przypadków, gdy celem nadrz dnym jest zmiana sk adu jako ciowego uk adu. Ozna-

cza to, e np. kolumna, zastosowana w celu oczyszczenia strumienia gazu w procesie 

absorpcji z reakcj  chemiczn  nie jest reaktorem wielofunkcyjnym, mimo e do jej 
zaprojektowania niezb dna jest wiedza z zakresu in ynierii reakcji chemicznych.  

Mo na dowie , e cz on b dzie zawsze ujemny. Ju  na etapie projektowania 
reaktora wielofunkcyjnego wymagana jest dost pno  do w pe ni zweryfikowanych 

modeli matematycznych integrowanych procesów. Ponadto, poniewa  praktycznie 

ka da integracja powoduje odej cie od optymalnych parametrów obu procesów, ko-

nieczne jest wyznaczenie nowych, optymalnych warunków pracy. Literatura wskazuje 
na z o one problemy rachunkowe na tym etapie [1]. Skomplikowane s  tak e zagad-

nienia zwi zane ze sterowaniem prac  instalacji zintegrowanej.  

Równie  ujemny b dzie cz on zwi zany z ryzykiem pracy instalacji zintegrowanej 
( . Oznacza to, e dla uzasadnionej integracji suma trzech pierwszych cz onów 

równania (1) powinna by  od tych warto ci odpowiednio wi ksza. 

3. INTEGRACJA REAKCJI Z WYMIAN  CIEP A 

Historycznie uwa a si , e pierwszym RWF by  reaktor z adiabatycznym z o em 
katalizatora, z cyklicznym prze czaniem kierunku przep ywu reagentów (rys.1a) [2]. 

Wykorzystuje on zakumulowane w z o u ciep o reakcji do bezprzeponowego ogrzania 
strumienia reagentów do temperatury inicjuj cej reakcj . Znalaz  on zastosowanie 
m.in. do katalitycznego spalania lotnych substancji organicznych w procesie oczysz-

czania powietrza. Oszcz dza si  na energii oraz wymiennikach ciep a. Reaktor ten 
pracuje w warunkach dynamicznych i do sterowania parametrami jego pracy koniecz-

na jest dost pno  dobrych modeli matematycznych zachodz cych procesów. Mniej 
udane by o zastosowanie tego reaktora do syntezy amoniaku i utleniania SO2 i aplika-

cji tej zaniechano.  

Ciekawym rozwi zaniem w tej grupie RWF jest adiabatyczny reaktor syntezy 

amoniaku typu TVA (rys.1b ). W tym przypadku ciep o reakcji jest odbierane w spo-

sób przeponowy, a reaktor pracuje w warunkach stacjonarnych. Ch odzenie z o a 
wp ywa korzystnie na stan równowagi i mimo, e reakcja przebiega w ni szej tempe-

raturze, uzyskuje si  z jednostki obj to ci katalizatora wy szy stopie  przereagowania. 
Problemy aparaturowe oraz zwi zane z regulacj  parametrów pracy spowodowa y, e 
wycofano si  z aplikacji ci nieniowych reaktorów z przeponowym ch odzeniem adia-

batycznego z o a katalizatora. 

Mimo bezsprzecznych korzy ci, jakie dla stopnia konwersji reakcji równowagowej 
daje programowanie temperatury strefy reakcji nie ma zbyt wielu spektakularnych 

zastosowa  RWF integruj cego reakcj  chemiczn  z wymian  ciep a.      
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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 SEPARACJ  REAGENTÓW 

Podstawowym zastosowaniem reaktora wielofunkcyjnego jest uk ad, w którym za-

chodzi reakcja równowagowa, zwykle katalizowana, a w klasycznym reaktorze uzy-

skuje si  nisk  warto  stopnia przereagowania. Przeanalizujmy jak zmieni si  stan 
uk adu po zastosowaniu reaktora wielofunkcyjnego, separuj cego produkt reakcji. 
Praktycznie, przy projektowaniu RWF rozwa a si  cztery procesy separacji: destyla-

cj , ekstrakcj , adsorpcj  (chromatografi ) i filtracj  membranow . Reaktor chroma-

tograficzny jest bardzo specyficznym rozwi zaniem, wymaga przemieszczania fazy 
sta ej i nie b dzie tutaj rozpatrywany [1]. Z kolei filtracja membranowa nie daje mo -
liwo ci frakcjonowania strumienia permeatu, co bardzo ogranicza jego zastosowanie 

[3-4].  Na rys. 2 przedstawiono ide  RWF dla katalizowanej reakcji wykorzystuj cej 
destylacj  (destylacja katalityczna) i ekstrakcj  (ekstrakcja katalityczna).  

Aby zastosowa  jeden z powy szych wariantów musi by  spe niony stosunkowo 
ostry warunek dotycz cy b d  temperatur wrzenia poszczególnych reagentów b d  
warto ci ich wspó czynników podzia u.  
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Ze wzgl du na konieczno  reekstrakcji (separatory S3 i S4 na rys. 2b), aparatura 

do ekstrakcji katalitycznej jest zazwyczaj bardziej rozbudowana ni  do destylacji kata-

litycznej [5].  

 

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 w a ciwa dla przebiegaj cej reakcji. 

W przypadku destylacji jest ona ograniczona przedzia em temperatur wrzenia reagen-

tów, co mo e prowadzi  do konieczno ci zastosowania aparatury ci nieniowej. W 
przypadku ekstrakcji nale y uwzgl dni  temperatur  wrzenia ekstrahenta oraz fakt, e 
zazwyczaj rozpuszczalno  substancji w danym rozpuszczalniku ro nie wraz z tempe-

ratur . Warunki te ograniczaj  zbiór uk adów, dla których rozwa any RWF mo e by  
zastosowany. Istotnym plusem analizowanego RWF jest uzyskanie praktycznie ca -
kowitego przereagowania substratów bez konieczno ci stosowania zawrotu.  

4.1. REAKTOR Z PE NYM PRZEMIESZANIEM 

Na rys. 3 przedstawiono wykres charakteryzuj cy prac  reaktora mieszalnikowego. 

Linia a dotyczy klasycznego reaktora, uwzgl dnia przebieg reakcji w obu kierunkach. 

Linia b dotyczy jednokierunkowej reakcji tworzenia produktów. Dla RWF b dzie to 

mia o miejsce w przypadku niesko czenie szybkiego wyprowadzania produktów ze 
rodowiska reakcji.  Linia c odpowiada przebiegowi ze sko czon  szybko ci  wypro-
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wadzania produktów. Po o enie tej linii zale y od stosunku szybko ci reakcji do szyb-

ko ci wyprowadzania produktu ze rodowiska reakcji.  

  

 

Rys. 3. Charakterystyka reaktora z przemieszaniem 

Fig. 3. The characteristic of a stirred tank reactor 

 

Przyjmuj c, e reaktor klasyczny i wielofunkcyjny maj  da  tak  sam  produkcj  

 

 

uzyskuje si    

 

 

Z równa  bilansowych porównywanych reaktorów wynika, e wielko  strefy re-

akcji w RWF jest mniejsza ni  w reaktorze klasycznym.  

 

 

4.2. REAKTOR Z PRZEP YWEM T OKOWYM 

W tym przypadku bardzo trudno okre li  wielko  strefy reakcji w RWF. Nie jest 

bowiem a priori znany zakres st e  w reaktorze ani wielko  strumienia zasilaj cego 
reaktor. Warto  strumienia wynika bezpo rednio ze stosunku orosienia w kolumnie 



27
 

 

 

 

 

 

destylacyjnej w przypadku DR oraz stosunku faz strumienia rafinatu i ekstraktu w 

przypadku RE. P tym przypadku jest  

a-

 

 [6-7].  

bowiem  Stopie

geometrii i  

Ze o-

znajduje tutaj zastosowania a-

 

warstw  katalizatora e-

go, ,  

Z  znak  y. 

w wielu przypadkach jest on dodatni [1,2,6,7].  

4.3. BIOREAKTOR MEMBRANOWY 

mniano reaktor membranowy separ nie jest 

a-

nia strumienia produktu. przypadku bardzo 

ym obszarem dla zastosowania 

membran w 

n-

  o-

 oraz straty jego 

przy innych   przyjmuje w tym przypadku bar-

 [4]. 

pozwala jedynie na lepsze wykorzystanie biokatalizatora. 

4.4.  

. Do separacji zazwy-

czaj stosowany  jest proces wielostopniowy, a o a-

runek odno oczyszczanego . 

zmniejszenie strumienia surowca jest tu miejsce na najistotniejszy zysk z zastosowa-
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nia RWF, warto   jest dodatnia [1,7]. Zachodzi tu przekorna relacja; modyfikuje 

si  reaktor, a zysk z tej dzia alno ci pojawia si  w strefie separacji reagentów.  

4.5. TYPOWE PRZYK ADY  

Literatura dostarcza wielu przyk adów RWF, b d cych g ównie wynikami prac 
badawczych i studyjnych. Odno nie metody separacji reagentów, to w procesach dy-

fuzyjnych dominuje destylacja i ekstrakcja. Nieliczne s  przypadki, w których wyko-

rzystuje si  adsorpcj  (chromatografi ). Schematy i obliczenia RWF z dyfuzyjnym 

rozdzia em reagentów s  stosunkowo rozbudowane i ze wzgl du na ograniczon  po-

jemno  niniejszego artyku u nie b d  tu przytaczane. Mo na je znale  w literaturze 
[1,2,5-7]. Niekwestionowanym sukcesem destylacji reaktywnej jest wdro enie pro-

dukcji wielkotona owej octanu metylu (Eastman-Kodak Chemicals) oraz eterów pali-
wowych [1,7]. Enzymatyczny bioreaktor membranowy jest wykorzystywany w ma ej 
skali przy produkcji ró nego rodzaju produktów lub pó produktów przemys u farma-

ceutycznego [4].  

 WNIOSKI 

Tytu  niniejszego artyku u ma charakter retorycznego pytania. Z tej przyczyny 

wnioski maj  zdecydowanie subiektywny charakter. Z analizy tematu przy przyj tych 
za o eniach wynika: 

- zajmowanie si  problematyk  reaktora wielofunkcyjnego stanowi bardzo ciekaw  
przygod  intelektualn . Stanowi kwintesencj  wiedzy z zakresu in ynierii chemicznej, 
pokazuje jej bardzo szerokie mo liwo ci, 

- jest to zagadnienie bardzo skomplikowane, zarówno na etapie bada  i projekto-

wania, jak i ruchu instalacji przemys owej, 
- w reaktorze wielofunkcyjnym uzyskuje si  praktycznie ca kowite przereagowa-

nie, przy zmniejszonym strumieniu surowca,  

- najwi ksze korzy ci mo na uzyska  w sekcji separacji RWF, które wynikaj  ze 
zmniejszonego strumienia zasilaj cego reaktor, 

- relacja mi dzy korzy ciami z zastosowania RWF a komplikacjami zwi zanymi 
z ruchem takiej instalacji powoduje, e liczba aplikacji RWF jest stosunkowo niewiel-

ka 

- najbardziej obiecuj cym i zaawansowanym obszarem zastosowania RWF jest in-

tegracja reakcji i destylacji oraz enzymatyczny bioreaktor membranowy. 

OZNACZENIA – SYMBOLS  

c0 - st enie substratu, kmol m-3  

   substrate concentration, kmol m-3  
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P - wspó czynnik podzia u 

   partition coefficient  

r - szybko   reakcji , kmol m-3 h-1  

  reaction rate, kmol m-3 h-1  

TW - temperatura wrzenia, K 

   boiling point, K 

V - strumie  surowca, kmol h-1  

   gas flow rate, kmol h-1 

VR  - obj to  strefy reakcji, m-3 

    reaction zone volume, m-3  

 - stopie  konwersji substratu, 
    substrate conversion 

 - czas przebywania, h 

    residence time, h 

 

INDEKSY DOLNE I GÓRNE – SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS  

A,B,C,D - reagent 

   reagent 

1 - dotyczy reaktora klasycznego  

   denotes classic reactor 

2 - dotyczy reaktora wielofunkcyjnego 

   denotes multifunctional reactor 

 

 

PI MIENNICTWO CYTOWANE – REFERENCES  

[1] Schmidt-Traub H., Górak A., 2006. Integrated Reaction and Separation Operations, Springer 

Verlag, Berlin Heidelberg.  

[2] Westertrep K.R., 1993. Multifunctional reactor. Energy Efficiency in Process Technology, 1109-

1121, Elsevier Applied Science, London. DOI: 10.1007/978-94-011-1454-7_98. 

[3] Westermann T., Melin T., 2009, Flow-through catalytic membrane reactors – Principles and 

applications, Chem. Eng. Proc. 48, 17-28, DOI: 10.1016/j.cep.2008.07.001. 

[4] Trusek-Ho ownia A., 2011. Membrane Reactors. Models for Bioprocess Design, Balaban Desali-

nation Publications, Hopkinnton (USA). 

[5] Bart H.-J., Drumm C., Attarakih M.M., 2008. Process intensification with reactive extraction 

columns. Chem. Eng. Proc., 47, 745-745, DOI: 10.1016/j.cep.2007.11.005. 

[6] Sakuth M., Reusch D., Janowsky R., 2008. Reactive Distillation. Ullmann's Encyclopedia of 

Industrial Chemistry, Wiley-VCH Verlag, DOI: 10.1002/14356007.c22_c01.pub2. 

[7] Hehlmann J., G dek M., 2009. Destylacja reaktywna – stosowane modele procesowe i rozwi za-

nia aparaturowe, In . Ap. Chem. 48 (3), 138-145. 

 

 

 

 

 

 

 



30 A. NOWORYTA, M. WAJSPRYCH
 

 

 

 

 

ANDRZEJ NOWORYTA, MACIEJ WAJSPRYCH   

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 PRO CZUK, KATARZYNA BIZON, BOLES AW TABI  

DO WIADCZALNE WYZNACZANIE WSPÓ CZYNNIKÓW 

DYSPERSJI WZD U NEJ W HYBRYDOWYM APARACIE 

FLUIDYZACYJNYM AIRLIFT 

Katedra In ynierii Chemicznej i Procesowej, Politechnika Krakowska, ul. Warszawska 24,  
31-155 Kraków 

W pracy przedstawiono wyniki bada  dotycz cych eksperymentalnego wyznaczania warto ci liczby 

Pecleta dla wybranych stref hybrydowego fluidyzacyjnego aparatu airlift z zewn trzn  cyrkulacj  cieczy. 
W tym celu przeprowadzono badania znacznikowe metod  bodziec-odpowied . Liczb  Pecleta wyzna-

czono przy u yciu metody momentów oraz algorytmu optymalizacyjnego sprz onego z jednowymiaro-

wym modelem dyspersyjnym. 

S owa 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 

Trójfazowe aparaty fluidyzacyjne oraz trójfazowe aparaty airlift znajduj  coraz 
cz stsze zastosowanie w aerobowych procesach mikrobiologicznych [1]. Osadzenie 

biomasy na powierzchni drobnoziarnistego z o a cz stek sta ych umo liwia zwi ksze-

nie ogólnego st enia biomasy w aparacie, co prowadzi do znacznego zwi kszenia 
ogólnej szybko ci procesu. Dzi ki obecno ci ruchomego z o a, w takim aparacie prak-

tycznie nie zachodzi zjawisko nadmiernego przyrostu biofilmu, które mo e prowadzi  
do zatykania si  z o a w aparatach ze z o em stacjonarnym [2]. Napowietrzanie 

w aparacie mo e pe ni  dwojak  funkcj . W aparatach airlift, oprócz doprowadzania 
tlenu do przestrzeni reakcyjnej, jest ono równie  ród em si y nap dowej cyrkulacji 
cieczy. W strefie napowietrzania gaz wypiera cz  cieczy, przez co nast puje zmniej-

szenie redniej g sto ci rodowiska. Powoduje to wyst pienie ró nicy ci nie  mi dzy 
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stref  napowietrzan  a nienapowietrzan , która wywo uje cyrkulacj  cieczy w apara-

cie. 

Jedn  z wad klasycznych trójfazowych aparatów airlift jest wyst powanie w tej 
samej strefie aparatu zarówno p cherzy gazowych jak i z o a cz stek sta ych. Formo-

wanie si  i przep yw p cherzy gazowych, stanowi ród o napr e  cinaj cych. Mog  
one prowadzi  do zrywania delikatnego biofilmu z powierzchni cz stek sta ych, a 

w efekcie do strat biomasy. W celu minimalizacji wp ywu p cherzy gazowych na 

mikroorganizmy zaproponowano aparat, w którym napowietrzanie cieczy prowadzone 

jest w zewn trznym zbiorniku napowietrzaj cym [3]. W 1997 roku Guo i wspó aut. 
przedstawili koncepcj  oddzielenia strefy barbota u od fluidyzacji [4]. W zapropono-

wanym przez nich hybrydowym aparacie fluidyzacyjnym airlift z zewn trzn  cyrkula-

cj  cieczy, strefa fluidyzacji zosta a umieszczona poni ej strefy barbota u. W 2010 
roku Olivieri i wspó aut. przedstawili wyniki bada  w asnych hydrodynamiki aparatu 

hybrydowego z wewn trzn  cyrkulacj  cieczy [5]. 
Pro czuk i wspó aut. [6–8] przeprowadzili badania w a ciwo ci hydrodynamicz-

nych aparatu hybrydowego z zewn trzn  cyrkulacj  cieczy. Do wyznaczania w a ci-

wo ci hydrodynamicznych takiego aparatu zosta  równie  sformu owany w asny 
model analityczny. Zaproponowany w pracy [8] model wi e ze sob  podstawowe 
parametry hydrodynamiczne pracy aparatu, takie jak pr dko ci mediów, stopie  za-

trzymania gazu i porowato  z o a fluidalnego. Poza wspomnianymi parametrami 

hydrodynamicznymi, wa n  cech  hydrodynamiczn  umo liwiaj c  prawid owe za-

projektowanie aparatu oraz dobór odpowiednich parametrów pracy jest struktura prze-

p ywaj cego p ynu. Celem niniejszej pracy jest okre lenie charakteru przep ywu fazy 

ciek ej w poszczególnych strefach hybrydowego aparatu fluidyzacyjnego airlift z ze-

wn trzn  cyrkulacj , za pomoc  bada  znacznikowych.  

2. STANOWISKO BADAWCZE I METODYKA POMIARÓW 

Na rys. 1 przedstawiono schemat stanowiska badawczego. W aparacie wyró niono 
pi  stref charakteryzuj cych si  odmiennym charakterem przep ywu, s  to odpo-

wiednio strefy: fluidyzacji „1”, barbota u „2”, opadania „3”, odgazowania „4” i przy-

denna „5”. Wysoko ci stref fluidyzacji, barbota u i opadania wynosi y odpowiednio 
 = 1 m,  = 1 m oraz  = 2 m. rednica stref fluidyzacji i barbota u wynosi a 
 =  = 0,08 m. Budowa aparatu pozwala a na zmian  rednicy strefy opadania , 

która mog a wynosi  0,03 m, 0,05 m lub 0,08 m. Szczegó y dotycz ce budowy aparatu 

zosta y szerzej opisane w pracy [8]. 

Jako znacznik zosta  u yty st ony roztwór KCl, którego st enie okre lono po-

przez pomiar konduktancji roztworu. Znacznik by  wprowadzany pomi dzy strefami 
odgazowania „4” i opadania „3”, a pomiar jego st enia prowadzony by  na dop ywie 
i odp ywie z ka dej analizowanej strefy. W niniejszej pracy przedstawiono wyniki 

uzyskane dla strefy fluidyzacji i barbota u oraz dla ca ego aparatu.  
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Rys. 1. Schematyczny rysunek stanowiska badawczego 

Fig. 1. Schematic drawing of the test stand 

3. BADANIA STRUKTURY PRZEP YWU STRUMIENIA CIECZY 

Badania znacznikowe polegaj  na wprowadzeniu znacznika do strumienia cieczy 

wp ywaj cej do aparatu i jednoczesnym pomiarze jego st enia w strumieniu opusz-

czaj cym aparat lub wybran  stref . W efekcie otrzymuje si  krzyw  rozk adu czasu 
przebywania znacznika. Porównuj c krzyw  do wiadczaln  z modelowymi krzywymi 

rozk adu czasu przebywania mo na okre li  warto  liczby Pecleta, tj. liczby kryte-

rialnej charakteryzuj cej stopie  wzd u nego wymieszania p ynu. W przeprowadzo-

nych badaniach znacznik by  wprowadzany w postaci mo liwie zbli onej do 
dystrybucji Diraca. Do analizy krzywych rozk adu czasu przebywania zastosowano 
metod  momentów oraz metod  opart  na algorytmie optymalizacyjnym.  

Metoda momentów polega na wyznaczeniu momentów krzywych rozk adu czasu 
przebywania znacznika i porównania ich z momentami krzywych modelowych. Ze 

wzgl du na dyskretny charakter pomiarów, warto ci pierwszego i drugiego momentu 
obliczano odpowiednio z zale no ci [9]: 

 (1) 
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(2) 

W niniejszej pracy warto ci liczby Pecleta wyznaczano w oparciu o model dla ka-

na u otwartego [10, 11]: 

 (3) 

Wybór ten podyktowany jest budow  aparatu oraz tym, e w pracy [10] wykazano 

niewielkie rozbie no ci pomi dzy wynikami uzyskanymi wed ug modelu dla kana u 
otwartego, pó otwartego i zamkni tego. 

 Alternatywna metoda wyznaczania liczby Pecleta sprowadza a si  do porównania 
do wiadczalnych krzywych rozk adu czasu przebywania znacznika z krzywymi 
otrzymanymi w wyniku rozwi zania równania opisuj cego transport p ynu w aparacie. 
Pomijaj c wp yw dyspersji radialnej, równanie bilansu masy znacznika mo na zapisa  

w postaci bezwymiarowej jako: 

 (4) 

W celu jednoznacznego rozwi zania równania (4) przyj to nast puj ce warunki 

brzegowe (5a) i warunek pocz tkowy (5b): 

 (5a) 

 (5b) 

gdzie  jest dowoln  funkcj  rozk adu czasu przebywania znacznika na dop ywie 
do badanej strefy. Funkcja ta ma posta : 

 (6) 

Aby wyznaczy  warto  liczby Pecleta charakteryzuj c  przep yw w aparacie lub 
w wybranej strefie nale y znale  takie rozwi zanie modelu dyspersyjnego (4)-(5), 

które b dzie najbli sze otrzymanemu do wiadczalnie rozk adowi czasu przebywania 
znacznika w sensie wybranej normy. Formalnie, problem ten sprowadza si  zatem do 
minimalizacji funkcji celu w postaci: 

 (7) 

Jak mo na zauwa y , funkcja celu nie zale y w sposób jawny od liczby Pecleta. 
Wyznaczenie jej warto ci wymaga bowiem znajomo ci obliczonych warto ci st enia 
znacznika na wyp ywie z rozwa anej cz ci aparatu, . Warto ci te uzyskuje 
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si  rozwi zuj c równanie ró niczkowe cz stkowe (4). Do numerycznego rozwi zania 
wspomnianego równania zastosowano metod  linii.  

Obliczenia przeprowadzono w rodowisku obliczeniowym Matlab. Do minimali-

zacji funkcji (7) zastosowano procedur  optymalizacyjn  fminbnd opart  m.in. na 

metodzie z otego podzia u z zanurzon  w niej funkcj  ode15s ca kowania uk adu 
równa  ró niczkowych zwyczajnych powsta ego z dyskretyzacji równania (4). Ze 

wzgl du na zastosowanie metody ca kowania ze zmiennym krokiem, rozk ad czasu 
przebywania znacznika na dop ywie do badanej strefy musi by  funkcj  ci g . Ozna-

cza to konieczno  aproksymacji danych do wiadczalnych za pomoc  pewnej funkcji. 
W niniejszej pracy zosta a u yta funkcja w postaci: 

 (8) 

Do celów porównawczych, warto ci liczby Pecleta dla ca ego aparatu wyznaczono 
równie  z analitycznego rozwi zania równania modelu dla kana u otwartego, uogól-

nionego na przypadek cyrkulacji cieczy w aparacie [11]: 

 (9) 

4. DYSKUSJA WYNIKÓW BADA  

Na rys. 2 przedstawiono zale no ci liczby Pecleta  od pr dko ci pozornej cieczy 
 dla strefy fluidyzacji „1” uzyskane dla trzech ró nych rednic strefy opadania. 

Symbolem ( ) oznaczono warto ci otrzymane przy u yciu metody opartej na jedno-

wymiarowym modelu dyspersyjnym, a symbolem ( ) warto ci otrzymane wed ug 

metody momentów. Mo na zauwa y , e wyniki otrzymane za pomoc  dwóch ró -
nych metod charakteryzuj  si  podobie stwem jako ciowym, jednak warto ci liczby 
Pecleta uzyskane wed ug metody momentów maj  mniejsze warto ci. 

Wraz ze wzrostem pr dko ci cyrkuluj cej cieczy nast puje zmniejszenie warto ci 
liczby Pecleta dla strefy „1” (rys. 2). Spowodowane jest to zwi kszeniem si  wysoko-

ci z o a fluidalnego w strefie fluidyzacji „1”. W literaturze cz sto przyjmuje si , e 
w obszarze z o a fluidalnego panuj  warunki zbli one do ca kowitego wymieszania, 
zatem z o e fluidalne cechuje si  niskimi warto ciami liczby Pecleta. Przy ma ych 
warto ciach  pr dko ci cieczy  z o e fluidalne posiada niewielk  wysoko . Nad 

jego powierzchni  ma natomiast miejsce przep yw przez przewód ko owy, który cha-

rakteryzuje si  warunkami zbli onymi bardziej do przep ywu t okowego, któremu 
odpowiadaj  du e warto ci liczby Pecleta. Zwi kszenie wysoko ci z o a fluidalnego 
powoduje zwi kszenie zatem udzia u obszaru z dobrym wymieszaniem, co w efekcie 

prowadzi do obni enia warto ci liczby Pecleta dla ca ej strefy. 
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Rys. 2. Liczba Pecleta dla strefy fluidyzacji „1” obliczona wed ug modelu dyspersyjnego ( ) i metody 

momentów ( ) w zale no ci od pr dko ci pozornej cieczy  dla aparatu o rednicy strefy opadania 
równej: a) 0,03 m, b) 0,05 m i c) 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  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 zale no  liczby Pecleta od pr dko ci cieczy w aparacie 
 dla strefy barbota u „2”. Mo na zaobserwowa , e tendencja zmian warto ci 

liczby Pecleta jest taka sama niezale nie od u ytej metody wyznaczania Pe, jednak 

i w tym wypadku wyst puj  pewne rozbie no ci ilo ciowe. W przeciwie stwie do 
strefy fluidyzacji „1”, w strefie barbota u zwi kszenie pr dko ci cieczy prowadzi do 

zwi kszenia warto ci liczby Pecleta. Powodowane jest to zwi kszeniem burzliwo ci 
przep ywu, co skutkuje zbli eniem si  charakteru przep ywu do przep ywu t okowego. 
Unosz ce si  p cherze gazowe posiadaj  jednak wy sz  pr dko , ni  ciecz p yn ca 
przez stref  barbota u. Ta ró nica pr dko ci powoduje zaburzenia w strukturze prze-

p ywu p ynu, co z kolei skutkuje dodatkowym wymieszaniem wzd u nym 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 barbota u „2” obliczona wed ug modelu dyspersyjnego ( ) i metody 

momentów ( ) w zale no ci od pr dko ci pozornej cieczy  dla aparatu o rednicy strefy opadania 
równej: a) 0,03 m, b) 0,05 m i c) 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  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 zale no ci liczby Pecleta od pr d-

ko ci cieczy w aparacie  dla ca ego aparatu. Poza warto ciami Pe wyznaczonymi 

wed ug metody momentów i algorytmu optymalizacyjnego, na rys. 4 przedstawiono 

równie  warto ci liczby Pecleta wyznaczone poprzez regresj  danych do wiadczal-

nych równaniem (9) (symbol ). Zgodnie z przewidywaniami, warto  liczby Pecleta 
ro nie wraz ze wzrostem pr dko ci cieczy . Ponadto mo na zaobserwowa , e 
warto  liczby Pecleta dla ca ego aparatu ro nie wraz ze wzrostem rednicy strefy 
opadania. Powodowane jest to wzrostem obj to ci strefy opadania, dla której mo na 
przyj  przep yw charakteryzuj cy si  wysokimi warto ciami liczb Pecleta. W efek-

cie, wzrost obj to ci strefy opadania oznacza jej wi kszy udzia  obj to ciowy w ca ym 
aparacie. 
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Rys. 4. Liczba Pecleta dla ca ego aparatu obliczona wedlug modelu dyspersyjnego ( ), metody 

momentów ( ) i aproksymacji równaniem (9) ( ) w zale no ci od pr dko ci pozornej cieczy  dla 

aparatu o rednicy strefy opadania równej: 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) ( ) depending on the superficial liquid velocity  for the 

apparatus with the downcomer diameter equal to: a) 0,03 m, b) 0,05 m and c) 0,08 m 

WNIOSKI 

W oparciu o badania znacznikowe okre lono struktur  przep ywu fazy ciek ej 
w hybrydowym fluidyzacyjnym aparacie airlift z cyrkulacj  zewn trzn . Wykazano, 

e dla strefy fluidyzacji „1” liczba Pecleta le y w przedziale  
. Oznacza to, e w tej strefie wyst puje do  wyra ne mieszanie stru-

mienia cieczy powodowane obecno ci  z o a fluidalnego. Warto ci liczby Pecleta 
w strefie fluidyzacji „1” zmniejszaj  si  wraz ze wzrostem pr dko ci przep ywu cie-

czy. Jest to powodowane zwi kszaniem si  wysoko ci dynamicznej z o a fluidalnego. 
Strefa barbota u „2” charakteryzuje si  równie  stosunkowo niskimi warto ciami licz-

by Pecleta. Dobre wymieszanie w tej strefie jest wynikiem obecno ci p cherzy gazo-

wych. Analiza warto ci liczby Pecleta ca ego aparatu wykazuje wzrost warto ci Pe 
wraz ze zwi kszaniem si  pr dko ci cieczy . Liczba Pecleta ca ego aparatu jest 
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równie  silnie uzale niona od rednicy strefy opadania, mianowicie jej warto  wzra-

sta wraz ze zwi kszaniem si  rednicy tej strefy. Wynika to ze wzrostu udzia u obj to-

ci strefy opadania w ca kowitej obj to ci aparatu. 
Warto ci liczby Pecleta wyznaczone metod  momentów i metod  opart  na algo-

rytmie optymalizacyjnym ró ni  si  od siebie, przede wszystkim ilo ciowo. Powodem 
rozbie no ci s  pewne ograniczenia drugiej z metod. W przypadku du o wi kszej 
rozpi to ci czasowej sygna u wymuszaj cego w stosunku do czasu przebywania cie-

czy w danej strefie, wynikaj cej ze znacznego oddalenia punktu dozowania znacznika 
od badanych stref, wyznaczone numerycznie odpowiedzi mog  przybiera  niemal 
identyczne przebiegi dla bardzo szerokiego zakresu warto ci liczby Pecleta.  

OZNACZENIA – SYMBOLS 

C  st enie znacznika, kg·m-3 

   tracer concentration, kg·m-3 

d  rednica, m 

   diameter, m 

FV  obj to ciowe nat enie przep ywu, m3
·s-1 

   volumetric flow rate, m3
·s-1 

H  wysoko , m 

   height, m 

Pe  liczba Pecleta, - 

   Peclet nummer, - 

t  czas, s 

   time, s 

z  bezwymiarowa d ugo , - 
   dimensionless length, - 

  bezwymiarowe st enie, (CA-CA0)/(CA -CA0), - 

   dimensionless concentration, (CA-CA0)/(CA -CA0), - 

  warto  rednia 

   mean value 

  wariancja 

   variance 

  czas bezwymiarowy, - 

   dimensionless time, - 

INDEKSY DOLNE I GÓRNE – SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS 

A  dotyczy sk adnika 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 warto ci pocz tkowej lub pr dko ci 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 

  dotyczy st enia po ca kowitym wymieszaniu 

  refers to concentration after complete mixing 
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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 liq-

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 

 

WP YW MODELU ZRYWANIA BIOFILMU NA W A CIWO CI 
STACJONARNE TRÓJFAZOWEGO BIOREAKTORA 

FLUIDYZACYJNEGO 

 

Szymon Skoneczny
1
 

Katedra In ynierii Chemicznej i Procesowej, Politechnika Krakowska,  

31-155 Kraków 

W artykule wyznaczono charakterystyk  stacjonarn  trójfazowego bioreaktora fluidyzacyjnego przy 

u yciu trzech modeli zrywania biofilmu. Obliczenia przeprowadzono dla dwóch wybranych procesów 

mikrobiologicznych. Wykazano, e w zale no ci od przyj tego opisu ilo ciowego zrywania biofilmu 

otrzymuje si  ró nice ilo ciowe lub jako ciowe w charakterystyce stacjonarnej bioreaktora.  

S owa 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 wielosk adnikowa warstwa przytwierdzona do pod o a, w której 
komórki mikroorganizmów otoczone s  przez macierz organicznych polimerów, 
wytwarzanych przez te drobnoustroje [1]. Kontrolowany wzrost biofilmu 

                                                 
1Autor do korespondencji: Szymon Skoneczny, Katedra In ynierii Chemicznej i Procesowej, 
Politechnika Krakowska, ul. Warszawska 24, 31-155 Kraków; e-mail: 

skoneczny@chemia.pk.edu.pl 
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w bioreaktorach prowadzi si  w celu zwi kszenia zdolno ci produkcyjnej aparatu. 

Ponadto, powoduje on zatrzymanie immobilizowanej biomasy w bioreaktorze 

niezale nie od nat enia przep ywu mediów. Immobilizacja mikroorganizmów jest 
z powodzeniem stosowana w procesach oczyszczania cieków od kilkudziesi ciu lat 

[2,3]. 

Jednym z istotnych zjawisk przebiegaj cych w bioreaktorach jest zrywanie biofilmu, 

które polega na przenoszeniu biomasy z biofilmu do fazy ciek ej. Oddzia uje ono 

bowiem na w a ciwo ci stacjonarne obiektu. Zjawisko to ma kluczowy wp yw na ilo  
zakumulowanego biofilmu, jak równie  na jego charakterystyk  fizyczn  
i mikrobiologiczn  [4]. Niniejszy artyku  dotyczy zrywania biofilmu w trójfazowych 

bioreaktorach fluidyzacyjnych. Aparaty te wykorzystuje si  mi dzy innymi 
w procesach mikrobiologicznego oczyszczania cieków, hodowli dro d y oraz 
w syntezie leków, takich jak na przyk ad penicylina. Opis ilo ciowy zrywania 

biofilmu sprawia trudno ci, co wynika ze z o ono ci tego procesu. Biomasa 

w bioreaktorach fluidyzacyjnych jest bowiem przenoszona z biofilmu do fazy ciek ej 
wskutek si  cinaj cych wywo anych przep ywem cieczy (erozja) oraz w wyniku 

zderzania si  bioziaren (abrazja). 
W tej pracy okre lono wp yw modelu zrywania biofilmu na charakterystyk  

stacjonarn  trójfazowego bioreaktora fluidyzacyjnego do procesów aerobowych. 

Wyznaczono ga zie stanów stacjonarnych oraz okre lono charakter ich stabilno ci 
przy u yciu modelu matematycznego bioreaktora, który uwzgl dnia ilo ciowy opis 

hydrodynamiki z o a fluidalnego, mi dzyfazowe przenoszenie masy, dwusubstratow  
kinetyk  procesu mikrobiologicznego oraz wzrost biofilmu na ziarnach materia u 
inertnego. 

2. MODEL MATEMATYCZNY BIOREAKTORA 

Schemat analizowanego bioreaktora zosta  przedstawiony na rys. 1. Aparat ten 

wyposa ony jest w w ze  zag szczania biomasy i p tl  recyrkulacji. Model 

matematyczny tej konfiguracji zosta  wyprowadzony we wcze niejszym artykule [5]. 

Zaproponowany opis ilo ciowy bioreaktora uwzgl dnia wzrost biomasy na 
drobnoziarnistym materiale, obumieranie mikroorganizmów, zewn trzne opory 
wnikania masy tlenu z gazu do cieczy i substratów z cieczy do powierzchni biofilmu 

oraz rozk ady g sto ci biofilmu i wspó czynników dyfuzji w biofilmie. Przyj to, e 
faza ciek a w z o u fluidalnym cechuje si  idealnym wymieszaniem, za  przep yw 
gazu ma charakter t okowy. Uwzgl dniono przebieg procesu mikrobiologicznego 
zarówno w biofilmie jak i w fazie ciek ej. W tej pracy zostanie przedstawiona posta  
bezwymiarowa modelu matematycznego dla warunków ustalonych.  

Proces w biofilmie opisany jest równaniami bilansu zwi zku w glowego i tlenu oraz 
równaniem globalnego bilansu biomasy w biofilmie, które uwzgl dnia jej wzrost oraz 

zrywanie biofilmu. Równania te mo na przedstawi  nast puj co: 
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Posta  funkcji rdet w równaniach (1), która okre la szybko  zrywania biofilmu, 
zale na jest do przyj tego modelu matematycznego tego zjawiska. W tej pracy do 
analizy przyj to trzy modele zrywania biofilmu. Zostan  one opisane w dalszej cz ci 
artyku u. 

 
Rys. 1 Schemat trójfazowego bioreaktora fluidyzacyjnego z recyrkulacj  i zag szczaniem biomasy 

Fig. 1. Scheme of the fluidized-bed bioreactor with biomass thickening and recirculation 

Warunki brzegowe zwi zane z równaniami (1) mo na zapisa  jako: 
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Model matematyczny bioreaktora nale y uzupe ni  o równania dla fazy ciek ej z o a 
fluidalnego. Równania bilansowe zwi zku w glowego, biomasy oraz tlenu w stanie 
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3. MODELE MATEMATYCZNE ZRYWANIA BIOFILMU 

W niniejszej pracy wzi to pod uwag  trzy modele zrywania biofilmu. W pierwszym 

z nich zak ada si , e powierzchniowa szybko  zrywania biofilmu jest 
proporcjonalna do jego masy na drobnoziarnistym materiale [5]:

 
 

s b

det det br k V  (5) 

W drugim analizowanym modelu matematycznym szybko  zrywania biofilmu jest 

proporcjonalna do kwadratu jego biofilmu [6]: 
2s
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Trzeci model matematyczny opisuj cy zrywanie biofilmu to model empiryczny, 

zaproponowany przez Nicolella et al. [7]: 
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4. W A CIWO CI STACJONARNE TRÓJFAZOWEGO BIOREAKTORA 
FLUIDYZACYJNEGO 

Charakterystyk  stacjonarn  bioreaktora wyznaczono dla dwóch procesów 
aerobowych, tzn. zu ywania glukozy przez bakterie Pseudomonas aeruginosa [8] 

i degradacji fenolu przez Pseudomonas putida [9].  

Zrywanie biofilmu wp ywa na jego grubo , z kolei od ilo ci biomasy na 
drobnoziarnistym materiale zale e  b dzie ogólna szybko  procesu 

mikrobiologicznego w bioreaktorze. Z procesowego punktu widzenia, najbardziej 

istotn  zmienn  stanu jest stopie  przereagowania zwi zku w glowego, bowiem 
decyduje on o zdolno ci produkcyjnej aparatu. Na rys. 2 przedstawiono ga zie 

stanów stacjonarnych 
0( )c  i 

0( )c

bL  bioreaktora fluidyzacyjnego dla procesu 

zu ywania glukozy przez bakterie Pseudomonas aeruginosa. Zgodnie z modelem 

zrywania biofilmu (5) w ca ym przedziale redniego czasu przebywania cieczy 
w instalacji, mamy do czynienia z jednokrotnymi stabilnymi stanami stacjonarnymi. 

T  sam  cech  charakteryzuj  si  ga zie uzyskane przy u yciu modelu zrywania (6). 

Z kolei w charakterystyce stacjonarnej wyznaczonej przy u yciu modelu (7) 

wyst puje obszar wielokrotno ci stanów stacjonarnych. Liniami ci g ymi na rys. 2 

przedstawiono stabilne stany stacjonarne, natomiast linie przerywane oznaczaj  stany 
niestabilne. 

  
Rys. 2 Ga zie stanów stacjonarnych ( c) i Lb(

c) trójfazowego bioreaktora fluidyzacyjnego w procesie 

zu ywania 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; 

d0 = 360 m; (symbole szarych kwadratów oznaczaj  spe nienie warunku uc = ut) 

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; d0 = 360 m (at grey squares the condition uc = ut is 

fulfilled) 
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Pomi dzy wynikami uzyskanymi przy u yciu pierwszych dwóch modeli istniej  
jedynie ró nice ilo ciowe. Zgodnie z modelami (5) i (6) grubo  biofilmu 
monotonicznie ro nie wraz ze spadkiem warto ci 

0

c

 
(rys. 2b, linie „1” i „2”), co 

wynika ze zmniejszenia stopnia przereagowania zwi zku w glowego (rys. 2a, linie 

„1” i „2”) i tym samym zwi kszenia dost pno ci tego substratu dla mikroorganizmów 
w biofilmie. W przeciwie stwie do modeli (5) i (6), na ga zi stanów stacjonarnych 

0( )c

bL  otrzymanych przy u yciu modelu (7) obserwuje si  spadek grubo ci biofilmu 

wraz ze spadkiem 
0

c  (linia ci g a „3” na rys. 2b). Wynika to ze wzrostu szybko ci 

zrywania biofilmu powodowanego wzrostem pr dko ci cieczy w aparacie. Tak  
zale no  wykazano w pracy [7]. Zgodnie z modelami (5) i (6) pr dko  cieczy nie ma 
wp ywu na szybko  zrywania biofilmu. Nale y pami , e model empiryczny mo e 
by  stosowany jedynie w zakresie zmienno ci parametrów procesowych, na podstawie 

których zosta y wyznaczone sta e w równaniu (7). Z tego wzgl du dokonano oceny 

stosowalno ci tego modelu. Pomi dzy czarnymi symbolami na ga ziach stanów 
stacjonarnych (rys. 2a i 2b, linie 3) znajduj  si  te stany, dla których warto ci p1, p2 

oraz p3 mieszcz  si  w zakresie wykorzystanym do wyznaczenia modelu (7).  

  
Rys. 3 Ga zie stanów stacjonarnych ( c) i Lb(

c) trójfazowego 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; d0 = 360 m 

(symbole szarych kwadratów oznaczaj  spe nienie warunku uc = ut) 

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; d0 = 360 m (at grey squares the condition uc = ut is 

fulfilled) 

Na rys. 3 przedstawiono ga zie stanów stacjonarnych bioreaktora fluidyzacyjnego 
w procesie degradacji fenolu przez bakterie Pseudomonas putida. Podobnie, jak dla 

wcze niej omawianego procesu zu ywania glukozy, w charakterystyce stacjonarnej 

wyznaczonej przy u yciu dwóch pierwszych modeli, tj. (5) i (6),  wyst puj  jedynie 
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ró nice ilo ciowe. Zale no  
0( )c

 
otrzymana wed ug obu modeli jest praktycznie 

taka sama (rys. 3a, linie  „1” i „2”). Minimum na krzywych 
0( )c

bL
 
spowodowane jest 

wyczerpaniem tlenu rozpuszczonego w cieczy [5]. Zgodnie z modelem (7) grubo  
biofilmu maleje ze spadkiem 

0

c (rys. 3b, linia  „3”), co spowodowane jest wzrostem 

pr dko ci cieczy w bioreaktorze. Równie  dla tego przyk adu procesowego oceniono 

zakres stosowalno ci empirycznego modelu zrywania biofilmu. Pomi dzy czarnymi 

symbolami (rys. 3a i 3b, linie „3”) znajduj  si  stany stacjonarne, dla których warto ci 
p1, p2 oraz p3 mieszcz  si  w zakresie wykorzystanym do wyznaczenia modelu (7). 

W analizowanych przyk adach procesowych model empiryczny mo e by  stosowany 
jedynie dla rednich czasów przebywania cieczy powy ej 25 h i 24 h, odpowiednio dla 

zu ywania glukozy i degradacji fenolu. 

WNIOSKI 

W artykule okre lono w a ciwo ci stacjonarne trójfazowego bioreaktora 
fluidyzacyjnego do procesów aerobowych. Wyniki uzyskano dla dwóch wybranych 
procesów mikrobiologicznych oraz dla trzech modeli zrywania biofilmu. Uzyskane 

wyniki dowodz , e w modelu matematycznym zrywania biofilmu konieczne jest 

uwzgl dnienie pr dko ci przep ywu cieczy w aparacie. Zgodnie z modelami (5) i (6), 

które nie uwzgl dniaj  wp ywu tego parametru, grubo  biofilmu ro nie ze spadkiem 
redniego czasu przebywania cieczy w bioreaktorze. Wyniki uzyskane przy u yciu 

modelu empirycznego (7) dowodz , e grubo  biofilmu maleje ze wzrostem 

redniego czasu przebywania. Omawiany model empiryczny ma ograniczone 

zastosowanie ze wzgl du na w ski zakres parametrów procesowych, na podstawie 

których wyznaczone zosta y sta e w równaniu (7). Nie powinno si  go zatem stosowa  
do okre lania ga zi stanów stacjonarnych bioreaktorów fluidyzacyjnych. 

OZNACZENIA 

as – zewn trzna powierzchnia w a ciwa biofilmu (m 1) 

 specific external biofilm surface area (m 1) 

akc – obj to ciowy wspó czynnik wymiany masy pomi dzy faz  gazow  i ciek  (h 1) 

 gas-liquid volumetric mass transfer coefficient (h 1) 

Bii – liczba Biota, (i = A, T) 

 Biot number, (i = A, T) 

cA, cB, cT – st enie masowe substratu w glowego, biomasy i tlenu (kg m–3) 

 mass concentration of carbonaceous substrate, biomass and oxygen, respectively (kg·m–3) 

d0 – rednica drobnoziarnistego materia u (m) 

 diameter of a solid carrier (m) 
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db – rednica bioziarna (m) 

 biocarrier diameter (m) 

De – efektywny wspó czynnik dyfuzji w biofilmie (m2 h 1) 

 effective diffusion coefficient in biofilm (m2 h 1) 

FV – obj to ciowe nat enie przep ywu (m3 h 1) 

 volumetric flow rate (m3 h-1) 

H – wysoko  z o a fluidalnego (m) 

 total height of the fluidized bed (m) 

ko – szybko  obumierania mikroorganizmów (h 1) 

 decay rate coefficient (h 1) 

kdet – sta a szybko ci zrywania (h 1 lub m-1 h-1) 

 biofilm detachment rate coefficient (h 1 or m-1 h-1) 

ks – wspó czynnik wnikania masy pomi dzy ciecz  i biofilmem (m h 1) 

 liquid-biofilm mass transfer coefficient (m h 1) 

K – sta a równowagi gaz-ciecz 

 gas-liquid interphase equilibrium constant 

Lb – grubo  biofilmu (m) 

 thickness of the biofilm (m) 

rA, rT – szybko  zu ywania substratu w glowego oraz tlenu (kg m 3 h 1) 

 uptake rate of carbonaceous substrate and oxygen, respectively (kg m 3 h 1) 

rB – szybko  wzrostu biomasy (kg m 3 h 1) 

 growth rate of biomass (kg m 3 h 1) 

rdet – szybko  zrywania biofilmu (kg h 1) 

 detachment rate of biomass (kg h 1) 
s

detr   – powierzchniowa szybko  zrywania biofilmu (kg m-2 h 1) 

 surface detachment rate of biomass (kg m-2 h 1) 

r0 – promie  ziarna inertnego materia u (m) 

 radius of the carrier particle (m) 

u – pr dko  pozorna (m s 1) 

 superficial velocity (m s 1) 

u0g – pozorna pr dko  powietrza  (m s 1) 

 superficial air velocity  (m s 1) 

V – obj to  (m3) 

 volume (m3) 

xa – u amek aktywnej biomasy w biofilmie 

 fraction of active biomass in the biofilm 

z – wspó rz dna bezwymiarowa w biofilmie 

 dimensionless coordinate in the biofilm 

 – stopie  przereagowania substratu w glowego 

 degree of conversion of the carbonaceous substrate 

 – bezwymiarowe st enie biomasy w fazie ciek ej 

 dimensionless concentration of biomass in liquid phase 
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 – bezwymiarowe st enie tlenu w fazie ciek ej 

 dimensionless concentration of oxygen in liquid phase 

 – bezwymiarowe st enie tlenu w biofilmie  

 dimensionless concentration of oxygen in the biofilm 

g – stopie  zatrzymania gazu w uk adzie wielofazowym  

 gas hold-up in the multi-phase system 

 – u amek cia a sta ego w cieczy 

 fraction of carrier particles in the liquid 

 – bezwymiarowe st enie substratu w glowego w biofilmie 

 dimensionless concentration of carbonaceous substrate in the biofilm 

 – wspó czynnik zag szczania biomasy 

 biomass thickening coefficient 

 – stopie  recyrkulacji cieczy 

 recirculation ratio of the liquid 

b – g sto  biofilmu (kg m–3) 

 biofilm density (kg m–3) 

b
 – rednia g sto  biofilmu (kg m–3) 

 average biofilm density (kg m–3) 

0 – g sto  inertnego materia u (kg m–3) 

 density of solid carrier (kg m–3) 
c
0

 – redni czas przebywania cieczy w instalacji (h)  

 mean residence time of the liquid in the installation (h) 

 – modu  Thielego 

 Thiele modulus 

INDEKSY GÓRNE 

b – biofilm 

 biofilm 

c – faza ciek a 

 liquid phase 

g – faza gazowa 

  gas phase 

INDEKSY DOLNE 

A, B, T – odnosi si  odpowiednio do substratu w glowego, biomasy oraz tlenu 

 refers to carbonaceous substrate, biomass and oxygen, respectively 

f – odnosi si  do strumienia zasilaj cego 

 refers to feed stream 

r – 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. It 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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MAREK TA CZYK, MANFRED JASCHIK, KRZYSZTOF WARMUZI SKI, ALEKSANDRA 

JANUSZ-CYGAN,  JOLANTA JASCHIK, ARTUR WOJDY A, EL BIETA SO TYS 

TEORETYCZNA ANALIZA ZAT ANIA METANU 

W POWIETRZU WENTYLACYJNYM KOPAL  W PROCESACH 

ADSORPCJI ZMIENNOCI NIENIOWEJ I MEMBRANOWYM 

Instytut In ynierii Chemicznej Polskiej Akademii Nauk, Gliwice, ul. Ba tycka 5, 44-100 Gliwice 

 

Celem pracy by o okre lenie, poprzez wielowariantowe obliczenia symulacyjne, mo liwo ci zat a-

nia metanu w mieszaninie z azotem w procesie adsorpcji zmiennoci nieniowej (PSA) i procesie membra-

nowym. W przypadku procesu PSA, w którym adsorbentem by  w giel aktywny Takeda G2X7/12, 

okre lono zale no  st enia metanu w gazie wzbogaconym i sprawno ci odzysku CH4 od podstawowych 

parametrów ruchowych. Stwierdzono, e w symulowanym procesie mo na z bardzo du  sprawno ci  

odzysku (~90%) uzyskiwa  strumie  gazowy o st eniu metanu wynosz cym oko o 1% obj., co umo li-

wia jego wykorzystanie w turbinach gazowych na paliwo ubogie. W przypadku procesu membranowego 

symulowano prac  modu u UBE CO-C05, okre laj c zale no  mi dzy st eniem metanu, sprawno ci  

jego odzysku, ci nieniem po stronie zasilania i liczb  permeacji. Stwierdzono, e w module tym mo na 

uzyska  gaz wzbogacony o st eniu metanu 0,5%, które jest wystarczaj ce z punktu widzenia produkcji 

u ytecznego ciep a w autotermicznym reaktorze rewersyjnym. 

S owa kluczowe: adsorpcja zmiennoci nieniowa, separacja membranowa, metan z powietrza wenty-

lacyjnego kopal  (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 CH4 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 

Jedn  z bardziej istotnych kwestii o znaczeniu ekologicznym i gospodarczym, b -

d c  przedmiotem zainteresowania wielu o rodków badawczych, jest sprawa zago-

spodarowania metanu emitowanego z powietrzem wentylacyjnym, opuszczaj cym 

szyby kopal  w gla kamiennego. Zasadnicza trudno  zwi zana jest w tym przypadku 

z faktem, e metan wyst puje w bardzo ma ych st eniach w pot nej masie balastu. 

W kopalniach krajowych z pojedynczego szybu odprowadza si  od 270 000 do 

1 400 000 Nm
3 

h
-1

 mieszaniny powietrzno-metanowej o rednim st eniu metanu wy-

nosz cym oko o 0,3% obj. [1-2]. W IICh PAN opracowano technologi  utleniania 

metanu z powietrza wentylacyjnego w niekatalitycznym, termicznym reaktorze rewer-

syjnym [2-3]. Wykazano, e reaktor taki mo e pracowa  autotermicznie ju  przy st -

eniach metanu wynosz cych 0,2% obj., jednak utylizacja wydzielanego ciep a jest 

mo liwa przy st eniach CH4 wy szych od 0,4% obj. [2]. Wykorzystanie w tym przy-

padku energii zawartej w metanie emitowanym z powietrzem wentylacyjnym wi e 

si  zatem z konieczno ci  podwy szenia st enia CH4 w gazie zasilaj cym reaktor 

rewersyjny do poziomu wy szego ni  0,4% obj. Naturalnym sposobem zwi kszenia 

st enia CH4 w powietrzu wentylacyjnym wydawa  si  mo e mieszanie go z wysoko-

st onym strumieniem gazu z odmetanowania. Metan z odmetanowania jest jednak 

ju  w polskich kopalniach wykorzystywany na szereg sposobów [4]. Alternatyw  jest 

mieszanie powietrza wentylacyjnego z gazem ziemnym b d  zat anie metanu meto-

dami separacyjnymi. W tym drugim przypadku interesuj c  opcj  wydaj  si  procesy 

membranowe [5-6] lub proces adsorpcji zmiennoci nieniowej (PSA – pressure swing 

adsorption), opracowany w Instytucie na potrzeby wydzielania CO2 ze strumieni spa-

lin [7], przystosowany do zat ania niskost onych zanieczyszcze  w powietrzu [8]. 

Celem zaprezentowanych w tej pracy bada  by o okre lenie mo liwo ci zat ania 

metanu w mieszaninie z azotem w procesie PSA i membranowym. Przedstawiono 

w zwi zku z tym wyniki wielowariantowych oblicze  symulacyjnych procesu adsorp-

cji zmiennoci nieniowej z w glem aktywnym Takeda G2X7/12 jako adsorbentem oraz 

procesu membranowego opartego o komercyjny modu  CO C05 firmy UBE, w któ-

rych gazem zasilaj cym by a sucha mieszanina azotu (99,8% obj.) i metanu (0,2% 

obj.) o nat eniu przep ywu 2000 Nm
3 
h

-1
. 

2. ZAT ANIE METANU W PROCESIE PSA 

2.1. ZA O ENIA DO OBLICZE  

Schemat blokowy symulowanego procesu PSA do zat ania metanu w powietrzu 

wentylacyjnym przedstawiono na rysunku 1. Bior c pod uwag  zbli one pojemno ci 

adsorpcyjne azotu i tlenu na w glach aktywnych [9] za o ono, e rozdzielana b dzie 

dwusk adnikowa mieszanina zawieraj ca azot i 0,2% obj. metanu, o nominalnym na-

t eniu przep ywu 2000 Nm
3 

h
-1

 i ci nieniu 110 kPa. Instalacj  PSA opuszcza stru-
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mie  gazu oczyszczonego oraz strumie  gazu wzbogaconego, którego cz  wykorzy-

stuje si  w procesie PSA, a reszta jest odprowadzana jako produkt. Za o ono, e ta 

cz  gazu oczyszczonego, która jest odprowadzana w krokach p ukania gazem wzbo-

gaconym, b dzie zawracana na wlot instalacji PSA w celu poprawy sprawno ci odzy-

sku metanu. 

 

 

Rys. 1. Schemat blokowy symulowanego procesu PSA do zat ania metanu w powietrzu  

Fig. 1. Block diagram of the simulated PSA process for the enrichment of methane in air 

Przyj to, e na cykl procesu PSA sk adaj  si  nast puj ce, realizowane sekwen-

cyjnie kroki: zasilanie mieszanin  CH4/N2, wspó pr dowe rozpr anie, p ukanie z o a 

strumieniem gazu wzbogaconego, przeciwpr dowe rozpr anie, pró niowa regenera-

cja z o a adsorbentu oraz spr anie cz ci  strumienia gazu oczyszczonego. Kroki 

zasilania, p ukania i regeneracji pró niowej s  prowadzone pod sta ym ci nieniem. 

W pozosta ych krokach ci nienie ro nie lub maleje. Za o ono te , e proces b dzie 

prowadzony w instalacji PSA sk adaj cej si  z 4 kolumn o rednicy 2 m i wysoko ci 4 

m, wype nionych w glem aktywnym Takeda G2X7/12. W obliczeniach wykorzystano 

model matematyczny procesu PSA przedstawiony w pracy [10], który zosta  zaim-

plementowany w rodowisku gPROMS. Do opisu równowagi adsorpcji sk adników 

rozdzielanej mieszaniny zastosowany zosta  model multi-site Langmuir: 

  (1) 

  (2) 

W tabelach 1-3 przedstawiono podstawowe dane do oblicze  (parametry z o a ad-

sorbentu, wspó czynniki izoterm adsorpcji i transportu masy oraz ciep a adsorpcji). 

Schemat instalacji PSA oraz przebieg cyklu przedstawiono w pracy [8]. 

  

gaz wzbogacony  

gaz oczyszczony 

Instalacja PSA 

zanieczyszczone 

powietrze 

gaz z kroku p ukania 
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Tab. 1. Wspó czynniki izotermy multi-site Langmuir 

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

Gaz 
qs 

mol kg
-1

 

b0 

bar
-n

 

QmL 

K 

n 

 

N2 5,718 3,712
.
10

-5 
1948,9 2,822 

CH4 6,633 2,207
.
10

-5
 2501,3 3,187 

 
Tab. 2. Wspó czynniki transportu masy i ca kowe ciep a adsorpcji 

Tab. 2. Mass transfer coefficients and integral heats of adsorption 

Gaz CH4 N2 

k, s
-1

 2,40 10
-2

 2,17 10
-2

 

H, kJ mol
-1

 15,61 13,16 

 
Tab. 3. W a ciwo ci z o a adsorbentu 

Tab. 3. Properties of the adsorbent bed 

u, kg m
-3

 518,5 

ds, mm 2,0 

 0,433 

s 0,567 

cs, J kg
-1

 K
-1

 1046,5 

 

2.2. WYNIKI SYMULACJI NUMERYCZNYCH 

Wyniki symulacji numerycznych procesu zat ania CH4 w mieszaninie z powie-

trzem przy zastosowaniu w gla aktywnego Takeda G2X7/12 przedstawiono zbiorczo 

w tabeli 4 oraz na rysunkach 2-6. Podane tam warto ci dotycz  cyklicznego stanu 

ustalonego, który by  osi gany po oko o 100 cyklach PSA. Sprawno  odzysku meta-

nu by a definiowana nast puj co: 

  (3) 

Na rysunku 2 przedstawiono st enie metanu w gazie wzbogaconym oraz spraw-

no  odzysku CH4 w funkcji nat enia przep ywu gazu zasilaj cego przy ustalonym 

nat eniu przep ywu gazu w krokach p ukania i regeneracji (przypadki 5 oraz 10-14 

w tabeli 4). Jak wida  na tym rysunku, dwukrotny wzrost nat enia przep ywu przy-

nosi prawie sze ciokrotny wzrost st enia metanu w gazie wzbogaconym przy stosun-

kowo niewielkim spadku sprawno ci odzysku (z blisko 100 do 80%). 

Na rysunku 3 przedstawiono st enie metanu w gazie wzbogaconym oraz spraw-

no  odzysku CH4 w funkcji nat enia przep ywu gazu regeneruj cego przy ustalo-

nym nat eniu przep ywu gazu w kroku p ukania oraz na wlocie do instalacji PSA 

(przypadki 1-7 w tabeli 4). Jak wida  na tym rysunku, w analizowanym procesie mo -

na uzyska  ponad sze ciokrotne wzbogacenie w metan przy sprawno ci odzysku prze-

kraczaj cej 85%. Gdyby za o y , e st enie metanu ma by  zwi kszone tylko do 
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oko o 1% obj., co mog oby by  wystarczaj ce z punktu widzenia op acalno ci gene-

rowania energii elektrycznej w turbinach na paliwo ubogie [11], to w przypadku w gla 

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

 

Tab.4. Wyniki symulacji numerycznych procesu zat ania metanu 

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

L.p. 
Krok pReg VZ

wlot
 VReg

wlot
 VP

wlot
 [CH4]R +Reg

wylot
 VProd VP

wylot
 CH4 

s kPa Nm
3

h
-1

 Nm
3

h
-1

 Nm
3

h
-1

 % obj Nm
3

h
-1

 Nm
3

h
-1

 % 

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 1174,2 1038,0 89,8 

4 120 10 2000 750 1000 0,88 1197,9 1038,1 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 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 1222,4 1037,8 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 1048,3 95,3 

16 80 10 2000 800 1000 0,35 1524,5 1057,4 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. St enie i sprawno  odzysku CH4 w gazie wzbogaconym w funkcji nat enia przep ywu gazu 

zasilaj cego na wlocie do instalacji PSA (przypadki 5,10-14 w tabeli 4) 

Fig. 2. Recovery and concentration of CH4 in the enriched gas vs. feed gas flowrate at the inlet to the 

PSA installation (Runs 5,10-14 in Table 4) 
 

 
Rys. 3. St enie i sprawno  odzysku CH4 w gazie wzbogaconym w funkcji wlotowego nat enia prze-

p ywu gazu regeneruj cego (przypadki 1-7 w tabeli 4) 

Fig. 3. Recovery and concentration of CH4 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 st enie i sprawno  odzysku CH4 w funkcji 

nat enia przep ywu gazu p ucz cego przy ustalonym nat eniu przep ywu gazu 

w kroku regeneracji oraz na wlocie do instalacji PSA (przypadki 1 oraz 19-21 w tabeli 

4). Jak mo na zauwa y , przep yw gazu wzbogaconego na wlocie w kroku p ukania 

bardzo silnie wp ywa na st enie metanu. Zwi kszenie tego parametru o oko o 18% 

prowadzi do wzrostu st enia metanu w produkcie o ponad 72% przy spadku spraw-

no ci odzysku o niespe na 6 punktów procentowanych. 
 

 
Rys. 4. St enie i sprawno  odzysku CH4 w gazie wzbogaconym w funkcji wlotowego nat enia 

przep ywu gazu p ucz cego (przypadki 1, 19-21 w tabeli 4) 

Fig. 4. Recovery and concentration of CH4 in the enriched gas vs. inlet gas flowrate in the purge step of 

PSA cycle (Runs 1, 19-21 in Table 4) 

 
Zale no  st enia metanu w gazie wzbogaconym oraz sprawno ci odzysku CH4 

od ci nienia regeneracji przedstawiono na rysunku 5 (przypadki 5, 8 i 9 w tabeli 4). 

Jak mo na zaobserwowa , wzrost ci nienia regeneracji, którego warto  b dzie zna-

cz co wp ywa  na zu ycie energii elektrycznej w procesie, prowadzi jednocze nie 

do zwi kszenia st enia CH4 i spadku sprawno ci odzysku metanu, co jest bezpo-

rednio zwi zane ze znacznym zmniejszeniem si  ilo ci gazu wzbogaconego. Jednak 

dla w gla Takeda G2X7/12 zwi kszenie ci nienia regeneracji w celu obni enia na-

k adu energetycznego zwi zanego z zat aniem metanu wydaje si  uzasadnione, 

gdy  st eniu CH4 wynosz cym ok. 1% obj. towarzyszy sprawno  odzysku metanu 

na stosunkowo wysokim poziomie ok. 83%. 
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Rys. 5. St enie i sprawno  odzysku CH4 w gazie wzbogaconym w funkcji ci nienia regeneracji 

(przypadki 5, 8, 9 w tabeli 4) 

Fig. 5. Recovery and concentration of CH4 in the enriched gas vs. regeneration pressure (Runs 5, 8, 9 in 

Table 4) 
 

 
Rys. 6. St enie i sprawno  odzysku CH4 w gazie wzbogaconym w funkcji d ugo ci kroku cyklu PSA 

(przypadki 5, 15-18 w tabeli 4) 

Fig. 6. Recovery and concentration of CH4 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 wp yw d ugo ci kroku cyklu PSA na st enie 

i sprawno  odzysku CH4 przy ustalonym nat eniu przep ywu gazu w krokach rege-

neracji, p ukania oraz na wlocie do instalacji PSA (przypadki 5 oraz 15-18 w tabeli 4). 

Jak wida  na tym rysunku, wyd u anie 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 sprawno ci odzysku metanu. Gdy d ugo  kroku przekracza 100 

s, nast puje znacz cy skok st enia metanu, jednak przy znacz cym spadku sprawno-

ci odzysku. 

3. ZAT ANIE METANU W PROCESIE MEMBRANOWYM 

3.1. ZA O ENIA DO OBLICZE  

Schemat blokowy symulowanego procesu membranowego do zat ania metanu 

w powietrzu wentylacyjnym przedstawiono na rysunku 7. Za o ono, e rozdzielana 

b dzie mieszanina o nat eniu przep ywu 2000 Nm
3 

h
-1

 (89,206 kmol/h) zawieraj ca 

azot (99,8% obj.) i metan (0,2% obj.), a modu  membranowy opuszcza strumie  gazu 

oczyszczonego (permeat) oraz strumie  gazu wzbogaconego (retentat). 

 

 

Rys. 7. Schemat blokowy symulowanego procesu membranowego do zat ania 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 ubieg ych dla przypadku t okowego przep ywu po stronie zasila-

nia i swobodnego odp ywu permeatu [12]. Za o ono, e ci nienie po stronie permeatu 

b dzie wynosi  1 bar, a idealny wspó czynnik rozdzia u CH4/N2 jest równy 0,529. 

Wspó czynnik ten zosta  wyznaczony do wiadczalnie dla modu u UBE CO-C05 [5-6]. 

Zmienianymi w symulacjach parametrami by y ci nienie po stronie zasilania oraz 

bezwymiarowa liczba permeacji (R): 

  (4) 

Przy ustalonych warto ciach wspó czynnika pemacji (QN2), ci nienia po stronie za-

silania (pZ) oraz nat enia przep ywu gazu zasilaj cego (NZ) zmiana liczby permeacji 

gaz wzbogacony 

 

gaz oczyszczony 

Instalacja 

membranowa 

zanieczyszczone 

powietrze 
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w zakresie o o-

w tym przypadku  

 

3.2. WYNIKI SYMULACJI NUMERYCZNYCH 

4 w mieszaninie z powie-

-C05 przedstawiono na rysunkach 8 i 9. 

 

  (5) 

Rysunek 8 

, 

 

a-

CH4  o-

 - 0,4% obj., 

 

e-

u-

zchni membrany o ponad 

4 w retentacie na poziomie 0,4% obj. Natomiast 

u-

 

Na rysunku 9  

4 w gazie 

a-

- o-

- a 

widzenia 2]. 

9, innym korzystnym aspektem ograniczenia 

e-

d 2 bar. 
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Fig. 8. The effect of pressure and the permeation number on the concentration and recovery of methane 

 

 

 
a-

. 

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 

 

w mieszaninie z azotem (99,8% obj.) w czterokolumnowej instalacji do adsorp-

cji 

4 e-

eracji oraz czas trwania 

w-

85 po-

nad 1,2% obj. metanu. 

 

, 

takiego gazu w turbinach gazowych na paliwo ubogie. 

 

w mieszaninie z azotem (99,8% obj.) w module membranowym UBE CO-C05, 

i-

w-

4 w gazie 

wid j-

nym. 

 obliczeniowe oraz 

zgromadzono dane

 

OZNACZENIA – SYMBOLS 

A – powierzchnia membrany, m2 

membrane area 

b0 – -n 

coefficient of the multisite Langmuir isotherm 

c –  kg-1 K-1 

specific heat capacity 

ds –  
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particle diameter of adsorbent bed 

N – -1 

gas flow rate 

k – -1 

mass transfer coefficient 

n – izotermy multisite Langmuir 

coefficient of the multisite Langmuir isotherm 

p –  

pressure 

QN2  – -1 m-2 bar-1 

permeability coefficient 

Q   –  

coefficient of the multisite Langmuir isotherm 

q* – mol kg-1 lub kmol kg-1 

equilibrium concentration of adsorbed phase 

qs – mol kg-1 lub kmol kg-1 

equilibrium concentration of adsorbed phase at  

R – liczba permeacji (=A·QN2·pZ/NZ) 

permeation numer 

T – temperatura, K 

temperature 

V – 3 h-1 

volumetric gas flow rate 

y –  

mole fraction 

H – J kmol-1 lub kJ mol-1 

heat of adsorption 

 –  

bed porosity 

s –  

particle porosity 

 –  

methane recovery 

 –  m-3 

bed density 

I – SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS 

i, j –  

i, j- component 

 –  

purge with the enriched gas stream 

Prod – produkt, gaz wzbogacony w CH4 

product, gas enriched in CH4 

 –  

countercurrent depressurization 

Reg –  

vacuum regeneration 

Ret – dotyczy retentatu 

retentate 

s – u) 
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solid phase (bed or particle of the bed) 

Z – krok zasilania (adsorpcji), zasilanie w procesie membranowym 

feed (adsorption), feed in the membrane process 

VAM – powietrze wentylacyjne, gaz surowy  

ventillation air, raw gas 

wlot – dotyczy parametrów gazu doprowadz  

inlet gas parameters 

wylot –  

outlet gas parameters 
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MAREK T , MANFRED JASCHIK, KRZYSZTOF W , ALEKSANDRA JANUSZ-CYGAN, JOLANTA 

JASCHIK, ARTUR W , E S  

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 m3 (STP) h-1 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 m3 (STP) h-1. 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 CH4. 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 CH4 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 m3 (STP) h-1. 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 CH4/N2 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 CH4 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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STRUKTURA WEWN TRZNA PIAN RVC 
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Analiza wewn trznej struktury szkieletu pian w glowych (Reticulated Vitreous Carbon, RVC), prze-

prowadzona za pomoc  mikrotomografii komputerowej, nie pozwoli a w sposób jednoznaczny okre li   

w jakim stopniu ich struktura jest nieci g a. Dlatego, w celu dok adniejszej obserwacji zastosowano 

elektronow  mikroskopi  skaningow  oraz optyczn . Wykonano równie  mikroprzekroje plazm  kseno-

nu  

i ablacj  laserow . Ponadto przeanalizowano topografi  powierzchni prze omu szkieletu pian RVC. Na 

podstawie przeprowadzonych bada  stwierdzono, e szkielet pian RVC nie wykazuje wewn trznej poro-

wato ci. 

S owa 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 materia ami w glowymi które zosta y zastosowane w przemy le, obok 

naturalnego diamentu, by y tak zwane w gle klasyczne, jak np. sztuczny grafit, sadze 

czy w giel aktywny. Jednak intensywny rozwój tego typu materia ów, który rozpocz  

si  w latach 60. ubieg ego wieku, przyczyni  si  do powstania nowych materia ów 
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w glowych, takich jak w ókna w glowe, w gle diamentopodobne (diamond-like car-

bon) lub szk opodobne (glass-like carbon). W latach 80. XX wieku prze omowym 

by o odkrycie tzw. nanow gli, takich jak nanorurki w glowe, fulereny czy grafen.  

Do materia ów w glowych podobnych do szk a nale  szkliste piany w glowe 

(RVC, Reticulated Vitreous Carbon), które charakteryzuj  si  prost  trójwymiarow  

struktur  opart  o tzw. mostki [1, 2]. S  to materia y charakteryzuj ce si  du   

porowato ci  (do 97%) i jednocze nie du  powierzchni  w a ciw , a równocze nie 

przewodz  pr d. Ponadto, co niezwykle wa ne w wielu procesach, piany te s   

oboj tne chemicznie. Dlatego znalaz y one zastosowanie jako izolatory ciep a,  

absorbery energii, elektrody w procesach elektrochemicznych, filtry gazów i cieczy, 

zw aszcza r cych rodków chemicznych oraz w biomedycynie. Pierwsze piany RVC 

otrzymane zosta y przez Forda w latach 60. [3] metod  pirolizy termoutwardzonej 

piany polimerowej. Proces ten w nieco zmodyfikowanej formule stosowany jest do 

dnia dzisiejszego i w uproszczeniu mo na go przedstawi  nast puj co: wzorcowa 

piana polimerowa (np. poliuretanowa) impregnowana ywic  (np. fenolow ,  

furfurylow  lub epoksydow ) poddana zostaje pirolizie, w wyniku czego otrzymywa-

na jest piana RVC, co schematycznie przedstawiono na rys. 1. Proces ten jest bardzo 

obiecuj c  metod , pozwalaj c  poprzez dobór wyj ciowej piany polimerowej, kon-

trolowa  struktur  porów, g sto  porów oraz porowato  otrzymywanej piany RVC.  

Jak zauwa y  Inagaki [4], na powierzchni w gli o strukturze podobnej do szk a  

zaobserwowa  mo na cienk  warstw  o wi kszym stopniu krystaliczno ci w porów-

naniu do wewn trznej struktury piany, szczególnie gdy piana poddawana by a obróbce 

cieplnej w wysokiej temperaturze. Jednak jak pokaza y badania zaprezentowane  

w pracy Pi tka i wsp. [5], na podstawie bada  przeprowadzonych technik  mikrotomo-

grafii komputerowej, dla piany RVC zaobserwowano wr cz pewne nieci g o ci (puste  

przestrzenie) w wewn trznej strukturze szkieletu. Nieci g o ci te mog  w istotny sposób 

wp ywa  na wspó czynniki transportu ciep a, bowiem ich obecno  mo e prowadzi   

do zmniejszenia liczby Nu nawet o 40% w porównaniu do szkieletu o strukturze litej [6]. 

 

a) b) c)  

Rys. 1. Schemat otrzymywania piany RVC: a) wyj ciowa piana polimerowa, b) piana polimerowa po 

impregnacji ywic , c) 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, c) polymer foam after carbonization, i.e. RVC foam 
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Dlatego celem niniejszej pracy by o dok adniejsze sprawdzenie struktury wewn trznej 

piany RVC za pomoc  nieniszcz cych i niszcz cych technik od skali -makro do -nano  

i weryfikacja na ich podstawie wewn trznej struktury piany RVC otrzymanej metod  

mikrotomografii komputerowej. 

2. MATERIA Y I METODY BADAWCZE 

Analiz  struktury wewn trznej pian RVC 30, RVC 45, RVC 80 i RVC 100 (ERG 

Materials and Aerospace Corp.) o g sto ci porów wynosz cej odpowiednio 30, 45, 80 

i 100 porów na cal liniowy (PPI) przeprowadzono technik  rentgenowskiej  

mikrotomografii komputerowej ( -CT). Do pomiarów zastosowano mikrotomograf 

SkyScan 1172 (Aartselaar, Belgia) wyposa ony w lamp  rentgenowsk  o mocy 8 W  

i maksymalnym napi ciu 80 kV. Obróbk  obrazu przeprowadzono tzw. metod  pro-

gowania globalnego (GT) [5, 7].  

Nast pnie w celu weryfikacji struktury wewn trznej piany RVC wykonano jej 

przekrój stosuj c wi zk  jonów plazmy ksenonu. Metoda skupionej wi zki jonów 

plazmy ksenonu Xe-PFIB (Plasma Focused Ion Beam) w po czeniu  

z wysokorozdzielczym mikroskopem elektronowym SEM pozwoli a na wykonanie  

i analiz  przekrojów w nano- i mikroskali [8]. Przy obróbce materia u plazm  kseno-

nu, ka dy z mikroprzekrojów po wst pnym trawieniu prostok ta mia  szeroko  60 

m  

i g boko  60 m (lub otwór przelotowy). Po zako czeniu dodatkowego polerowania 

szeroko  przekroju uleg a powi kszeniu. Za pomoc  lasera ArF (rys. 5a) oraz CO2 

(rys. 5b) usuni to równie  powierzchniowe warstwy materia u (ablacja laserowa).  

Do pierwszej z wymienionych technik zastosowano stacj  do mikroobróbki laserowej 

ProMaster Optec ArF (193 nm). Laser ekscymerowy, pozwoli  na ablacj   

z czasem trwania impulsu 6ns, przy d ugo ci fali 193 nm [9]. W drugim przypadku 

zastosowano laserowy system do grawerowania Trotec Speedy 300, wyposa ony  

w laser CO2 firmy Synrad, Inc. Laser CO2 charakteryzowa  si  d ugo ci  fali 10,6 m  

i czasem trwania impulsu rz du setek mikrosekund [10]. Obserwacje próbek po ablacji 

laserowej przeprowadzono za pomoc  mikroskopu Keyence VHX-5000  

wyposa onym w obiektyw o zakresie powi kszenia 500 - 5000 x. Przeprowadzono 

tak e obserwacj  prze omów pian przy pomocy mikroskopu elektronowego (SEM). 

3. WYNIKI BADA  I ICH ANALIZA 

Na rysunku 3 pokazano obraz wewn trznej struktury mostka piany RVC  

otrzymany metod  CT przed (rys. 2.a) i po przeprowadzeniu binaryzacji metod  GT 

(2.b). 
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Rys. 2. Obraz wewn trznej struktury piany RVC 30 otrzymany metod  CT: a) surowy, b) po binaryzacji 

Fig. 2. Image of the RVC foam internal structure obtained by the CT method: a) original, b) after 

binarization operation  

Jak mo na zauwa y , na obu obrazach widoczna jest wyra na nieci g o   

wewn trznej struktury szkieletu, tzw. „g bczasta struktura” [5]. Z drugiej jednak  

strony, porowato  wewn trzna szkieletu piany wyznaczona w oparciu o metod   

mikrotomografii komputerowej (Tabela 1) wskazuje, e te puste przestrzenie s   

niewielkie, w a ciwie pomijalnie ma e.  

Dlatego konieczna by a weryfikacja otrzymanych informacji i stwierdzenie, jaka 

jest rzeczywista struktura wewn trzna szkieletu pian RVC: bardziej lita czy  

„g bczasta”. 

Ju  pierwsze badania wykonane dla prze omu szkieletu piany RVC metod  SEM 

wskaza y, e struktura szkieletu jest raczej ci g a, to znaczy, e nie zaobserwowano 

adnych nieci g o ci na powierzchni prze omu, co pokazano na rys. 3. 

Tabela 1. Porowato  wewn trzna pian RVC 

Table 1. Closed porosity of RVC foams 

Piana Porowato  wewn trzna 

[%] 

RVC 30 0,49 

RVC 45 1,31 

RVC 80 0,41 

RVC 100 0,41 
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a) b) 

 

Rys. 3. Obraz SEM prze omu piany RVC 100. Powi kszenie: 800 x 

Fig. 3. SEM images of RVC 100 foam fracture. Magnification: 800 x 

Jednak istnieje mo liwo , e w szkielecie piany mog  wyst powa  liczne puste  

przestrzenie - wewn trzne pory o strukturze zamkni tej i ma ej obj to ci, które nie 

uwidoczni  si  na tak przygotowanej powierzchni. Dlatego wykonano kolejne obrazy 

SEM za pomoc  mikroskopu FEI Xe-PFIB dla mikroprzekrojów otrzymanych przy 

u yciu plazmy ksenonu, co pokazano na rys. 4. Równie  w tym przypadku, pomimo 

zastosowania powi kszenia rz du 2000 x, nie zaobserwowano nieci g o ci  

w strukturze szkieletu piany RVC. 

 

 

            

Rys. 4. Obrazy piany RVC 45 SEM-PFIB przekroju w powi kszeniu: a) 200x, b) 2000 x 

Fig. 4. SEM-PFIB images of RVC 45 cross section with magnitude a) 200x, b) 2000 x 

Podj to równie  prób  ablacji laserowej za pomoc  lasera ArF i CO2, jednak jak 

pokaza y obrazy wykonywane za pomoc  mikroskopu optycznego Keyence VHX-

5000, powierzchnia próbki w glowej ulega w tym przypadku zbyt du ym  

zniekszta ceniom, co wida  na rysunkach 5.a i 5.b, przedstawiaj cych odpowiednio 

ablacj  laserem CO2 i laserem ArF. Jak mo na zauwa y , zastosowanie lasera, czyli 

obróbki wysokotemperaturowej, powoduje, e struktura warstwy wierzchniej  
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a) b) 

 

materia u ulega zmianie, a co za tym idzie, jednoznaczna interpretacja otrzymanych 

wyników jest utrudniona. 

 

             

Rys. 5. Obraz powierzchni poddanych ablacji laserem a) CO2 dla piany RVC 100, b) ArF dla piany 

RVC 30 

Fig. 5. Image of the surface treated with laser ablation a) CO2 for RVC 100 foam, b) ArF for RVC 30 

foam  

WNIOSKI 

 W pracy przedstawiono wyniki bada  wewn trznej struktury szkieletu pian RVC 

przeprowadzone metod  mikrotomografii komputerowej. Na ich podstawie nie 

mo na w sposób jednoznaczny stwierdzi , czy wewn trzna struktura szkieletu 

pian RVC jest lita, czy wykazuje pewne nieci g o ci w swej strukturze.  

 W celu rozstrzygni cia powy szej w tpliwo ci zastosowano szereg technik  

nieniszcz cych (m.in. SEM) oraz niszcz cych (ablacja laserowa, wytrawianie  

plazm  ksenonu). Na ich podstawie mo na stwierdzi , e w wewn trznej struktu-

rze szkieletu pian RVC nie zaobserwowano pustych przestrzeni (wewn trznej po-

rowato ci). 

 Zastosowane metody ablacji laserowej nie s  odpowiedni  technik  do obserwacji 

wewn trznej struktury szkieletu pian w glowych, poniewa  wskutek obróbki wy-

sokotemperaturowej ich powierzchnia ulega zbyt du ym deformacjom. 

 

Badania zosta y sfinansowane przez Narodowe Centrum Nauki (Projekt nr Dec-

2016/23/B/ST8/02024). 
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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 m wide and 60 m 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. 
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BADANIA SEPARACJI TU 

NA CERAMICZNYCH MEMBRAN

IMPREGNO  

1 erii Chemicznej PAN, ul. -100 Gliwice 
2 ukcji i Logistyki, ul. Gen. Sosnkowskiego 31, 

45-272 Opole 

anach 

mim][Ac]. Badania przeprowadzono e

ceramicznych w temperaturze 20  - ania 

oraz zanurzania. 

masowy  

 absorp  

 

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  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 usuwan  w-

nie odwracalny proces absorpcji w aminach [1]. Wadami tych metod  roz-

puszczalnika na skutek parowania

termiczna oraz znaczne koszty energetyczne  wanie 

technologii membranowej, jako   

sportu 

cie m - 

, jak i odbior-
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 Supported Liquid Membranes, SLMs) 

to  

 

powierzchnia wymiany masy, k-

 [2]

mem ] powodowana wysychaniem lub odparo-

wywaniem fazy cie  aniem, czy wydmuchiwanie jej  

z  

membrany nazywane Supported Ionic Liquid Membrane (SILM). W SILM ditlenek 

zpuszcza  

i jest desorbowany po stronie permeatu [4-5]. Ciecz jonowa (Ionic Liquid, IL)jest 

umiesz  

z membra ,  transportu  

i podgrzania IL [6-7]. 

Zainteresowanie cieczami jonowymi w procesach separacji ditlen

2 w wybranych cieczach jonowych [8]. W o

z-

CO2 oraz p k-

. C

b ].  

a-

dawczych

Jed

z powodu niskich strumienia permeatu . 

Alternatyw  2O3, SiO2 oraz TiO2 ze 

wzgl termi . Close et al. (2012) [10] 

wykonali badania permeacji CO2 w SILM przygotowanym z Al2O3 nas czonego 

[Emim][Tf2N] i [C6mim][Tf2N]. 2 zmierzona dla d-

nicy 100 nm 20 nm ( m-

brany, permeance, a odpowiednio PCO2= 2,65×10  mol m
-2

 s
-1

 Pa
-1

 oraz 

PCO2 = 1,05×10  mol m
-2

 s
-1

 Pa
-1

).  

e-

z  

W pracy [11] Albo et al. (2014) badali membrany ceramiczne Al2O3/TiO2 

czen mem-

brany PCO2 = 2,
–8

 mol m
-2

 s
-1

 Pa
-1

 2/N2 

CO2/N2 = 30,  a-

cji przy wykorzys I o-

CO2/N2 zdefiniowany  jako iloraz 

: 
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2

2
2/2

N

N
P

P
 (1) 

- Pi) zdefiniowana jest jako 
-2

 

s
-1

) i ró  (Pa)  

W pracy [12] Chojniak et al. (2014) badali nanoporowate membrany ceramiczne 

TiO2 i SiO2–ZrO2 o kontrolowanej wielk (1- 20 nm) przygotowanych me-

zol-  i n  [Emim][Ac], z-

2. 

jono raz poprzez pokrywanie w rozpylonej 

cieczy jonowej, ia 

membrany PCO2 = 4,31±0,13×10
–8

 mol m
-2

 s
-1

 Pa
-1

 2/N2, 

CO2/N2 = 31,18. Zmierzo    

o k-

, o-

znego.  

W niniejszej pracy przedstawiono wyniki przepr  przepuszczal-

 czystych ga CO2 i N2 dla membran SILM otrzy-

(octan 1-etylo-3-metyloimidazolu). micz-

nych z Al2O3, SiO2 oraz TiO2,  mm, grubo-

-3mm i mm. 

 

2. E 

 

2.1. Stanowisko badawcze 

 

. 

 sta m-

 SILM (4). 

a-

membrana SILM (4), w postaci rurki wykonanej z Al2O3 a-

dawczej utrzymywano na s  bar 

6) wyprowadzany jest do oto-

czenia.  

W czasie w komo  

. 

Przed badaniami  

 czystym gazem z butli (1). 
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Rys. 1. Stanowiska badawcze: 1 - butla z gazem, 2 - - grzejnik, 4 - mem-

brana SILM, 5 - komora badawcza, 6 - - owa 

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

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

 

(rys. 2 i rys 3), przy czym 

ka-

  

 

 
Rys. 2. Stanowisko badawcze 

Fig. 2. Experimental setup 
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Fig. 3. Membrane module without cover 

 

2.2.  

wykonanych z Al2O3, 

SiO2 oraz TiO2 znych 10 -3 

a-

 [7]. O branymi cieczami jonowy-

mi  

wnych technologii 

 

 

2.3.  

 

, u-

].  

w cieczy jonowej na czas zazwyczaj kilku do kilkunastu godzin. [11]. Z uwagi na 

e-

prowa

prawdopo  w membranie.  
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a-

nia. Metoda pokrywania (coating) polega o-

 zosta-

Metoda zanu-

rzania (soaking) polega  

o-

niesionej cieczy jonowej kontroluje 

 

 

2.3  

 

oznaczonych odpowiednio: 

 

1. A - rurki ceramiczne kupione w Instytucie Ce a-

nych, Gliwice (oznaczenie producenta Al60) 

2. B - rurki ceramiczne kupione w Instytucie Ce a-

nych, Gliwice (oznaczenie producenta Al90) 

3. C - membrany ceramiczne badane na zlecenie Instytu a-

Raport 2008) 

4. D - membrany ceramiczne firmy Pervatech BV n-

od alkoholu butylowego na instalacji 

. (oznaczenie produ-

centa 1050) 

 

1-eutylo-3-metyloimidazolu  

([Emim][Ac]).  

Rurki ceramiczne wykonane z 

- po oczyszczeniu, wysuszeniu oraz od-

strumienie CO2 i N2 

 

anurzenie  

w cieczy jonowej lub poprzez pokrywanie. Po naniesieniu cieczy jonowej i wysusze-

n rzed oraz po pomiarze. W ten spo-

 

jonowej w trakcie pomiaru, co s e-

niu i cieczy jonowej przy 
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a-

micznego, co powoduje pogorszenie  lub jej zniszczenie.  

m
-2

 s
-1

)]) prze-

w

2 i N2 (r-nie 1)  dla wybranych 

i  

Na rysunku 4 przestawiono wyn

 Ana-

logiczne wyniki otrzymano dla CO2.  
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Rys.4 2 o-

nowej,  

Fig. 4. Comparison of N2 mass fluxes for various ceramic materials without ionic liquid, 

tem  

 

Na rysunkach 5 i 6 przedstawiono  strumienia N2 i CO2 przez 

icznych A1, A2 i A3 (rys 5) i 

B1 i B3 (rys 6), w tem  
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Rys.5. Porównanie strumieni masy CO2 i N2 , A2 i A3 im-

pregnowanego [Emim]  

Fig. 5. Comparison of CO2 and N2 mass fluxes for ceramic material A1, A2 and A3 im-

pregnated with [Emim]  
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Rys.6. Porównanie strumieni masy CO2 i N2  impre-

gnowanego  [Emim]  

Fig. 6. Comparison of CO2 and N2 mass fluxes for ceramic material B1 and B3 impregnated 

with [Emim]  

 

Na rysunku 7 2/N2 

dla badanych membran A i B. 
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Rys.7

[Emim][Ac], temperatura 20°C 

Fig. 7. Comparison of CO2/N2 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 2 i N2 go C i D impregno-

wanego  [Emim]  

Fig. 8. Comparison of CO2 and N2 mass fluxes for ceramic material C and D impregnated 

with [Emim]  
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Rys. 9 C i D impregnowanych 

[Emim]  

Fig. 9. Comparison of selectivity of CO2/N2 separation ( ) for ceramic material C and D 

impregnated with [Emin][Ac],  temperature 20  

 

Tabela 1. Masy cieczy jonowej naniesione na  SILM 

Table 1. Masses of ionic liquid applied to SILM 

Membrana Masa IL [g] 

przed pomia-

rem 

po pomiarze utracona w trakcie 

pomiaru 

A1 - 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%) 

 

e-

urzania (A1, B1 - C s  naniesionej cieczy jonowej, 

 do 62 embrany przygotowane poprzez nanoszenie  

m-

brany: ryta jednokrotnie -19% utraty IL i A3 pokrywana dwu-

krotnie - 6,7% utraty masy.  
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p [bar]

C

Membrana 

przed pomia- iarze utracona w trakcie 

Zanurzona na 24 h 3,464 946 519 (43,8%) 

Zanurzona na 24 h 4,137 547 590 (62,6%) 

1x  0,449 360 089 (19,9%) 

1x 1,854 027 827 (44,6%) 

2x 0,601 561 040 (6,7%) 

Zanurzona na 48 h 3,162 1,657 1,505 (47.6%) 

Nanoszenie 3x 1,696 1,323 0,373 (22.0%) 

 

  

WNIOSKI 

 

 u-

wania CO2 . 

 

e-

 membrany. 

 zne A, B, C i D po impre-

CO2/N2 i-

o-

ceramicznych, – 10 m, 

. 
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by Nitrile/Glycol-Difunctionalized Ionic Liquids in Supported Ionic Liquid Membranes (SILMs), 

 

ADAM ROTKEGEL, ZENON ZIOBROWSKI 

CARBON DIOXIDE AND NITROGEN SEPARATION ON CERAMIC 

LIQUID MEMBRANES IMPREGNATED WITH IONIC LIQUID 

 

In conventional methods of CO2 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 Al2O3, SiO2 and TiO2, 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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MARIA KULAWSKA, W ORGANEK 

BADANIA NAD ZASTOSOW

CH 

 

-100 Gliwice 

Prze   wych 

w handlu katalizatora enzymatycznego lipase acrylic resin. Pomiary wykonano w zakresie zmian tempe-

ratury reakcji 313 K - 333 K, przy ach stosunku molowego substra  (alkoholu 

do kwasu), b, 1/1, 2,5/1, 3/1, 5/1. y-

 

a-

 

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  

o-

umo liwienie jej przebiegu w o-

a-

oraz perfumeryjnego. e-

rogeniczne, a od kilkunastu lat w licznych 
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a-

 jednak reakcje w 

 

W procesach est

lipazy z podklasy esteraz [1, 2]

estrowe. Wang i in. [3 o-

wania w procesach estryfikacji. lipazy uzyskane z   n-

dida   oraz amano lipase PS uzyskan  z 

cepacia Unieruchomienie na ziemi okrzemkowej (diatomaceous earth) proponowali 

jako najbardziej korzystne. Ziemia 

o-

– fitoplankton – daje 

 

o-

 

Yadav i Borkar [4] fikacji kwasu le-

katalizatora autorzy stosowali dodatkowe substancje organiczne. Najlepsze wyniki – 

 

e u-

tylo-etylowego w temperaturze 300 K, a 

temperatury reakcji 323 K. Jednak badania prowadzone przez Leszczaka i Tran-Minh 

[5] 

i e-

o-

wania katalizatora enzymatycznego,  pochodzenia surowca, oraz 

 

badanej reakcji, badacze stosowali dodatkowo rozpuszczalniki organiczne w 

formie [6], promieniowanie mikrofalowe [7 e jonowe j o 

reakcji [6, 8]. 

Kwasy e 

do 38 

  struktur 

owych ludzi,  i 

wasy czowe 

oleistymi lub    ich roz-

 w wodzie  z-

nych. 

[9]. 

badania u oktanowego z zastosowa-

niem enzymu lipazy jako katalizator
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z o-

wych in uszczowych . 

dalsze prace nad  

enzymatycznych. 

2. A 

Zastosowane odczynniki: alkohol n-oktylowy, alkohol 2-etyloheksylowy, kwas 

heptanowy, kwas nonanowy, kwas dekanowy, kwas dodekanowy, katalizatory enzy-

matyczne: amano lipase from  immobilized on diatomaceous 

earth  

), lipozyme Mm acrylic resin from  (lipaza B im-

 ), lipase acry-

lic resin from  

izolowana z ), wszystkie odczynniki cz.d.a., produkcji 

Sigma-Aldrich. Katalizator lipase acrylic resin a-

tor novozym 435 tego samego producenta, o tych samych parametrach. 

towanym 

a-

 . z-

 K dla zakresu zmian 

 t-

313  333 w przebiegu reakcji oznaczano analitycznie. 

W i-

ny reakcyjnej i o-

przez oznaczenie liczby kwasowej, tj. masy wodorotlenku potasu potrzebnej do 

 Dla wybranych syntez, przeprowadzo-

nych przy jednakowym ym stosunku molowym 3/1 oraz przy 

 

du mieszaniny poreakcyjnej temperaturach.  i-

 o-

-

wano dwukrotnie - 

bardzo dobra.  
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Rys. 1. Zmiany liczby kwasowej w reakcji estryfikacji kwasu oktanowego n-oktanolem  

wobec 0,625%  

 

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 

enzymatycznych w reakcji syntezy kwasu oktanowego z alkoho-

lem 1-oktylowym.  Mm prowadzono poprzez nasy-

 

 dodawano oktan, eter dimetylowy lub oktan i eter dimetylowy. 

pozostawiano na 30 min. w temperaturze 293 K lub podgrzewano do temperatury 323 

ec-

aktywacji katalizatora zamieszczono na wy-

kresie (rys. 1). 

amano lipase 

sze [10], zdecydowano w  kata-

a-

se). 
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Table 1. Esterification parameters of investigated fatty acids 

Kwas 

Masa  

molowa, 

g/mol 

Temp. 

 wrzenia, 

°C 

Alkohol 

Temp.  

reakcji, 

K 

Czas 

reakcji, 

min 

Liczba 

kwasowa 

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 

 

Rys. 2. Zmiany liczby kwasowej w reakcji estryfikacji kwasu dekanowego n-oktanolem 

wobec 0,625% mas. katalizatora lipase, dla  = 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 l  = 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 

o-

zowana tym enzy-

 a-

 przy war stosunku molo-

wego s  do kwasu, b = 3/1. Oceniano czas reakcji, potrzebny dla 

 

enzymatycznych. Na podstawie przebiegu reakcji, opisanych w tabeli 1, do szczegó-

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  

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 

 
Rys. 5. Zmiany liczby kwasowej w reakcji estryfikacji kwasu dekanowego izooktanolem wobec 0,625% 

mas.  

 

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 

0

20

40

60

80

100

120

0 100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000

czas (min)

li
c
z
b

a
 k

w
a

s
o

w
a

T=313 K, b=3:1

T=323 K, b=3:1

T=333 K, b=3:1

0

50

100

150

200

0 200 400 600 800 1000

czas (min)

li
c
z
b

a
 k

w
a

s
o

w
a

b=1:1, T=323 K 

b=2,5:1, T=323 K

b=3:1, T=323 K 

b=5:1, T=323 K 



96
 

 

 

 

Kwas dekanowy (decanoic acid, nazwa zwyczajowa kwas kaprynowy, capric acid) 

CH3(CH2)8COOH. z w e-

ju palmowym i kokosowym. 

onenty 

r-

z o-

kwas heksanowy 

i oktanowy, ieszaniny, 

z nich estrami, kwas dekanowy jest stosowany produktach kosmetycznych, 

 do Tak liczne zastosowania o-

dukcji kwas wych o y-

namice wzrostu produkcji [9]. 

 

Rys. 6 zmian liczby kwasowej w przebiegu estryfikacji kwasu dekanowego  

wobec 0,625% mas. katalizatora lipase -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 pr stosunku molowego   

n-oktylowego do kwasu dekanowego, przedstawiono na wykresach (rys. 2, 3). 
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-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 

 
Reakcja 

z izo-oktanolem 

Reakcja 

z n-oktanolem 

 , %mas , %mas 

alkohol 50,1 48,5 

kwas dekanowy  2,3  1,7 

ester 45,2 48,9 

  2,3  0,9 

suma 100 100 

Na kolejnych wykresach (rys. 4, 5) zaprezentowano 

i stosunku molowego  na zmiany liczby kwasowej 

w estryfikacji kwasu dekanowego alkoholem izooktylowym. Przebieg tej reakcji jest 

z 

i 

estryfikacji kwasu dekanowego alkoholem n-

oktylowym i izooktylowym przedstawiono na rys.6. W obu reakcjach uzyskany pro-

dodawany do reakcji w ometrycznej. (Tabela 2). 

n-oktylowy i 2-

izo-oktanol u-

a-

i 

w i-

katory, do e-

 

o-

z-

 

Kwas nonanowy (nonanoic acid) CH3(CH2)7COOH  naturze w postaci 

 (pelargonic 

  

w produkcji 

pieprzowych. 



98
 

 

 

 

 
Rys. 7. Zmiany liczby kwasowej w reakcji estryfikacji kwasu nonanowego n-oktanolem 

wobec 0,625% mas. katalizatora l  

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 

 
Rys. 8. Zmiany liczby kwasowej w reakcji estryfikacji kwasu nonanowego n-oktanolem wobec 0,625% 

mas.  

 

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  stosunku molowego sub-

 o-

reakcyjnej. 

Tabela 3 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 

S  
Czas reten-

cji, min 

, 

% mas 

 b = 1/1 b = 3/1 

n-oktanol 6,6 48,2 

kwas nonanowy 7,8 1,9 

ester 81,0 46,4 

 4,6 3,5 

suma 100 100 

3. WNIOSKI 

o-

 

kwasu dekanowego i kwasu nonanowego. Jako katalizator zastosowano lipaz  B uzy-

skan  z   produkt handlowy lipase 

arylic resin, w  

. W m-

oholu do kwasu 2,5/1 lub 3/1. 

o-

holem, stosowanym w 

 [12], jednak 

wymaga wysokiej temperatury, a w 

 

  (np. 

[13]) kinetyczne. Temperatura procesu 323 K pozwa-
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MARIA KULAWSKA, W 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  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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