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STOYAN NEDELTCHEV

HYDRODYNAMIC DIFFERENCE IN THE OPERATION OF
A BUBBLE COLUMN WITH A PURE ETHANOL AND
AQUEOUS SOLUTIONS OF ETHANOL

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

In this work are discussed the differences in the identification of the main transition
velocity Ujans-1 in @ bubble column (0.1 m in ID) operated with pure ethanol (96 %) and
aqueous solutions of ethanol (0.5-1.5 wt %). By means of a well-pronounced local
minimum in the profiles of two new identification parameters (novel hybrid index and
alternative hybrid index) was distinguished the Upans-; value (end of the homogeneous flow
regime). In the case of pure ethanol the Uyuns-; value was identified at 0.028 m/s, whereas
in the case of aqueous ethanol solutions the Ujans-; value was constant at 0.055 m/s
irrespective of the ethanol’s concentration. An additional transition velocity (onset of
complete foaming regime) was identified only in the case of aqueous solutions of ethanol.

Keywords: bubble column, flow regime transitions, novel identifiers, aqueous ethanol
solutions

1. INTRODUCTION

Bubble columns (BCs) are simple but very effective gas-liquid
contactors. These facilities are characterized with the absence of moving
parts, simplified maintenance procedures, uniform temperature distributions
and they exhibit excellent mass and heat transfer coefficients and improved
selectivity [1]. That is why, these important gas-liquid contactors are widely
used in many chemical, biological and petrochemical industrial applications.
Various useful processes such as oxidations, chlorinations,
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oxychlorinations, carboxylations, carbonylations, suphonations,
dehydrosulphonations, hydrogenations, alkylations, polymerisations,
esterifications and hydrogenations can be performed in BCs. Most of these
processes are being performed at high temperature and pressure. Due to their
very good heat transfer performance, BCs are preferred for exothermic
reactions.

The BC hydrodynamics is complex and difficult to predict (especially at
high gas flow rates). The reactor volume productivity, liquid mixing, mass
and heat transfer regime is established. For the purposes of this work, the
following notation will be used: Upans-1 corresponds to the end of the
homogeneous FR and Upyas-2 corresponds to the onset of the complete
foaming regime.

Precise knowledge of the hydrodynamic conditions in the BCs is required
to ensure the largest possible contact surface between the two phases to
achieve the desired reaction properties, operating conditions and to
minimize the dead zones inside the column. The hydrodynamic conditions
inside the column can be varied in terms of superficial gas velocity U,
sparger layout and column design, physical parameters of the involved
components, etc. An efficient sparger design is crucial for the optimal
distribution of the gaseous phase in the liquid with minimum construction,
operation and maintenance costs. The U, value is the key operational
parameter, which determines the performance and efficiency of BCs.

Alcoholic solutions are known to stabilize the homogeneous FR due to
the suppression of coalescence [2,3]. The stabilization of the homogeneous
FR by the addition of ethanol has been confirmed by several groups [4-7].
Besagni et al. [8] have studied the effect of the addition of ethanol on the
main transition in a large-diameter BC (0.24 m in ID). The authors also
found that the presence of ethanol stabilizes the homogeneous FR, increases
the gas holdup and bubble shape as well as the bubble size distributions.
Nedeltchev et al. [9] found that in the case of nitrogen—ethanol (96 %)
system aerated in a narrow BC (0.1 m in ID) the main transition velocity
Uprans-1 occurs at 0.028 m/s. By means of another parameter this transition
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velocity was identified at 0.025 m/s [10]. It was mentioned that Krishna et
al. [4] reported Uprans-1 value of 0.027 m/s in a narrower BC (0.05 m in ID)
equipped with a porous plate distributor.

Nedeltchev et al. [9] found that at elevated pressure (0.3 MPa) the end of
the homogeneous FR occurred at 0.045 m/s, i.e. it was shifted to higher U,
value. This transition velocity (0.045 m/s) is predictable by means of the
empirical correlation of Im et al. [11].

The main objective of this work is to compare the main transition
velocities identified by the same reliable parameter in a BC operated with
pure ethanol and aqueous solutions of ethanol and to draw some important
conclusions about the BC operation with alcohols.

2. NEW IDENTIFICATION METHODS

2.1. NOVEL HYBRID INDEX (NHI)

This dimensionless parameter will be applied to differential pressure
(DP) fluctuations measured in a narrow BC (0.1 m in ID) equipped with a
perforated plate (PP) distributor and operated with a nitrogen—ethanol (96
%) system. The DP time series (10 000 points, 100 s) will be divided into 10
different intervals consisting of 1000 points. Then, the local average
absolute deviation (AAD) in each period will be estimated. AAD is a robust
statistical estimator of the data width around the mean. It is a sum of all
absolute differences [xj—xmean| divided by the total number of points (10
000) in the time series. In the algorithm below dimensionless AAD values
are used. In other words, the dimensional AAD is divided by 1 mbar since
most of the dimensional AAD values in the homogeneous FR are below this
threshold value.

Further, the probability Pi for having such a data sequence yielding a
particular AAD in each period will be calculated as a ratio of the AAD in
that period divided by the sum of all AAD values:
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P;=AAD:(d)! ¥, AAD(d) (1)
The information amount /4; in each period will be calculated as follows:
14=—log (P)) (2)

The novel hybrid index (NHI) represents the following ratio:
NHI= YN 1A= YN AAD; )|/ T, 1A (3)

At low Ug values the NHI value is much higher than 1. However, at Ug
values beyond 0.025 m/s it varies between 0 and 1. The NHI value
characterizes the statistical non-uniformity in the measured signal. At the
main regime transition velocity the signals are better ordered, i.e. statistically
more uniform [12].

2.2. ALTERNATIVE HYBRID INDEX (AHI)

In the case of aqueous solutions of ethanol, the gauge pressure (GP)
fluctuations become smaller and thus the NHI algorithm loses its capability
to identify clearly the main transition velocity. For such cases, an alternative
hybrid index (AHI) was developed. It is a function of the dimensionless total
AAD (based on all 10 000 points) and dimensionless bubble rise velocity:

AHI=1—(4ADr (d) | Us (d)) “4)

The total AAD was rendered dimensionless be dividing it to 1 mbar, i.e.
the threshold value for the homogeneous FR. In the same way, the bubble
rise velocity U, was rendered dimensionless be dividing it to 1 m/s, which
is the upper limit for this key parameter. In other words, the U, values never
exceed this critical bubble rise velocity. It is noteworthy that at high U,
values the AHI could exceed the unity value.
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3. MEASUREMENT TECHNIQUES

3.1. GAUGE PRESSURE (GP) FLUCTUATIONS

The gauge pressure (GP) fluctuations (10 000 values) in a narrow BC (0.1
m in ID) operated with aqueous solutions of ethanol (0.5-1.5 wt %) have
been recorded by means of the pressure sensor PR-33X (range: 0-1 bar) of
the company Keller AG (Switzerland). The sensor was installed at an axial
position of 0.65 m above the PP gas distributor (96 orifices x & 1.0 mm).
Two examples of GP fluctuations at different U, values are illustrated in
Fig.1.
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Fig. 1. GP fluctuations at two different U, values in an aqueous solution of ethanol (0.5 wt %).
Rys. 1. Wahania ci$nienia manometrycznego (GP) przy dwoch wartosciach predkosci gazu Uy w
wodnym roztworze etanolu (0,5% wag.).

3.2. DIFFERENTIAL PRESSURE (DP) FLUCTUATIONS

The DP fluctuations in a stainless steel column (0.102 m in ID; height:
2.4 m) operated with a nitrogen — ethanol (96 %) system have been measured
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(at a sampling frequency of 100 Hz) at an axial height of 0.65 m by means
of'a DP transducer (LABOM GmbH, Germany, range 0—1 bar). The column
was equipped with a PP sparger (19 orifices x & 1.0 mm). Sample DP
fluctuations are exhibited in Fig. 2. One end of the DP sensor was flush
mounted with the column’s wall at an axial position of 0.65 m, whereas the
other end of the DP transducer was connected to the column’s top.
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Fig. 2. Differential pressure fluctuations at Ug= 0.046 nv/s in a nitrogen—ethanol BC.
Rys. 2. Wahania réznicy cisnien dla Ug= 0.046 m/s w kolumnie barbotazowej, pracujacej w
uktadzie azot-etanol.
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4. RESULTS AND DISCUSSION

4.1. GP FLUCTUATIONS IN AQUEOUS SOLUTIONS OF ETHANOL

Fig. 3 shows that the alternative hybrid index (AHI) is capable of
identifying the main transition velocities in the case of an aqueous solution
of ethanol (0.5 wt %). The main transition velocity Upyans-1 occurs at Ug =
0.055 m/s (end of homogeneous FR) and is clearly identifiable by the zero
AHI value. Another local minimum in the AHI profile appears at 0.082 m/s.
It marks the onset of the complete foaming regime (denoted in this work as
second transition velocity Uans-2). The upper zone of the bubble bed is
occupied by a deep foaming layer consisting of very small and tightly packed
bubbles. In between the transition velocities Upans-1 and Uprans-2 1S existing the
heterogeneous FR.
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Fig. 3. FR identification in a BC operated with an aqueous solution of ethanol (0.5 wt %).
Rys. 3. Identyfikacja rezimu przeptywu w kolumnie barbotazowej zasilanej wodnym roztworem
etanolu (0,5% wag.).
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When the concentration of ethanol in the mixture with a deionized water
is doubled, then the main transition velocity Ujans-; remains unchanged at
0.055 m/s, whereas the second transition velocity Usans-2 shifts to a higher
Ug value (0.093 m/s). Fig. 4 shows that only the first transition velocity
Utrans-11s characterized with a well-pronounced local minimum.
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Fig. 4. FR identification in a BC operated with an aqueous solution of ethanol (1.0 wt %).
Rys. 4. Identyfikacja rezimu przeptywu w kolumnie barbotazowej zasilanej wodnym roztworem
etanolu (1,0% wag.).

When the concentration of the ethanol in the mixture is tripled, then the
Uprans-1 value remains the same (0.055 m/s), whereas the Ujans-2 value is
identifiable at U,=0.085 m/s. Fig. 5 illustrates that the first transitional
velocity Upans-1 1s identified on the basis of a well-pronounced local
minimum, whereas the second one Upans-2 1s distinguishable on the basis of
a local maximum, which detects the change of the trend in the AHI profile.



Hydrodynamic difference in the operation... 13

—
oY

Upans=0.085 m/s

) )
e e —
£ [+ =] — (3]

Alternative hybrid index
(]
']

0 O
0,035 0,045 0,055 0,065 0,075 0,08
Superficial gas velocity (m/s)

L

0.095

Fig. 5. FR identification in a BC operated with an aqueous solution of ethanol (1.5 wt %).
Rys. 5. Identyfikacja rezimu przeptywu (FR) panujacego w kolumnie barbotazowej pracujacej
na wodnym roztworze etanolu (1,5% wag.).

4.2. DP FLUCTUATIONS IN A NITROGEN-ETHANOL SYSTEM

Fig. 6 shows that in the case of a nitrogen—ethanol (96 %) system aerated
at ambient pressure in a narrow BC (0.1 m in ID, PP gas distributor (19 x @
1.0 mm)), only the first transition velocity Upans-1 1s identifiable. The use of
a nitrogen gas instead of air is a very minor difference since both gases have
very similar properties. At U,=0.028 m/s a well-pronounced local minimum
in the NHI profile is observed. It distinguishes the boundary between the
homogeneous and heterogeneous FRs. This regime boundary is the most
important transition in the BC operation. The monotonously decreasing NHI
values imply that the gas—liquid dispersion is becoming more homogeneous
up to the transition point. Krishna et al. [4] have reported that the transitional
gas holdup is 0.14 in their BC and based on a Wallis plot the authors have
shown that the transitional point is 0.027 m/s in the case of a BC (0.05 m in
ID, porous distributor: 20 — 40 um) operated with an air—ethanol system. It
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is noteworthy that the semi-empirical correlation of Reilly et al. [13]
overpredicts (0.038 m/s) the experimental Uyans-1 value. So, obviously this
correlation needs to be improved (in the case of alcohols). The empirical
correlation of Im et al. [11] also yields 0.037 m/s for the main transition
velocity. It is also interesting to note that a transition FR cannot be clearly
distinguished. Fig. 6 exhibits also that the heterogeneous FR is characterized
with a monotonous NHI increase. This is attributed to the constantly
increasing large coalesced bubbles. It is also hard to distinguish the onset of
the complete foaming regime.
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Fig. 6. Dependence of the NHI on Uy in a BC operated with a nitrogen—ethanol system.
Rys. 6. Zaleznos¢ nowego indeksu hybrydowego (NHI) od predkosci gazu Uy w kolumnie
barbotazowej pracujacej w uktadzie azot—etanol.

CONCLUSIONS

Based on two new indices (NHI and AHI) was demonstrated that the main
transition velocity Usans-1 in @ BC operated with a pure ethanol occurs much
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earlier than in the cases of aqueous ethanol solutions (0.5—1.5 wt %). In the
nitrogen—ethanol system the main transition velocity Upyans-1 Was identified
at 0.028 m/s, whereas in the case of mixtures of deionized water and ethanol
(0.5-1.5 wt %) the Uyans-1 value was always identified at 0.055 m/s. The
second finding is that in a nitrogen—ethanol system only one main transition
velocity was identified, whereas in the aqueous solutions of ethanol two
transition velocities (Uyans-1 and Upans-2) Were distinguished. The novel
hybrid index (NHI) is not very effective when the bubbles become smaller
as in the cases of aqueous solutions of ethanol. That is why, the alternative
hybrid index (AHI) was developed and successfully applied in these cases.

SYMBOLS
AAD — average absolute deviation, mbar
AAD(d) — dimensionless AAD, —
AADr — total AAD (based on all data points), mbar
AAD(d) — dimensionless total AAD, —
AHI — alternative hybrid index, —
i — number of the interval in the time series, —
14 — information amount, bit
j — number of a given point in the time series, —
N — number of intervals, —
NHI — novel hybrid index, —
P — probability, —
Uy — bubble rise velocity, m/s
Uy(d) — dimensionless bubble rise velocity, —

U, — superficial gas velocity, m/s
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Usrans-1 — first transition velocity, m/s
Usrans-2 — second transition velocity, m/s
X — point from the time series, mbar
Xmean — mean in the given interval, mbar
ABBREVIATIONS
BC — bubble column
DP — differential pressure
FR — flow regime
GP — gauge pressure
PP — perforated plate
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STOYAN NEDELTCHEV

ROZNICE HYDRODYNAMIKI KOLUMNY BARBOTAZOWEJ PRACUJACE] Z
CZYSTYM ETANOLEM 1 JEGO WODNYM ROZTWOREM

W pracy oméwiono réznice w identyfikacji glownej predkosci przejscia Upans-i
w kolumnie barbotazowej (0,1 m w ID) pracujacej na czystym etanolu (96%) i wodnych
roztworach etanolu (0,5-1,5% wag.). Za pomoca wyraznego lokalnego minimum
w profilach dwoch nowych parametréw identyfikacyjnych (nowego indeksu hybrydowego
i alternatywnego indeksu hybrydowego) wyznaczono warto$¢ Upans-r (koniec

homogenicznego rezimu przeplywu). W przypadku czystego etanolu warto$¢ Upans-
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okreslono na 0,028 m/s, podczas gdy w przypadku wodnych roztworéw etanolu wartos¢
Upans-1 byta stata 1 wynosita 0,055 m/s niezaleznie od stgzenia etanolu. Dodatkowa predkosé
przejécia (poczatek rezimu catkowitego pienienia) zostata zidentyfikowana tylko

w przypadku wodnych roztwordéw etanolu.
Stowa  kluczowe: kolumna barbotazowa, zmiany rezimu przeplywu, nowe

identyfikatory, wodne roztwory etanolu

Received: 3.10.2024
Accepted: 19.11.2024
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MIKOLAJ SUWAK, KATARZYNA SINDERA, TADEUSZ KLESZCZ

OPORY PRZEPLYWU W WYPELNIENIACH
KATALITYCZNYCH REAKTOROW STRUKTURALNYCH

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

Przedmiotem badan byta charakterystyka zjawisk przeptywowych w krotkokanatowych
wypehieniach strukturalnych nowej generacji, tzw. struktur optywowych. Sg to struktury
o zmodyfikowanym ksztalcie przekroju poprzecznego Scianek, uformowanym na wzor
skrzydta samolotu. Badaniom poddano nosniki wydrukowane ze stali 316 metoda SLM o
szesciokatnych ksztattach przekroju poprzecznego i dlugosciach kanatow rownych 3, 61 12
mm.

Stowa kluczowe: reaktory strukturalne, wypeknienia katalityczne, ochrona srodowiska

1. WPROWADZENIE

Rosnaca emisja gazéw szkodliwych dla srodowiska (np. metan, tlenki
azotu i siarki, lotne zwigzki organiczne) oraz wynikajace z niej zmiany
w §rodowisku naturalnym sg powodem, dla ktérego poszukuje si¢ i rozwija
technologie umozliwiajagce redukcje ilo§ci uwalnianych gazoéw ze zrodet
antropogenicznych [1, 2]. Jednym ze sposobow na ograniczanie tego
problemu, jest zastosowanie reaktorow katalitycznych, w ktorych prowadzi
si¢ proces oczyszczania przemystowych gazow odlotowych (np. poprzez
utlenianie) [3, 4]. W przemysle dominujg dwa typy reaktoréw: reaktory ze
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ztozem usypanym oraz reaktory monolityczne. Pierwsze rozwigzanie
zapewnia znacznie intensywniejszy transport ciepta i masy, podczas gdy
drugie cechuje si¢ o wiele nizszymi oporami przepltywow [5].

W przypadku reaktorow monolitycznych, ze wzgledu na mate Srednice
kanatow, przeptyw ptynu odbywa si¢ w sposob laminarny. Profile predkosci,
temperatury oraz st¢zenia na przewazajacej dtugosci kanalu sg wowczas
w petni rozwinigte (paraboliczne), przez co transport ciepta i masy odbywa
si¢ na drodze poréwnywalnej z ekwiwalentnym promieniem kanatu.
Zintensyfikowanie przewodzenia ciepta i wymiany masy w reaktorach
monolitycznych jest mozliwe poprzez skrocenie jego dtugosci, co zostato
zaproponowane 1 eksperymentalnie potwierdzone w pracach Kotodzieja
1 wsp. [6, 7]. To rozwigzanie opiera si¢ na dobraniu dtugosci struktury w taki
sposob, aby rozwijajacy si¢ przeptyw laminarny wystgpowat na catej lub
przewazajacej dlugosci kanalu. Transport ciepta i masy zachodzi wowczas
tylko przez stosunkowo cienkg warstwe przyscienng, co skutkuje wigkszymi
wspotczynnikami wnikania ciepta i masy oraz wyzszymi wspotczynnikami
oporu przeptywu w poréwnaniu do przeptywu laminarnego rozwini¢tego [8].
Wspotczynniki te opisywane sg w literaturze za pomocg liczb kryterialnych,
takich jak liczba Nusselta (wnikanie ciepta), Sherwooda (wnikanie masy) czy
Fanninga (opory przeptywu), ktore Shah i London [8] prezentujag w formie
zaleznosci od bezwymiarowej dtugosci kanatu zdefiniowanej dla przeptywu
rozwijajacego sie:

termicznie = (1)
dp RePr
mMasowo M=t (2)
dp Re:Sc
hydrodynamicznie A (3)

dp'Re
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Rys. 1. Formowanie si¢ profilu predkos$ci/temperatury/st¢zenia w kanale: 1 - przeplyw laminarny
rozwijajacy sig, 2 - przeptyw laminarny rozwinigty.
Fig. 1. Formation of velocity/temperature/concentration profile in the channel:1 - developing laminar
flow, 2 - developed laminar flow.

Wypehienia monolityczne, w ktorych przeptyw laminarny rozwijajacy
si¢ wystepuje na calej lub przewazajacej dtugosci kanatu sg nazywane
strukturami krétkokanatowymi.

Parametrem wplywajacym na wlasciwosci transportowe i przeplywowe
wypehien monolitycznych jest, obok dtugosci kanalow, réwniez ksztatt ich
przekroju poprzecznego. Wplyw ten mozna oceni¢ porownujac np. wartosci
liczb Nusselta dla laminarnego przeptywu rozwinictego (full deweloped - fd),
dla ktorego wartos¢ ta jest funkcja tylko ksztattu kanatu. Wartos$ci te zostaty
zamieszczone w Tab. 1 z uwzglednieniem dwoch réznych warunkow
brzegowych: staty strumien ciepta dostarczany do $cianki kanatu (<H>) lub
stala temperatura $cianki kanatu (<T>). Na podstawie danych
zamieszczonych w Tab. 1 wynika, ze najbardziej korzystnym ksztaltem
przekroju poprzecznego kanatu jest koto [9-15]. Nalezy pamigta¢ jednak
o tym, ze ksztalt ten charakteryzuje si¢ najbardziej korzystnymi
wlasciwosciami transportowymi w odniesieniu do pojedynczego kanatu.
W przypadku rozwazania catego monolitu - bardziej korzystnym jest
zastosowanie kanatow o przekroju sze$ciokata foremnego niz kota, poniewaz
takie rozwigzanie zapewnia lepszy stopien wypelnienia przekroju
poprzecznego monolitu (okoto 10% wigcej kanaldéw w monolicie).
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Tabela 1. Parametry transportowe i przeptywowe dla wybranych geometrii przekroju poprzecznego
kanatow.
Table 1. Transport and flow parameters for selected channel cross-sectional geometries.

Ksztalt przekroju Nug<n> | Nufacr> Lit.
(f-Re)q | (f-Redq
poprzecznego Nufa<t> Nufg<r> (fRe)sa
kanatu
Kwadrat 3,608 2,976 14,227 0,254 0,209 [16]
Trojkat 0,233 0,185 [16, 17]
) 3,111 2,47 13,333
réwnoboczny
Koto 4,364 3,657 16 0,273 0,229 [17]
Szesciokat 0,266 0,222 [17,18]
4,002 3,346 15,054
foremny

Jak powszechnie wiadomo, ksztatt omywanego obiektu ma istotny wptyw
na warto$¢ wspotczynnika oporu czotowego, Cp, ktory z kolei wptywa na
wielko$§¢ oporéow czotowych. Duze znaczenie ma réwniez promien
krzywizny obiektu (zar6wno w odniesieniu do powierzchni czolowej, jak
1 dalszej czgsdci ksztattu). Lza, kula i pétkula majg bardzo zblizony ksztatt
powierzchni czotowej, jednak ksztalt tzy, dzigki wydtuzonej czesci tylnej,
charakteryzuje si¢ mniejszymi oporami czotowymi niz pétkula i kula. Z kolei
profil skrzydta samolotu, dzigki jeszcze bardzie; wydluzonemu ksztattowi
oraz mniejszej krzywiznie powierzchni czotowej, posiada warto$¢ Cp o rzad
mniejsza niz tza [19, 20].

Poniewaz struktury szesciokatne charakteryzuja si¢ zarowno korzystnymi
parametrami transportowymi i przeptywowymi (patrz Tab. 1.) oraz
upakowaniem kanatow, celem pracy bylo doswiadczalne wyznaczenie
oporéw przeptywu powietrza przez wypetnienia reaktoréw katalitycznych
nowej generacji, tzn. struktur oplywowych o szesciokatnym ksztalcie
przekroju poprzecznego kanatow. Zasadnicza innowacja proponowanych
wypehien jest uksztattowanie $cianki kanaléw na podobienstwo skrzydta
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samolotu. Jako profil $cianki wybrano profil skrzydta NACA 0006. Taka
geometria powinna  znaczaco  zintensyfikowa¢ transport ciepta
i masy w porownaniu do tradycyjnych monolitow 1 struktur
krotkokanatowych, réwnoczes$nie opory przeptywu powinny by¢ nieco
wigksze niz dla monolitow i zblizone do wartosci charakterystycznych dla
struktur  krétkokanalowych. Opracowano wlasne korelacje opisujace
eksperymentalnie otrzymane warto$ci wspotczynnikow oporu Fanninga.
Poniewaz, jak dotad, brak jest prac na temat krotkokanatowych nos$nikow
katalitycznych o oplywowym ksztalcie $cianek, otrzymane wyniki
eksperymentalne poréwnano z wartosciami obliczonymi na podstawie
korelacji opracowanych dla struktur krotkokanatowych, a takze wypetnien
klasycznych (monolitycznego 1 ztoza usypanego).

2. METODYKA BADAWCZA

Struktury testowane eksperymentalnie zostaly wytworzone technika
selektywnego stapiania laserowego (ang. Selective Laser Melting, SLM) ze
stali nierdzewnej 316L przy uzyciu urzadzenia SLM 50 firmy Realizer.
Wszystkie nos$niki zostalty wytworzone na Politechnice Wroctawskiej.
Przyktadowe zdjecie oraz model 3D testowanej eksperymentalnie struktury
przedstawiono na Rys. 2. W celu zweryfikowania doktadnosci wydruku,
wykorzystujac metod¢ tomografii komputerowej (ang. x-ray computed
tomography - XCT), okreslono powierzchni¢ witasciwg (Sv, ang. specific
surface area), porowatos¢ (&) oraz wysokos¢ wewnetrzna kanatu (%), ktora
istotnie zmienia si¢ wzdhuz dlugosci struktury. Technika XCT polega na
skanowaniu wykonanej struktury, czego rezultatem jest seria obrazéw
przekrojow poprzecznych probki ,,warstwa po warstwie” [21]. Metoda ta jest
stosowana w przypadku no$nikéw katalitycznych o strukturze 3D [22, 23].
Analiza wykonana zostala za pomoca urzadzenia Metrotom 1500 firmy
Zeiss, z rozdzielczos$cia wynoszaca 63,88 pum, we wspotpracy z Politechnika
Wroctawska.
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a) b)

Rys. 2. a) Zdjecie, b) model 3D (XCT) testowanej struktury optywowe;j.
Fig. 2. Photo, b) 3D model (XCT) of the tested streamlined structure
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Rys. 3. Aparatura pomiarowa: 1 - sprezarka, 2 - rotametr, 3 - reaktor, 4 - termopary, 5 - system
zbierania/przetwarzania danych, 6 - struktura.
Fig. 3. Measuring equipment: 1 - compressor, 2 - rotameter, 3 - reactor, 4 - thermocouples, 5 - data

acquisition/processing system, 6 - structure.
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Badania eksperymentalne oporéw przeptywu przeprowadzono dla
wszystkich  testowanych struktur. Schemat aparatury pomiarowej
przedstawiono na Rys. 3. Eksperymenty prowadzono dla jednofazowego
przeptywu gazu (powietrza) w warunkach otoczenia, zmieniajac predkosé
przeptywu wo w zakresie od ~0,7 + ~12 m'sl. W badaniach stosowano
reaktor o prostokatnym ksztalcie przekroju poprzecznego o wymiarach
wewnetrznych 45 x 30 mm. Opory przeptywu mierzono za pomoca
mikromanometru Recknagla oraz przetwornika réznicy cisnien (doktadnos¢
pomiaru dla obu urzadzen wynosi 1 Pa).

Tabela 2. Parametry testowanych struktur.

Table 2. Parameters of tested structures.

Dlugosé cpsi EXCT Svxers hgr xcr,
Ksztalt
i Dtugo$¢ | bokow kanatu m?m mm
przekroju . .
Struktura kanatu, (jednostki
poprzeczneg
mm powtarzalnej),
o kanalu
mm
Szesciokat 46 | 0,698 | 923,20 3,16
SHex3 3 2,3
foremny
Szesciokat 46 | 0,657 | 848,68 3,27
SHex6 6 2,3
foremny
Szesciokat 46 0,691 | 844,10 3,06
SHex12 12 2,3
foremny
3. WYNIKI

Parametry charakteryzujace badane struktury, w tym warto$ci
powierzchni wlasciwej 1 porowato$ci wyznaczone metoda tomografii
komputerowej wspomaganej oprogramowaniem iMorph przedstawiono
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w Tab. 2. Na podstawie obrazéw tomograficznych 2D wyznaczono rowniez
wysokosci kanatéw na calej ich dlugosci. Pomiary wykonano dla co najmniej
3 kanatow, a otrzymane wartosci usredniono. Wyznaczone w ten sposob
wysokosci kanalow wydrukowanych struktur poréwnano z warto$ciami
modelu CAD, a wyniki przedstawiono na Rys. 4.

a
h
m
2

® SHex3,XCT
SHex3, CAD

0 L,mm 3

® SHex6, XCT

SHex6, CAD

® SHex12,XCT

= SHex12, CAD

o +——TTtT—TTT"T+TTTTTF+TT T T

0 3 6 9 L,mm 12

Rys. 4. Porownanie rzeczywistej i modelowej wysokosci kanatow struktur sze$ciokatnych o dtugosci:
A-3mm,B-6mm,C-12mm
Fig, 4. Comparison of the actual and model height of hexagonal structure channels with lengths: A - 3
mm, B - 6 mm, C - 12 mm
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Sprawdzono réwniez wpltyw dlugosci badanych struktur na wielkos¢
oporow przeplywu, co pokazano na Rys. 5. Jak mozna zauwazy¢, wptyw ten
jest niewielki i ro$nie ze wzrostem predkosci gazu.

120 +
i « ® SHex3 P
® SHex6
Pa |
® SHex12 @
® 2]
@
[} @
[ ]
60 +
®
]
@
o ®
] @
_/ '
0 A } i
0 6 Wo, m-s™ 12

Rys. 5. Wptyw dlugosci struktury na opory przeptywu
Fig. 5. The influence of structure length on flow resistance

Wyznaczone do$wiadczalnie wartosci oporéw przeptywu dla struktur
optywowych poréwnano =z wartosciami obliczonymi z Kkorelacji
literaturowych  dla  wypelnien = monolitycznych  oraz  struktur
krotkokanatowych sze$ciokatnych (Tabela 3). W wigkszosci sa to
rozwigzania teoretyczne [24 - 28], ktore zakladajg ptaski profil predkosci
ptynu na wlocie do kanalu. Oznacza to, ze pomijany jest wptyw powierzchni
czolowej kanatlu, ktora powoduje powstawanie skladowych predkosci
prostopadtych do kierunku przeptywu, wyznaczone opory sa wiec gtownie
oporami lepkimi towarzyszacymi przeptywowi przez kanal, natomiast
w warunkach eksperymentalnych wystepuja rowniez opory inercyjne [29].
W literaturze dostgpne jest takze rownanie pétempiryczne Hawthorna [30],
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Tabela 3. Korelacje literaturowe opisujgce opory przeptywu dla struktur sze$ciokatnych

Table 3. Literature correlations describing flow resistance for square structures.

Autor Wzor Uwagi
Hawthorn 0,045\%°
f-Re = 15,054 (1 +— ) Lt <02
[30] L
+ —
Asako 1 wsp. = 15,065 - 4 +K K=1324
p-u’ dy - Re .
[24] 5 0,00002 < L* <0,7
Turgut [25] (f-Re) = 15,077 + 0,03(L*)~ 101 0,0005 <L*=<0,1

W= 1+ (Wo—1) | Voo =
140,334+ 4257 T
n-1

12 (3—-d);n= :;
— de ,de_ﬁ;K:
dmax P
AP =649 - Lt + 1,33
13,766(L+)%° - (x2%)
+ 1 1+o,74'd*2
. 3 5 n-1
Yilmaz [26] 14 13,959 - (LH)05 + (13,1366) _ (L+)1'5] K.
12
o =5 @ -dy?

2 J2.3=4
7 7 —3d*

&

5—2d*
caly zakres L*

f " Re\/z
2
b 12
Muzychka i 197¢ po =1
. e-(1+e)|1- tanh
Yovanovich Ve (1 )[ > (26)]

[27] 2

()

caty zakres L*
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Autor Wzor Uwagi
Gundlapally 0,65
i Balakotaiah f -Re = 15,05 +L++O'T\/L_+ 0,001 < L*< 10
(28]
L =6 mm,
Sindera i kanatl: wysokos$¢
wsp. [31] (f - Re) = 15,054 + 0,175(L+)~11° 2,26 mm, grubosé

Scianek 0,43 mm;
0,008 <Lt <0,1

oraz korelacja Sindery i wsp. opracowana na podstawie wynikow
eksperymentalnych dla struktury krotkokanalowej o dlugosci kanatu

wynoszacej 6 mm. [31].

W niniejszej pracy pordéwnanie oporow przeptywu dla struktur
optywowych z wartosciami wilasciwymi dla wypekienia monolitycznego
1 struktur krétkokanalowych przedstawiono w formie zaleznosci f od Re

(Rys. 6.).
0,6 ® SHex3
£ [Hawthorn] A
05 e« [Asako i wsp.]
! Y e« [Yilmaz]
e e e e e [MuzychkaiYovanovich]
0,4 ® === [Turgut]
b X [Gundlapally i Balakotaiah]
[Sindera]
([
( P °
-------- Tt
2000 3000 Re 4000
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03 T ® SHex6
: [Hawthorn] B
f ] e [Asako i wsp.]
== [Yilmaz]
02 1 e e e e [Muzychka i Yovanovich]
’ = = = [Turgut]
X [Gundlapally i Balakotaiah]
[Sindera]
0,1 +
— e e — G —p
\-_~-
0 T T T T {
0 1000 2000 3000 Re 4000
0'3 — [ ] SHex12
‘ ] [Hawthorn] C
] e o [Asako i wsp.]
i e« [Yilmaz]
] e e e oo [MuzychkaiYovanovich]
0.2 E_ === [Turgut]
] X [Gundlapally i Balakotaiah]
] [Sindera]
01+
] Seo
I S R i |

0 1000 2000 3000 Re 4000
Rys. 6. Wspotezynnik oporow Fanninga dla struktur szesciokgtnych o dlugosci: A - 3 mm, B - 6
mm,
C - 12 mm. Poréownanie z rownaniami literaturowymi. [17, 20, 22-26]
Fig. 6. Fanning drag coefficient for hexagonal structures with lengths: A - 3 mm, B - 6 mm, C - 12

mm. Comparison with literature equations.
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Jak mozna zauwazy¢, eksperymentalny wspotczynnik oporu Fanninga
dla SHex3 lezy powyzej obliczonych na podstawie korelacji literaturowych
(Rys 6A). Dla struktury o dlugosci 6 mm (Rys. 6B) dobra zgodnos¢
wynikow eksperymentalnych z obliczonymi otrzymano wedlug korelacji
Hawthorna [30] dla Re ponizej 1000 i wedlug Asako [24] dla Re powyzej
1000. Wartos$¢ f dla najdtuzszej struktury (Rys. 6C) w catym zakresie
wartosci liczby Reynoldsa dobrze opisane s3a réwnaniem Muzychki
1 Yovanovich [27]. Porownanie wynikéw otrzymanych dla struktury
optywowej o dtugosci 6 mm z wynikami przedstawionymi w pracy Sindery
1 wsp. [31] wykazato, ze wspolczynniki oporu Fanninga dla struktur
optywowych sg zblizone lub wigksze niz dla struktury krotkokanatowe;.
Porownanie wartosci $rednich bledéw wzglednych i1 Srednich odchylen
standardowych dla eksperymentalnie wyznaczonych wspdtczynnikow
oporu Fanninga oraz obliczonych na podstawie rownan literaturowych
przedstawiono w Tab. 4.

Tabela 4. Porownanie wynikow eksperymentalnych i korelacji literaturowych dla struktur
kwadratowych.
Table 4. Comparison of experimental results and literature correlations for square structures.

SHex3 SHex6 SHex2
Autr ey, %;0,% ey, %;0,% ey, % ;0, %

Hawthorn [30] 52512 23;12 21;8

Asako i wsp. [24] 41 ;10 34;19 4317
Turgut [25] 81;3 70;5 72;2

Yilmaz [26] 57;9 32;12 24 ;7
Muzychka i Yovanovich [27] 52:9 28 ;10 5:;4

Sindera i wsp. [31] 68 ;6 35;10 19;13
Gundlapally i Balakotaiah [28] 527 287 32:7
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Dla wypelnien monolitycznych 1 struktur krotkokanatowych, opory
przeptywu, w warunkach przeptywu laminarnego rozwijajacego si¢, czesto
opisywane sa zaleznoscig w funkcji bezwymiarowej dtugosci kanalu dla
przeptywu rozwijajacego si¢ hydrodynamicznie (L+). Jak mozna zauwazyc¢,
dla struktur sze$ciokatnych wyznaczone eksperymentalnie zaleznos$ci (f'Re)
od L+ sa zblizone do siebie (Rys. 7). Ponadto, wszystkie wyniki
eksperymentalne otrzymane dla struktur optywowych znajduja si¢ powyzej
linii wlasciwej dla przeptywu laminarnego w petni rozwinigtego (f'Re)s, co
potwierdza wystgpowanie rozwijajacego si¢ przeplywu laminarnego
w kanatach testowanych struktur.

800 ® SHex3
f-Re ® SHex6
SHex12
600
===+ (fRe)y= 15,054
e
®
400 +
]
200 +
Yoo
0 ".""".‘.".‘.'71'.'""!".'.“."1
0 0,01 L* 0,02

Rys. 7. Warto$¢ (f'Re) w zaleznosci od L™ dla struktur sze$ciokatnych.
Fig. 7. Value of (fRe) depending on L* for hexagonal structures.
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Opracowano dla nich réwnanie korelacyjne w postaci proponowanej
w literaturze:

f-Re=(f Re)sqg+a- (LHP (4)
ktore, dla badanych struktur przyjeto nastgpujaca forme:
f+Re = 15,054 4 0,4146 - (L*)~02077 (5)

Powyzsze rownanie opisuje dane eksperymentalne ze srednim btedem
wzglednym nieprzekraczajacym 16% 1 maksymalnym odchyleniem
standardowym wynoszacym 11%. Poréwnanie wartosci eksperymentalnych
z obliczonymi na podstawie zaproponowanej korelacji przedstawiono na
Rys.8.

700 +
®
(FRe) | ©SHex3 +16%
17 @SHex6 *
i O
] @SHex12
| o -16%
350 T ®
i @ ®
@
1 L)
U T T T T T T I T T T T T T =
0 350 (f-Re)eyp 700

Rys. 8. Porownanie wartosci (f'Re) eksperymentalnych i obliczonych z rownan wg. rownania 5
dla struktur szesciokatnych.
Fig. 8. Comparison of experimental and calculated (f'Re) values according to Eq. 5 for hexagonal
structures.
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Struktury optywowe poréwnano roéwniez z konwencjonalnymi
wypelnieniami: ~ monolitycznym  oraz  zlozem  usypanym, ktore
charakteryzowaty si¢ powierzchnig wlasciwa zblizong do testowanych
struktur (okoto 1000 m?m?). Ich parametry przedstawiono w Tab. 5.
Poniewaz najpowszechniej stosowanym wypetieniem monolitycznym jest
wypehienie o dhugosci 0,1 - 0,3 m [32] i kwadratowym przekroju
poprzecznym kanatéw (katalizator samochodowy), dlatego do poréwnania
przyjeto taki typ monolitu. Opory przeptywu dla monolitu wyznaczono za
pomocg korelacji Hawthorna [30], natomiast dla zloza usypanego
zastosowano korelacje Erguna [33]:

Wne(1—g)2 w2.(1—
=150 T g 75 2000 (6)

. .e3
L Dy Dp-e

Tabela 5. Parametry wypetienia monolitycznego i ztoza usypanego wybranych do poréwnania.
Table 5. The parameters of the monolithic filling and the poured deposit selected for comparison

Sy, L, Dp,
Nosnik € Lit.
m2-m3 m mm
Wypehienie monolityczne 50 0,2
) 917 0,68 [34]
cpsi
Ztoze usypane 1220 0,39 3 [35]

Wyniki poréwnania przedstawiono na Rys. 9. Wspoétczynniki oporu Fanninga
dla testowanych struktur s znacznie mniejsze w porownaniu do zloza usypanego
1 wigksze niz dla monolitu.
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10
f
1
0,1
0,01 SHex6
® SHex12
------ Zioze usypane
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0,001 4 : ——t . —————]
100 1000 Re 10000

Rys. 9. Porownanie oporow przeptywu dla ztoza usypanego, wypekienia monolitycznego i
struktur optywowych  szeSciokatnych.
Fig. 9. Comparison of flow resistance for a packed bed, monolithic filling and hexagonal
streamlined structures.

WNIOSKI

e Geometria struktur optywowych wytworzonych metoda addytywna
(SLM) wykazuje duzg zgodnos¢ z wymiarami modelu CAD.

e W kanatach testowanych struktur wystgpuje przeplyw laminarny
rozwijajacy si¢ hydrodynamicznie w catym zakresie stosowanych
bezwymiarowych dlugosci kanatu (L+).

e Dlugos$¢ kanalow badanych struktur ma niewielki wptyw na opory
przeptywu.

e Wspotczynniki oporu Fanninga dla struktur optywowych sa wigksze
niz dla wypelnienia monolitycznego, porownywalne lub wigksze niz
dla struktur krotkokanatowych, ale mniejsze niz dla ztoza usypanego.
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e Na podstawie danych eksperymentalnych opracowano

korelacyjne, za pomocg ktorego mozna wyznaczy¢
wspotczynnikow  oporu  Fanninga dla testowanych
optywowych.

OZNACZENIA

- ciepto wiasciwe, J-kg!-K'!

specific heat

- dynamiczny wspotczynnik dyfuzji, kgrm!-s™!
dynamic diffusion coefficient

- $rednica ziarna, mm,

grain diameter, m

- hydrauliczna $rednica kanalu, m

hydraulic channel diameter

- $redni biad wzgledny, = %Z?: L yxcr—ycapl100%

Ycap

relative error
wsp6lezynnik oporéw Fanninga, = 2P&-9h
p y p g s 2LPWQZ

Fanning friction factor
- wspotezynnik wnikania masy, kgm2-s’!
mass transfer coefficient
- dtugos¢ kanatu, m
channel length
- liczba Nusselta, = a-dh-A™!
Nusselt number
- spadek ci$nienia, Pa
pressure loss
- liczba Prandtla, = cpn-A’!
Prandtl number
- liczba Reynoldsa, = wo-dn-pn!-g’!
Reynolds number
- liczba Schmidta = n-p"-Da"!

rOwnanie
wartos$ci
struktur
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Schmidt number
Sh - liczba Sherwooda = ke'dnDa’!
Sherwood number
W0 - predko$¢ ptynu liczona na przekroj pustego aparatu, ms™!
superficial fluid velocity
a - wspotczynnik wnikania ciepta, W-m2-K!

heat transfer coefficient

3 - porowatos¢,
porosity
n - dynamiczny wspotczynnik lepkosci, Pa-s

dynamic viscosity
hy - wspotczynnik przewodzenia ciepta, W-m-K-!

thermal conductivity coefficient

P - gesto$é, kgrm
density
. 1 |yex i_YIcuril 2
c - odchylenie standardowe, = — - ( 1;7 —e ) -100%
exp.i

standard deviation
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MIKOLAJ SUWAK, KATARZYNA SINDERA, TADEUSZ KLESZCZ

FLOW RESISTANCE IN CATALYTIC FILLINGS OF STRUCTURAL REACTOR

The increasing emission of gases considered harmful to the environment (e.g. methane,
nitrogen and sulfur oxides, VOCs) and the resulting changes in the natural environment are
the reason for searching for and developing technologies that reduce the amount of gases
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released from anthropological sources [1, 2]. One way to limit this problem is to use
catalytic reactors, in which the process of cleaning industrial waste gases is carried out (e.g.
by oxidation). Two types of reactors dominate in the industry: packed bed reactors and
monolithic reactors. The first solution provides much more intensive heat and mass
transport, while the second is characterized by much lower flow resistance. In the case of
monolithic reactors, the fluid flow through the channels is laminar, due to their small
diameters. The velocity, temperature and concentration profiles over the majority of the
channel length are then fully developed (parabolic), which means that heat and mass
transport takes place along a path comparable to the equivalent radius of the channel.
Intensification of heat conduction and mass transfer in monolithic reactors is possible by
shortening its length. This solution is based on selecting the length of the structure in such
a way that the developing laminar flow occurs over the entire or majority of the channel
length. Heat and mass transport then takes place only through a relatively thin boundary
layer, which results in higher heat and mass transfer coefficients and higher flow resistance
coefficients compared to fully developed laminar flow. The aim of the research was to
characterize the flow and transport phenomena of new generation short-channel structured
carriers, the so-called streamlined structures. These are short-channel structures (short
monoliths) with a modified cross-section of the walls, shaped like an airplane wing. The
tests were carried out on carriers manufactured from 316 steel using the SLM (Selective
Laser Melting) additive method. Hexagonal channel cross-sectional shapes with lengths of
3, 6 and 12 mm were prepared. Experimental tests were carried out to determine pressure
drop coefficient; on this basis, influence was determined of the channel length and cross-
sectional shape on the Fanning friction factor. The correlations describing the experimental
results were derived. Since, so far, there is no work on short-channel catalytic carriers with
a streamlined wall shape, the obtained experimental results were compared with the
correlations for short-channel structures available in the literature. It was found that the
Fanning friction factors for the tested structures are higher or close to the literature ones.
Moreover, flow resistance for streamlined structures are lower compared to a packed bed,
and higher than for a monolith.

Keywords: catalytic reactors, environmental protection, flow properties
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BIFUNKCYJNY PRZEPLYWOWY MIKROREAKTOR DO
PROCESU TANDEMOWEGO DEACETALIZACIJI-
KONDENSACJI KNOEVENAGELA: WPLYW STEZENIA
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Przeprowadzono badania reakcji tandemowej deacetalizacji-kondensacji Knoevenagela
w bifunkcyjnym przeptywowym monolitycznym mikroreaktorze z cyrkonowymi centrami
kwasowymi 1 zasadowymi grupami aminoetyloaminopropylowymi osadzonymi na
powierzchni krzemionkowego monolitu o hierarchicznej porowatosci. Zbadano wptyw
stosunku molowego wody do acetalu oraz stabilno$§¢ wiasciwosci katalitycznych.
Stwierdzono istotng zalezno$¢ wydajnosci produktu reakcji tandemowej od ilosci wody
w uktadzie reakcyjnym. Nie obserwowano natomiast zmiany selektywnosci jego tworzenia.
Potwierdzono stabilno$§¢ wlasciwosci katalitycznych centrow kwasowych oraz
zmniejszenie aktywnosci centrow zasadowych w trakcie trzech kolejnych cykli pracy
mikroreaktora.

Stowa kluczowe: mikroreaktor, reakcja tandemowa, wpltyw wody

1. WPROWADZENIE

Reakcje tandemowe syntezy organicznych zwigzkow polegaja na
przeprowadzeniu dwoch lub wigcej transformacji chemicznych w jednym



Bifunkcyjny przeptywowy mikroreaktor ... 43

reaktorze. Produkt pierwszej reakcji jest substratem w nastgpnej przemianie.
Taki sposob realizacji ztozonego procesu chemicznego znaczgaco upraszcza
otrzymywanie wielu zwigzkow organicznych, gdyz nie ma potrzeby
dodawania kolejnych reagentéw oraz wydzielania produktéw posrednich.
Rozwigzanie to jest korzystniejsze pod wzgledem ekonomicznym oraz
generuje mniej odpadow niz tradycyjne, wieloetapowe procesy [1]. Reakcje
tandemowe sg obiektem intensywnych badan w reaktorach okresowych [2-
5], atakze coraz czesciej w uktadach przeptywowych [6, 7]. Przeprowadzenie
dwoch lub wigcej nastepujacych po sobie reakcji chemicznych wymaga
zastosowania zazwyczaj wielofunkcyjnych katalizatoro6w z r6znymi centrami
aktywnymi. Najczegsciej centra te osadzane sa na nosnikach, co ulatwia
wydzielenie katalizatora z mieszaniny reakcyjnej [8-10].

W Instytucie Inzynierii Chemicznej PAN opracowano monolityczny,
przeptywowy mikroreaktor z centrami kwasowymi i zasadowymi do reakcji
tandemowej deacetalizacji-kondensacji Knoevenagla [11]. Rdzen reaktora
wykonano z monolitu krzemionkowego o hierarchicznej porowatosci.
Monolit ten zostat sfunkcjonalizowany tlenkiem cyrkonu (centra kwasowe)
oraz  grupami  aminoetyloaminopropylowymi (centra  zasadowe).
Przeprowadzone badania pokazaly, ze zastosowane metody wprowadzania
centrow aktywnych gwarantuja ich rownomierny rozktad na powierzchni
monolitu, a szybko$¢ procesu jest zdeterminowana szybkos$cig reakcji
kondensacji. Ponadto, stwierdzono, ze hydrofobowos¢ powierzchni
pozytywnie wplywa na wydajno$¢ procesu tandemowego.

W reakcji tandemowej deacetalizacji-kondensacji Knoevenagla zachodzi
reakcja hydrolizy acetalu katalizowana przez centra kwasowe, w ktorej
zgodnie ze stechiometrig reakcji potrzebna jest jedna czasteczka wody.
Natomiast w reakcji kondensacji z udzialem centréw zasadowych, oprocz
produktu gléwnego trans-a-cyjanocynamonianu etylu (ECC), powstaje
réwniez czasteczka wody, ktora niewatpliwie moze wptywac na przebieg
przede wszystkim pierwszej reakcji. Stad celem badan przedstawionych w tej
pracy bylo zbadanie wplywu stosunku molowego wody do acetalu
(dimetylooctanu benzaldehydu) na przebieg procesu, a w szczegdlnosci na
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wydajnos$¢ 1 selektywno$¢ tworzenia ECC. Ponadto, zbadano stabilnos¢
wiasciwosci katalitycznych zaproponowanego uktadu.

2. CZESC EKSPERYMENTALNA

2.1. Przygotowanie katalizatorow

Monolity krzemionkowe syntetyzowano zgodnie z wczesniej opisang
metodg [12]. W skrocie, glikol polietylenowy (Sigma-Aldrich)
rozpuszczono w 1 M roztworze kwasu azotowego (Avantor) w temperaturze
pokojowej. Nastepnie mieszaning schtodzono w tazni lodowej i powoli
wkraplano TEOS (tetracthoxysilane, 99%, ABCR). Po 30 minutach
energicznego mieszania do kolby dodawano CTAB
(cetyltrimethylammonium  bromide  Sigma-Aldrich) 1  mieszanie
kontynuowano przez kolejne 30 minut. Jednorodny zol przenoszono do
cylindrycznych proboéwek polipropylenowych, szczelnie zamykano
1 przechowywano w temperaturze 40°C przez 8 dni. Otrzymane monolity
przemywano woda destylowang i poddawano obrdobce hydrotermalnej
w 1 M roztworze amoniaku (Avantor) w temperaturze 90°C przez 6 godzin.
Nastepnie monolity ponownie przemywano, suszono przez co najmniej 3
dni w temperaturze 40°C, a na koniec kalcynowano w temperaturze 550°C
przez 8 godzin.

Cylindryczne monolity krzemionkowe (o dlugosci 4 cm 1 $rednicy 0,45
cm) impregnowano roztworem tetrapropoksylanu cyrkonu (70% w 2-
propanolu, Sigma-Aldrich) w etanolu (bezwodny, Avantor) aby otrzymac
materiaty o zawartosci 2,3 % wagowych Zr. Nastepnie, poddawano
kondycjonowaniu w zamkni¢tym naczyniu w temperaturze 70°C przez 24 h,
po czym przemywano je etanolem przez intensywne wytrzgsanie, suszono
kolejno w temperaturze 70°C i 110°C, a na koniec kalcynowano w 550°C
przez 5 h. Monolity sfunkcjonalizowane Zr  umieszczano
w termokurczliwych rurkach wykonanych z PTFE i wyposazonych w ztacza
wlotowe 1 wylotowe, aby otrzyma¢ mikroreaktory, a nastepnie
modyfikowano  3-(2-aminoetyloamino)propyltrimetoksysilanem  (97%,
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ABRC). Modyfikacje przeprowadzono poprzez cyrkulacje roztworu
prekursora diaminy (0,25 mmol/g SiO2) w etanolu (20 ml) przez monolit
w temperaturze 50°C w czasie 24 h z szybkoscia przeptywu 0,5 ml/min.
Nastgpnie przemywano reaktor etanolem, suszono w temperaturze 50°C
przez 6 h, i dodatkowo w 110°C przez 24 h.

2.2. Badanie wlasciwo$ci materialow

Izotermy adsorpcji/desorpcji azotu wyznaczono Ww analizatorze
Micromeritics ASAP 2020 w temperaturze -196°C. Powierzchni¢ wlasciwa,
objetos¢ poroéw i rozktad wielkosci poréw okreslono metodami BET i BJH.
Do obrazowania morfologii materialtow wykorzystano skaningowa
mikroskopi¢ elektronowa (SEM, PhenomPure ThermoScientific, detektor
BSD, warstwa zlota 3 nm). Metodg termograwimetryczng okreslono
stezenie grup aminowych. Analize przeprowadzono w urzadzeniu Mettler
Toledo TGA/SDTA 851. Probki ogrzewano w zakresie 25-800°C
z szybkos$cig 10°C/min w strumieniu powietrza przeptywajacego w ilosci 60
ml/min. Zawarto$¢ cyrkonu okreslono metoda fluorescencji rentgenowskie;j
z dyspersja dtugosci fali (WDXRF; spektrometr Axios mAX; lampa Rh).
Jakosciowa  analiz¢  spektralng  przeprowadzono przy uzyciu
oprogramowania  SuperQManager  firmy  Malvern  Panalytical.
Przygotowanie probki: Spoiwo Cereox (C3sH76N202). Stosunek probki do
spoiwa = 1:3. Czas homogenizacji ok. 1 min.

2.3. Badania katalityczne

Badania procesu tandemowego prowadzono w temperaturze 70°C
z szybkoscig przeptywu 0,03 ml/min przy uzyciu pompy strzykawkowe;.
Mieszanina reakcyjna skladata si¢ z dimetylooctanu benzaldehydu (10
mmol, Alfa Aesar), cyjanooctanu etylu (10 mmol, Alfa Aesar), wody (2,5;
5,0; 7,5 1 10 mmol) i 50 ml rozpuszczalnika (toluen/acetonitryl w stosunku
objetosciowym 4/1, Avantor). Przez pierwsze 90 minut reaktor
kondycjonowano przepuszczajac przez niego roztwor. Probki pobierano co
30 min, a stgzenia substratéw 1 produktow analizowano metoda
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chromatografii gazowej (Agilent, kolumna HP-5, detektor FID). Schemat
uktadu reakcyjnego przedstawiono na Rys. 1.

NH,/Zr-M

Rys. 1. Schemat uktadu reakcyjnego
Fig. 1. Scheme of reaction system

3. WYNIKI BADAN

W pracy przedstawiono wyniki badan przeprowadzone dla reakcji
tandemowej hydrolizy-kondensacji Knoevenagla (Rys. 2) prowadzonej
w bifunkcyjnym mikroreaktorze z kwasowymi i zasadowymi centrami
katalitycznymi.

OMe 0 (o]
OMe zr H NH, X OEt
— ——
+H,0 +MeOH | eN +H,0
BDMA BA _o>‘°“ ECC

ECA

Rys. 2. Reakcja tandemowa
Fig. 2. Tandem reaction pathway

Rdzen mikroreaktora zostat otrzymany w wyniku modyfikacji monolitu
krzemionkowego za pomocg propoksylanu cyrkonu oraz = 3-
2(aminoetyloamino)trimetoksysilanu. ~ Monolit  charakteryzowal  si¢
hierarchiczng strukturag poréw, potwierdzong na podstawie danych
z izotermy adsorpcji azotu (Rys. 3) oraz skaningowej mikroskopii
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elektronowej. Parametry strukturalne monolitu oraz po jego funkcjonalizacji
przedstawiono w Tabeli 1. Wprowadzenie cyrkonu w ilosci 1,9 % oraz
organicznych grup aminowych o st¢zeniu 0,23 mmol/g na powierzchni¢
monolitu nie wplyngto w istotny sposdb na zmiane pierwotnej struktury
porowatej materiatu. Wizualizacj¢ centrow aktywnych na powierzchni
krzemionki przedstawiono na Rys. 4.

800

0,100
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Rys. 3. Izotermy adsorpcji/desorpcji azotu oraz rozktad wielkosci porow monolitu krzemionkowego
przed i po modyfikacji cyrkonem oraz grupami diaminowymi (A); obraz SEM monolitu
krzemionkowego (B)

Fig. 3. Nitrogen adsorption/desorption isotherms and cumulative pore size distribution for silica
monolith before and after modification with zirconia and diamine groups (A); SEM image of silica
monolith (B)

Tabela 1. Parametry strukturalne materiatow
Table 1. Structure parameters of materials

SBET Vmezo dmezo Viot dmakro
Monolit

[m%*g] | [em*/g] | [nm] [em*/g] | [um]
M 322 1,04 2,620 | 4.1 20-60
Zr-M 319 1,02 2,6/20,5 | 4,1 20-60
NHy/Zr-M | 307 1,08 2,5/21 4.1 20-60
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Rys. 4. Wizualizacja centrow aktywnych na powierzchni monolitu NH2/Zr-M
Fig. 4. Visual representation of active centres on NH2/Zr-M monolith

W procesie oprocz gtdéwnego produktu trans a-cyjanocynamonianu etylu
(ECC) powstaje rowniez trans a-cyjanocynamonian metylu (MCC)
w wyniku reakcji przedstawionych na Rys. 5, co skutkuje zmniejszeniem
selektywno$ci reakcji [11].

NC NC H X OMe

OEt + MeOH—— OMe + e +H.0

o/ Zr O/ NH, CN 2
ECA MCA

BA mMcC

Rys. 5. Sciezka reakcji syntezy produktu ubocznego
Fig. 5. Reaction pathway of by-product synthesis

[lo§¢ wody w mieszaninie reakcyjnej zmieniano w stosunku do ilosci
stechiometrycznej w reakcji hydrolizy. Eksperymenty przeprowadzono dla
nastepujacych stosunkéw molowych wody do acetalu: 0,25; 0,5; 0,75 oraz
1,0. Na Rys. 6. przedstawiono wyniki badan procesu prowadzonego dla
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stosunku molowego acetal: H,O rownego 1 w czasie 5 godz. Konwersja
acetalu wyniosta ok. 95%, a cyjanooctanu etylu ok. 83%. Wydajnos¢
pozadanego produktu ECC osiagneta warto$¢ 67,5%, a selektywnos¢ jego
otrzymywania byta rowna 81%. W roztworze poreakcyjnym stwierdzano
obecno$¢ nieprzereagowanego benzaldehydu (BA) w ilosci ok. 4%.
Zmniejszenie ilosci wprowadzanej wody ponizej wartosci stosunku
molowego 1:1 skutkowalo obnizeniem stopnia przereagowania w reakcji
hydrolizy acetalu (Rys. 7), 1 w konsekwencji zmniejszeniem wydajnosci
ECC. Selektywnos¢ reakcji w kierunku tworzenia pozadanego produktu nie
zalezala od ilosci wprowadzane; wody i1 wynosita ok. 80%. Wraz ze
zmniejszaniem ilosci wody w ukladzie obserwowano zwigkszanie ilosci
benzaldehydu w mieszaninie poreakcyjnej w zakresie od 4%, dla stosunku
molowego 1:1, do 10% przy najmniejszej warto$ci tej wielkosci tj. 0,25.
Powstajaca w reakcji kondensacji woda powodowata zmiang ilosci wody w
uktadzie reakcyjnym, co skutkowalo zwigkszeniem stopnia przereagowania
acetalu. Wplyw ten jest wigkszy dla mniejszych stosunkéw molowych wody
do acetalu, co potwierdzaja zmiany kata nachylenia krzywej
przedstawiajacej zaleznos¢ konwersji acetalu od stosunku molowego obu
reagentOw oraz wigksza, niz wynika to ze stechiometrii, wydajno$¢ reakcji
kondensacji.
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Rys. 6. Zmiany konwersji i wydajnosci w reakcji tandemowej w czasie
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Fig. 6. Conversion and yield vs. time for tandem reaction
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Rys. 7. Zmiany konwersji, wydajnosci i selektywnosci w reakeji tandemowej w zaleznosci od
stosunku molowego acetal:woda
Fig. 7. Conversion, yield and selectivity vs. acetal:water molar ratio for tandem reaction

Stabilnos¢ pracy mikroreaktora sprawdzono w trzech cyklach.
Wszystkie cykle trwaly 6 godzin, a po zakonczeniu kazdego z nich reaktor
byt przemywany toluenem. Wyniki badan przedstawiono na Rys. 7. Nie
obserwowano zmian wielko$ci konwersji acetalu, co §wiadczy o stabilno$ci
centrow kwasowych. Obserwowano natomiast zmniejszenie konwersji
cyjanooctanu etylu, a w konsekwencji obnizenie wydajnosci ECC. Zmiany
te byly prawdopodobnie spowodowane zmniejszeniem = stezenia
organicznych grup aminowych, na skutek hydrolizy zachodzacej
w obecnosci wody w mieszanie reakcyjnej oraz blokowaniem centréw przez
zaadsorbowane molekuty. Nie stwierdzono natomiast zmiany selektywnosci
reakcji kondensacji.
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Rys. 8. Zmiany konwersji i wydajnosci w trzech kolejnych cyklach katalitycznych
Fig. 8. Conversion and yield in three catalytic cycles

WNIOSKI

e Efektywnos$¢ reakcji tandemowej decetalizacji-kondensacji Knoevenagela
silnie zalezy od stosunku molowego wody do acetalu w mieszaninie reakcyjne;.

e Woda powstajaca w rekcji kondensacji powoduje zwigkszenie wydajnosci
reakcji deacetalizacji, a w nastgpstwie wicksza wydajno$¢ trans-o-
cyjanocynamonianu etylu. Nie ma natomiast wptywu na selektywnos¢ reakc;ji.

e W kolejnych cyklach katalitycznych nie obserwowano zmian w przebiegu
reakcji deacetalizacji. Stwierdzono natomiast zmniejszenie wydajnosci reakcji
kondensacji.
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OZNACZENIA - SYMBOLS

SBET — powierzchnia wlasciwa wyznaczona metodg BET, m?/g
specific surface area from BET method
Vimezo — objeto$¢ mezopordw, cm’/g
mesopore volume
dmezo — $rednica mezoporow, nm
mesopore diameter
Viot — catkowita objetos¢ porow
total pore volume
dmacro — $rednica makroporow, um

macropore diameter

p/po — ci$nienie wzgledne
relative pressure

Ve — objeto$¢ zaadsorbowanego azotu, cm?/g
volume of nitrogen adsorbed

BDMA — dimetyloacetal benzaldehydu

BA — benzaldehyd

ECA — cyjanooctan etylu

ECC — trans-a-cyjanocynamonian etylu

MCC — trans-a-cyjanocynamonian metylu
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AGNIESZKA CIEMIEGA, KATARZYNA MARESZ, JANUSZ MALINOWSKI, JULITA MROWIEC-
BIALON*

BIFUNCTIONAL CONTINUOUS-FLOW MICROREACTOR FOR
DEACETALIZATION-KNOEVENAGEL CONDENSATION TANDEM PROCESS:
IMPACT OF WATER CONCENTRATION

A study of the tandem deacetalization-Knoevenagel condensation reaction was carried out
in a bifunctional continuous-flow microreactor. A core of this reactor was made of a silica
monolith with hierarchical porosity, which was functionalised with zirconium acid centres
and basic aminoethylaminopropyl groups. The structural properties of the materials were
investigated using low temperature nitrogen adsorption and scanning electron microscopy.
The concentration of active sites was determined. The studied tandem process involved the
deactalization of benzaldehyde dimethyl acetal on the acid centres, and the product of this
reaction (benzaldehyde) reacted with ethyl cyanoacetate in the Knoevenagel condensation
on basic centres to obtain a-ethyl cyanocinnamate (ECC). There was also an additional
reaction in the system and a by-product a-methyl cyanocinnamate was formed. The main
objective of the presented work was to study the impact of the molar ratio of water to acetal
on the performance of the microreactor and to check the stability of the catalytic properties
in the long term process. It was found that for a molar ratio of acetal to water equal to 1 the
conversion of acetal was 95%, and that of ethyl cyanoacetate was 83%. The final product
yield of ECC reached a value of 67.5%, and the selectivity was equal to 81%. The presence
of unreacted benzaldehyde (BA) in the post-reaction solution was found to be about 4%.
Reducing the amount of water input below the stoichiometric molar ratio value resulted in
a decrease in acetal conversion, and consequently a lower yield of ECC was observed. The
selectivity of the reaction toward the formation of the desired product did not depend on the
amount of water introduced and was ca. 80%. The catalytic stability of the microreactor

was checked in three cycles. No changes in acetal conversion were observed, which
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indicated the stability of the acid centres. However, a decrease in the activity of the amine

centres was detected.

Keywords: microreactor, tandem reaction, impact of water, selectivity and yield
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OKRESLENIE ROZPUSZCZALNOSCI GLOWNYCH
SKEADNIKOW BIOGAZU W MEMBRANIE
POLISULFONOWEJ

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

Przeprowadzono badania rozpuszczalnosci gtdéwnych sktadnikow biogazu w membranie
polisulfonowej. Otrzymane metodg grawimetryczng izotermy adsorpcji opisano za pomocg
modelu sorpcji  dualnej. Stwierdzono bardzo dobra zgodno$¢ modelu z wynikami
eksperymentalnymi. Okreslono rowniez udzial rozpuszczalnos$ci poszczegdlnych gazoéw
zardbwno w matrycy polimerowej, jak i w objetosci swobodnej szklistego polimeru.

Stowa kluczowe: membranowe uszlachetnianie biogazu, rozpuszczalnos¢, polisulfon

1. WPROWADZENIE

W obliczu globalnych wyzwan zwigzanych z ograniczeniem emisji
gazOw cieplarnianych oraz zastgpowaniem paliw kopalnych zrodtami
odnawialnymi, sektor biometanowy powinien sta¢ si¢, jak najszybciej,
zauwazalnym elementem w catoksztalcie zmian w zakresie pozyskiwania
energii, dekarbonizacji przemystu czy gospodarki obiegu zamknigtego.
Wedtug najnowszej aktualizacji ,,Krajowego planu na rzecz energii i klimatu
na lata 2021-2030”, Polska zobowigzata si¢ do osiggnigcia 29,8% udziatu
OZE w konhcowym zuzyciu energii brutto w 2030 roku [1]. Wydaje sig, ze
mozliwo$¢ dotrzymania tych deklaracji uzalezniona jest od rozwoju
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energetyki rozproszonej. Jednak wytwarzanie energii ze stonca czy wiatru
podlega cigglym wahaniom wynikajacym z nagtych zmian pogody czy por
dnia. Przy zwigkszajacej si¢ ilosci energii ze zrddel odnawialnych coraz
bardziej istotna staje si¢ elastyczno$¢ pozostatych elementow systemu
energetycznego, ktore musza szybko reagowa¢ na wahania podazy i1 popytu,
utrzymujac stabilno$¢ sieci. Takg mozliwos¢ daje, m.in., rozw6j energetyki
opartej na biogazie, gdyz biogaz nalezy do tzw. sterowalnych OZE.
Dodatkowym atutem przemawiajagcym za nim jest mozliwos¢
magazynowania energii w biogazie lub w biometanie. Pogladowy tancuch
warto$ci  biometanu produkowanego metodg fermentacji metanowej
przedstawiono na rys. 1.

Technologie uszlachetniania biogazu do biometanu w duzej skali
(kilkaset m*/h biogazu) znalazty juz praktyczne zastosowanie [2—5]. Obecnie
w Europie jest 1548 instalacji produkujacych biometan [6], a ich ilos¢
systematycznie ro$nie. Wedlug danych z Europejskiego Stowarzyszenia
Biogazu (EBA) w 2022 roku Europa wyprodukowata 4,2 mld m? biometanu,
a celem UE na rok 2030 jest produkcja 35 mld m? biometanu/rok [7]. Pomimo
sukcesu jaki osiggnety technologie membranowe w skali przemystowej,
nadal trwajg intensywne prace badawczo-rozwojowe, ktore koncentrujg si¢
zarbwno na wytwarzaniu innowacyjnych materialbw membranowych
o okreslonych wiasciwosciach separacyjnych, jak i poszukiwaniu nowych
rozwigzan, ktore umozliwityby separacje biogazu na dwa uzyteczne
strumienie: bioCHs 1 bioCOz2. W Polsce nie ma ani jednej instalacji
produkujacej biometan, chociaz potencjal energetyczny naszego kraju
w zakresie wytwarzania biometanu jest jednym z najwyzszych w Europie
i wynosi 3-6 mld m® biometanu rocznie [7]. Wypracowanie wtasnych
rozwigzan krajowych uszlachetniania surowego biogazu przyczynitoby si¢
do rozwoju energetyki z odnawialnych zrodet energii, a jednocze$nie
stanowitoby dopehienie ekologicznego cyklu, ktory laczy gospodarke
odpadami z produkcja czystej energii, bionawozami, bioCO., biopaliwami
transportowymi czy nawet biowodorem.
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Fig. 1. Biomethane value chain

Biogaz jest to mieszanina gazdéw stanowigca produkt fermentacji
metanowej zwiazkow pochodzenia organicznego, sktadajaca si¢ gltownie
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z metanu (45-70% obj.) 1 dwutlenku wegla (25-45% obj.) a takze §ladowych
ilosci innych gazéw (siarkowodoru, azotu, tlenu, siloksandéw) [8,9]. Skiad
biogazu zalezny jest od zastosowanych proceséw technologicznych oraz
wybranych substratow. W celu uzyskania produktow o wysokiej jakosci,
czyli zarbwno bioCHa, ktory moze by¢ zamiennikiem gazu ziemnego, jak
1 bioCO> o czystosci spozywczej, konieczne wydaje si¢ zastosowanie, na
przyktad, wielostopniowej separacji membranowej. Jednak przed
przystapieniem do czasochtonnych badan doswiadczalnych, warto byloby
przeprowadzi¢ kompleksowe symulacje numeryczne takiego procesu, w celu
okreslenia jego efektywnosci, tzn. czystosci i sprawnosci odzysku CO2 i CHy
oraz zuzycia energii. Instytut posiada model procesu adsorpcyjno-
membranowego do  wydzielania CO2 z gazéw  odlotowych
zaimplementowany w srodowisku obliczeniowym gPROMS, jednak brakuje
rzeczywistych danych dotyczacych wilasciwosci transportowych membran
w wezle membranowym na potrzeby symulacji obliczeniowych procesu
separacji biogazu. Na podstawie literatury [10—12] oraz badan wtasnych [13]
stwierdzono, ze w przypadku separacji biogazu, konieczne jest
uwzglednienie w modelu wielosktadnikowosci transportu masy przez
membrang. Prawdopodobnie w uktadzie CH4-COz-membrana dochodzi do
konkurencyjnej sorpcji w pustych przestrzeniach szklistego polimeru [10,11].
Uwzglednienie tego zjawiska w modelu powinno zaowocowa¢ dobrg
zgodnoscig obliczen numerycznych 1 danych eksperymentalnych, co
umozliwi wykorzystanie go do projektowania i1 optymalizacji procesu
separacji biogazu na bioCHs, jak i bioCO2. W tym celu nalezy okresli¢
sktadowa rozpuszczalnosciowa i dyfuzyjna wspotczynnikow
przepuszczalnosci (permeancji) gtownych skladnikéw biogazu w module
membranowym ze szklista membrang polimerowa. W niniejszej pracy
doswiadczalnie okreslono sktadowa rozpuszczalnosciowa wspotczynnika
przepuszczalnosci, jako calkowita rozpuszczalnosé, czyli jako
rozpuszczalno$¢ zarbwno w matrycy, jak i w objetosci swobodnej szklistego
polimeru. W zwigzku z tym wyznaczono izotermy sorpcji dwutlenku wegla,
metanu, azotu i tlenu na probce szklistej membrany polisulfonowej przy
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pomocy analizatora grawimetrycznego. Rozpuszczalnos¢ (w zaleznosci od
ci$nienia) zostata okreslona wprost na podstawie wyznaczonych w ten sposob
stezen rownowagowych i odpowiadajacych im ci$nien.

2. MODEL SORPCJI DUALNEJ

Najbardziej rozpowszechnionym modelem opisujacym sorpcj¢ 1 transport
gazow w polimerach szklistych jest model sorpcji dualnej (ang. DMS—Dual
Mode Sorption Model) [11,14-17]. Uwzglgdnia on obecnos$¢ czasteczek
rozpuszczonych w polimerze, zdolnych do dyfuzji zgodnie z gradientem
stezen (zgodnie z prawem Henry’ego) oraz czasteczek uwigzionych
w mikroprzestrzeniach polimeru lub specyficznych miejscach adsorpcji
(zgodnie z izotermg Langmuira). Czgsci skladowe, ktore tworza model
sorpcji dualnej, przedstawiono na rys. 2.

C=kp p+C'y bp/(1+ bp)
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Rys. 2. Izoterma sorpcji gazu w polimerach szklistych (model DSM) [14]
Fig. 2. Gas sorption isotherm in glassy polymers (DSM model) [14]
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Zgodnie z modelem DMS izotermy sorpcji gazow w polimerach ponizej
temperatury zeszklenia ujawniajag nieliniowo$¢ w ich poczatkowe;j
(niskocisnieniowej) czesci.

Calkowite stezenie penetranta wyrazane jest za pomocg nastepujacej

zaleznosci:
, _bp
C:CD+CH:kDp+CHm (1)

Po jego prostym przeksztalceniu otrzymuje si¢ wyrazenie na

rozpuszczalnos¢:

2

C
S=—=k C;
p ot H1+bp

2. CZESC EKSPERYMENTALNA

Badania adsorpcji dwutlenku wegla, metanu, azotu 1 tlenu na
reprezentatywnej probce membrany polisulfonowej wykonano za pomoca
analizatora grawimetrycznego (IGA — Intelligent Gravimetric Analyser)
firmy Hiden Isochema, przedstawionego na rys. 3. Probke badanego
materialu umieszcza si¢ na szalce w reaktorze rurowym. Masa probki
rejestrowana jest w sposob ciagly jako funkcja czasu, zatem z kazdym
punktem izotermy jest zwigzana dynamiczna krzywa sorpcji. Rozdzielczo$¢
pomiarowa mikrowagi wynosi = 0,2 pg. Izotermy adsorpcji gazow moga
by¢ wyznaczane w szerokim zakresie ci$nien (od 0 do 20 bar) i temperatur
(od 110 do 723 K). Mikrowaga oraz uklad kontroli ci$nienia s3 w peni
termostatowane w celu wyeliminowania wplywu zmian temperatury
otoczenia. Wahania temperatury w uktadzie nie przekraczaja + 0,2 K.
Pomiary sg catkowicie zautomatyzowane i sterowane przez specjalistyczne
oprogramowanie [18].
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Mikropr Mikr g Regulator ci$nienia

Rama montazowa IGA. Doprowadzenie
e gazu / pary
Wylot do pompy
prézniowej

Naczynie ci$nieniowe

Termostat

Prébka adsorbentu

Rys. 3. Analizator grawimetryczny firmy Hiden

Fig. 3. Hiden gravimetric analyser

Probk¢ membrany polisulfonowej do badan rozpuszczalnos$ci
sktadnikoéw biogazu pozyskano z modutu PRISM 1020 firmy Air Products.
Modut taki sktada si¢ z ok. 2500 szt. wtokien polimerowych (rys. 4),
o Srednicy zewnetrznej wynoszacej ok. 437 pm i srednicy wewnetrznej 218

pum.

Rys. 4. Zdjecia przekroju poprzecznego komercyjnego modutu membranowego
Fig. 4. Photos of a cross-section of a commercial membrane module
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Polisulfonowe wldkna pocigto na kawaleczki o dtugosci ok. 2 mm
1 W ten sposob przygotowano probke do badan grawimetrycznych o wadze
poczatkowej 154,2 mg. Przed rozpoczeciem procedury wyznaczania
izoterm adsorpcji probka byla odgazowywana przez 24 godziny
w temperaturze 373 K. Uzyskano tzw. ,,suchg” mas¢ probki na poziomie
151,2 mg. Probka byla takze odgazowywana w tej temperaturze po kazdej
zmianie gazu przez kilkanascie godzin, az do stabilizacji ci¢zaru probki na
poziomie ,,suchej” masy po pierwotnym odgazowaniu.

Przed rozpoczeciem cyklu badan adsorpcyjnych wyznaczono ggstosé
rzeczywistg probki. W tym celu odgazowang probke wazono w atmosferze
helu o duzej czystosci (99,9999%), zmieniajac cisnienie skokowo co 0,5 bar
w zakresie 2-18 bar. W trakcie pomiaru utrzymywano statg temperature
rowng 293 K. W zwiazku z tym, ze hel jest praktycznie inertny w stosunku
do wszystkich materialdw, zmiana masy probki ze wzrostem ci$nienia jest
zwigzana tylko ze wzrostem sily wyporu i moze by¢ opisana funkcja
liniowa, w ktorej wspotczynnik pochylenia jest miarg objgtosci gazu
wypartego przez probke. Gestos¢ rzeczywista probki jest zatem ilorazem
»suchej” masy 1 tak wyznaczonej objgtosci probki. W przypadku
analizowanego sorbentu, wyznaczona gesto$¢ probki wyniosta 1,229 g/cm?.

Izotermy adsorpcji gazow (CO2, CH4, N2 1 O2) w temperaturze
wynoszacej 293 K wyznaczano zmieniajac skokowo ci$nienie w zakresie od
0 do 10 bar. Pomiar danego punktu izotermy konczyt si¢, gdy zmierzona
zmiana masy probki osiggala  99,8% prognozowanej warto$ci
asymptotycznej lub czas pomiaru dla danego punktu przekroczyt 120 minut.
Kiedy cisnienie w reaktorze osiggato maksymalng zadang warto$¢,
rozpoczynal si¢ proces jego obnizania z zadanym krokiem, rejestrowane
byly krzywe desorpcji oraz odpowiednie warto$ci réwnowagowe. Dla
kazdej izotermy przeprowadzano 1 cykl podwyzszania ci$nienia i jeden cykl
obnizania ci$nienia.
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3. WYNIKI BADAN DOSWIADCZALNYCH

Przyktadowsa kinetyke sorpcji dwutlenku wegla w badanej membranie
polisulfonowej, w temperaturze 293K 1 przy zmianie ci$nienia z 1,5 do 2,0
bar, przedstawiono na rys. 5.
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Rys. 5. Przyrost masy probki w czasie sorpcji CO2
Fig. 5. Mass uptake during CO2 sorption on a sample

Mozna zauwazy¢, ze masa probki poczatkowo gwaltownie rosnie aby po
ok. 10 minutach ustabilizowa¢ si¢ na statym poziomie. Oznacza to, ze po
tym czasie, w danych warunkach procesowych, nastepuje wysycenie
sorbentu badanym gazem.

Otrzymane doswiadczalnie izotermy sorpcji dwutlenku wegla, metanu,
tlenu 1 azotu na modyfikowanym polisulfonie przedstawiono na rys. 6.
Izotermy sorpcji dwutlenku wegla i metanu sg funkcjami nieliniowymi,
ktore przybieraja ksztalt krzywych wypuklych (zgodnie z modelem DMS),
w odrdznieniu od prawie liniowych izoterm tlenu i azotu, ktore odpowiadaja
sorpcji zgodnej z prawem Henry’ego.

Dwutlenek wegla jest najlepiej adsorbujacym si¢ sktadnikiem w badanej
probee. Jego stezenie siega 0,955 mol/kg przy cis$nieniu 10 bar. Natomiast
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najnizszg pojemnos$cig sorpcyjng cechuje si¢ azot (0,0817 mol/kg przy
cisnieniu 10 bar). Selektywnos$¢ dwutlenku wegla wzgledem metanu wynosi

3,84 dla 10 bar.

1.2
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1,0
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Rys. 6. Izotermy adsorpcji dwutlenku wegla, metanu, tlenu i azotu na polisulfonie

Fig. 6. Adsorption isotherms of carbon dioxide, methane, oxygen and nitrogen on polysulfone

Tylko w przypadku dwutlenku wegla zauwazono histereze pomigdzy
krzywa adsorpcji 1 desorpcji, co przedstawiono na rys. 7.
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Rys. 7. Izoterma adsorpcji dwutlenku wegla na polisulfonie
Fig. 7. Carbon dioxide adsorption isotherm on polysulfone

Powstanie histerezy sorpcji/desorpcji $wiadczy o tym, ze dwutlenek
wegla skrapla si¢ w mikroprzestrzeniach badanego polimeru. Skutkowac to
moze spgcznieniem lub plastyfikacjg membrany, a tym samym prowadzi¢ do
zmian jej wlasciwosci transportowych [19-21]. Spgcznienie membrany, czyli
wzrost objetosci polimeru, ktory spowodowany jest penetracja czasteczek
gazu w glab matrycy polimerowej, jest zjawiskiem odwracalnym [19].
Jednak plastyfikacja materialu powoduje, ze struktura polimeru ulega
nieodwracalnym zmianom. Skutkiem efektu plastyfikacji jest wzrost
szybkosci dyfuzji w specznionym materiale. Oznacza to wzrost
przepuszczalnos¢ gazow przy zmniejszonej ich selektywnosci [20].

Otrzymane izotermy sorpcji poszczegdlnych gazéw (CO2, CHa, O2 1 N>)
wyznaczone na membranie pozyskanej z komercyjnego modutu
membranowego firmy Air Products, opisano modelem sorpcji dualne;j.
Indywidualne wspotczynniki tego modelu (kp, C'n, b) wyznaczano metoda
najmniejszych kwadratow. Jako podstawe dopasowania przyjeto rownanie
(2). Wartosci tych wspotczynnikow przedstawiono w tabeli 1.
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Tabela 1. Parametry modelu sorpcji dualnej dla rozpuszczalno$ci gtownych sktadnikow
biogazu w membranie polisulfonowej dla T =293 K
Table 1. Dual-mode sorption model parameters for the solubility of major biogas
components in a polysulfone membrane at T = 293 K

kp, Cu, b,
gaz cm’(STP)cm cm?(STP)cm bar-!
3(membrana)bar-! 3(membrana)
CO, 1,8351 9,3271 1,0106
CH4 0,3802 4,3811 0,2517
0, 0,3265 0,2108 0,5888
N2 0,2204 0,1130 0,6274

Wspoétezynniki modelu dualnego dla innych materialow bazujacych na
polisulfonie, ktore mozna znalez¢ w literaturze przedmiotu, przedstawiono
w tabeli 2.

Stwierdzono, ze otrzymane wartosci wspotczynnikow modelu DMS sa
tego samego rzedu, co wartosci tych wspotczynnikéw podane w literaturze
[22,23]. Nalezy przy tym zaznaczy¢, ze wspoOlczynniki te wyznaczane sg
w temperaturze 308 K i dla czystego polisulfonu. W naszym przypadku,
wspotczynniki wyznaczone sg w temperaturze 293 K i dla modyfikowanego
polisulfonu, co moze powodowac¢ pewne trudnos$ci interpretacyjne.
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Tabela 2. Parametry modelu sorpcji dualnej dla CO, i CH4 w polisulfonie dla T = 308 K
[22,23]
Table 2. Dual-mode sorption model parameters for CO, and CHjy in polysulfone for T =
308 K [22,23]

kD s CICI ) b’
autor gaz cm*(STP)-cm™ cm*(STP)-cm™ atm’!
(membrana)-atm’! (membrana)

COs 0,664 17,90 0,326
Erb [23] [ CH4 0,161 9,86 0,0698
CO, 0,728 19,6* 0,26*

CO, 0,58° 12,0° 0,37°

Biondo | CO, 0,60° 10,3° 0,37°

[24]

COs 0,62° 8,2° 0,37°

CO, 0,41° 16,2¢ 0,38°

a) McHatti i wsp. [24]
b) Hui wsp. [25]
¢) Scholes i wsp. [26]

Poréwnanie modelu DMS (Tabela 1) z wynikami eksperymentalnymi
pokazano na rys. 8.
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Rys. 8. Calkowita rozpuszczalno$¢ gazow w polisulfonie (symbole — dane eksperymentalne; linie —
model DMS)
Fig. 8. Total solubility of gases in polysulfone (symbols — experimental data; lines — DMS
model)

Mozna zauwazy¢, ze catkowita rozpuszczalno$§¢ dwutlenku wegla
w polimerze szklistym jest kilkukrotnie wyzsza niz rozpuszczalno$¢ metanu.
Jednoczesnie rozpuszczalno$s¢ CO: jest silnie uzalezniona od ci$nienia.
Ponadto na wykresie wida¢ bardzo dobrg zgodno$¢ modelu DMS
z wynikami do$wiadczalnymi. Maksymalny biad wzgledny zaréwno dla
COgy, jak 1 dla CH4 wynosi tylko 1,5%, przy srednim btedzie wzglednym
wynoszacym mniej niz 0,5%. W przypadku O2 i N> dopasowanie modelem
DMS jest obarczone wigkszymi bledami (Omax = 4%; 0s. = 1,4%).
Prawdopodobnie biedy te wynikaja z braku oddzialywan migdzy polimerem
a penetrantem. Zaleznos$¢ rozpuszczalnosci tlenu i azotu od ci$nienia jest
praktycznie liniowa.

Okre$lono rowniez udziat sorpcji poszczegdlnych gazéw zardwno
w matrycy polimerowej, jak i w objgtosci swobodnej szklistego polimeru.
Uzyskane wyniki przedstawiono na rys. 9 i 10.
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Rys. 9. Rozpuszczalno$é CO2 i CHs w matrycy polimeru
Fig. 9. Solubility of CO2 and CH4 in the polymer matrix
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Rys. 10. Rozpuszczalno$é Oz i N2 w matrycy polimeru
Fig. 10. Solubility of Oz and N2 in the polymer matrix

Mozna zauwazy¢, ze zarowno dla dwutlenku wegla, jaki 1 dla metanu
znaczacy jest udzial sorpcji Langmuira w catkowitej rozpuszczalnosci tych
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gazOw w membranie polisulfonowej. Wraz ze wzrostem ci$nienia maleje
rozpuszczalno$ci gazu w objetosci swobodnej polimeru (FFV). Na przyktad,
dla CO», dla cisnienia rownego 0,5 bar, udziat rozpuszczalno$¢ dwutlenku
wegla w objetosci niezajgtej przez tancuchy polimerowe wynosi ponad 77%
calkowitej rozpuszczalnosci, a dla cisnienia rownego 10 bar — udzial ten spada
do 32%. Zrownanie si¢ udzialu sorpcji Langmuira z udzialem sorpcji
Henry’ego wystepuje dla CO> przy ci$nieniu 4 bar, a dla CH4 — przy ci$nieniu
7-8 bar. Mozna wigc jednoznacznie stwierdzi¢, ze w przypadku separacji
biogazu trzeba uwzgledni¢ konkurencyjng sorpcje dwutlenku wegla i metanu
w objetosci swobodnej szklistego polimeru.

Zarowno w przypadku tlenu, jak 1 azotu udzial sorpcji Langmuira
w catkowitej rozpuszczalnosci jest bardzo maty. Spada on z ok. 20% dla 0,5
bar do ok. 5% dla 10 bar. Mozna wigc stwierdzi¢, ze w przypadku Oz i N2
sorpcje Langmuira mozna pominac.

WNIOSKI

e Przeprowadzono badania rozpuszczalno$ci glownych sktadnikow
biogazu w membranie polisulfonowej. Stwierdzono, ze najwicksza
pojemos¢ sorpcyjng w polisulfonie ma dwutlenek wegla 1 wynosi ona
0,955 mol/kg. Natomiast selektywnos¢ CO2/CHj4 jest rowna 3,84 dla 10
bar.

e Stwierdzono, ze w przypadku dwutlenku wegla wystepuje histereza
sorpcji/desorpcji, co moze prowadzi¢ do zmiany wlasciwosci
transportowych membrany.

e Otrzymane metodg grawimetryczng izotermy adsorpcji opisano za
pomoca modelu sorpcji dualnej. Uzyskano bardzo dobra zgodnos¢
modelu z wynikami eksperymentalnymi.

e Okreslono réwniez udzial rozpuszczalnosci poszczegdlnych gazow
zar6wno w matrycy polimerowej, jak i w objetosci swobodnej szklistego
polimeru. Stwierdzono, ze sorpcje Langmuira trzeba uwzgledni¢
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zaréwno dla dwutlenku wegla, jak i metanu. Natomiast mozna jg poming¢
w przypadku tlenu i azotu.

OZNACZENIA - SYMBOLS

b — stata powinowactwa Langmuira, bar!
Langmuir affinity constant

C — catkowite stezenie penetrantu w polimerze, mol/kg lub cm?(STP)-cm™(membrana)
total concentation of penetrant in the polymer

Cp — stezenie penetrantu w matrycy polimerowej, cm*(STP)-cm(membrana)
concentration of penetrant in the polymer matrix

Cn — stezenie penetrantu w mikroprzestrzeniach polimeru, cm?*(STP)cm(membrana)
concentration of penetrant in the polymer microvoids

Ch — pojemno$¢ adsorpeyjna Langmuira, cm3(STP)-cm™(membrana)
Langmuir capacity constant

ko — stata Henry’ego, cm3(STP)-cm~(membrana)bar-!
Henry’s law constant

m — masa, mg
mass

P — ci$nienie, bar
pressure

S — catkowita rozpuszczalno$é penetrantu w polimerze, cm*(STP)-cm™3(membrana)bar-!

total solubility of the penetrant in the polimer

t — czas, min
time
Smax — btad maksymalny, %

maximum error
Osr. — btad $redni, %
average error
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DETERMINATION OF THE SOLUBILITY OF THE MAIN BIOGAS COMPONENTS
IN A POLYSULFONE MEMBRANE

The biomethane sector should become much more visible in the face of global
challenges such as reducing greenhouse gas emissions and replacing fossil fuels with
renewable sources. Especially in the overall changes in the field of energy production,
decarbonization of industry, and the circular economy. The value chain of biomethane
produced by methane fermentation is shown in Figure 1. Based on the literature data and
results of our research, it was found that the model has to include the multi-component
nature of mass transport through the membrane in case of biogas separation. There is a high
probability that for the CHs-CO,-membrane system, competitive sorption of those
components occurs in the empty spaces of the glassy polymer. Including this phenomenon
in the model should result in good agreement between numerical calculations and
experimental data. This is particularly important in the case of the design and optimization
of the biogas separation process into bioCH4 and bioCO; streams. In this work, the total
solubility (in the matrix and the free volume of the glassy polymer) was experimentally
determined. The tested samples were taken from Air Products' commercial membrane
module. The sorption isotherms of carbon dioxide, methane, nitrogen, and oxygen on a
polysulfone membrane sample were determined by a gravimetric analyzer (Figure 3). Based
on the results of the equilibrium concentrations and the corresponding pressures, gas
solubilities in pressure function were determined. Adsorption isotherms of gases were
determined at a temperature of 293 K and the pressure in the range from 0 to 10 bar. The
measurement of a given isotherm point was ended when the measured change in the sample
mass reached 99.8% of the predicted asymptotic value or the measurement time for a given
point exceeded 120 minutes. For each isotherm, one cycle of pressure increasing and one
cycle of pressure decreasing were performed. The obtained results are presented in Figures
6-7. It has been found that in the case of carbon dioxide, sorption/desorption hysteresis
occurs, which may lead to changes in the transport properties of the membrane. The

obtained adsorption isotherms of individual gases were described by the dual-mode sorption
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(DMS). The individual coefficients of this model (kp, C i, b), existing in equation (2), were
determined using the least squares method. The values of these coefficients are presented
in Table 1. Very good agreement of the DMS model with the experimental results is shown
in Figure 8. In addition, the work also determines the share of solubility of individual gases
both in the polymer matrix and in the free volume of the glassy polymer (Figures 9 and 10).
It was found that Langmuir sorption has to be included for both carbon dioxide and methane,

in contrast to oxygen and nitrogen.

Keywords: membrane biogas upgrading, solubility, polysulfone
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Rosnaca emisja gazéw cieplarnianych oraz malejaca ilo$¢ paliw kopalnych powoduja
wzrost zainteresowania alternatywnymi zrodtami energii. Biogaz jest nickonwencjonalnym
paliwem wytwarzanym z materii organicznej w warunkach beztlenowych w procesie
fermentacji metanowej. W pracy przedstawiono poréwnanie i analiz¢ wykorzystywanych
obecnie substratow w gospodarce biogazowej. W celu optymalizacji fancucha dostaw
surowcow do produkcji biogazu opracowano model matematyczny w oparciu o schemat
ideowy przepltywu surowcow i produktow w lancuchu wartosci produkcji biogazu.
W obliczeniach wykorzystano procedury Mixed-Integer Linear Programing (MILP)
programu MATLAB.

Stowa kluczowe: biogaz, biometan, odpady organiczne

1. WPROWADZENIE

W zintegrowanym systemie energetycznym wykorzystanie biogazu
1 biometanu ma pozwoli¢ na dekarbonizacje przemystu, transportu
1 wytwarzania energii odnawialne;.

Ze wzgledu na coraz czestsze wykorzystanie odnawialnych zrodet energii,
a takze podejmowane wysitki na rzecz ograniczenia emisji gazoOw
cieplarnianych w celu zmniejszenia zuzycia kopalnych surowcoéw
energetycznych, rosnie rola wykorzystywania biogazu. Produkcja
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i wytwarzanie biogazu stajg si¢ coraz bardziej uzasadnione i oplacalne
z punktu widzenia polityki energetycznej. Zmiany w regulacjach
administracyjnych oraz wzrastajace zapotrzebowanie na odnawialng i czysta
energi¢ sprzyjaja wzrostowi produkcji energii pochodzacej z biogazu.

Biogaz to paliwo otrzymywane z materii organicznej, produkowane
w warunkach beztlenowych w procesie fermentacji metanowej, ktérego
glownym skladnikiem jest metan [1-3]. W pierwszym etapie fermentacji
metanowej, ktorym jest hydroliza, nastepuje rozktad ztozonych zwigzkow
organicznych na proste zwigzki organiczne. Uczestniczace w tym procesie
bakterie uwalniajg enzymy, ktore rozkladaja na drodze reakcji
biochemicznych weglowodany, biatka 1 tluszcze na cukier, aminokwasy
1 kwasy tluszczowe. Powstajace produkty posrednie na etapie zakwaszania
rozktadajg si¢ na kwasy tluszczowe, ktore zamieniajg si¢ w kwas octowy,
wodor i dwutlenek wegla na etapie acetogenezy. W ostatnim etapie
metanogonezy z produktow acetogenezy powstaje metan [4].

Czesciej stosowang metodg fermentacji jest tak zwana metoda mokra
w odréznieniu od suchej metody fermentacji. Z biologicznego punktu
widzenia podzial metod na fermentacj¢ mokra i suchg nie jest jednoznaczny,
poniewaz bakterie biorgce udziat w procesie fermentacji zawsze potrzebuja
ptynnego s$rodowiska do przezycia. W praktyce o fermentacji mokrej
méwimy wtedy, gdy zawarto$¢ masy suchej w fermentorze wynosi od 12 do
15%. Jesli zawarto§¢ masy suchej wzrosnie powyzej 16% to wsad
fermentacyjny przewaznie traci zdolno$¢ do transportu za pomoca pomp
1 wtedy mamy do czynienia z fermentacjg sucha.

Metan wykorzystywany jest jako gaz opalowy w przemysle
energetycznym, silnikach samochodowych oraz gospodarstwach domowych.
Biogaz zawiera 50 — 76% metanu, podczas gdy powszechnie stosowany gaz
ziemny zawiera 90 — 91% metanu. Warto§¢ opatlowa metanu wynosi 39,7
MJ/m?3, natomiast warto$é opatowa biogazu otrzymanego z rozktadu biomasy
zalezy od jego sktadu i wynosi od 20 do 30 MJ/m?.

Powstajacy w procesie fermentacji metanowej biogaz zawiera gtownie
metan (50-76% obj.), ditlenek wegla (25-45% obj.) 1 par¢ wodna (2-7% obj.)
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oraz niewielkie ilosci siarkowodoru (20-20000 ppm), azotu (ponizej 2%
obj.), tlenu (ponizej 2% obj.) i wodoru (ponizej 1% obj.) [2].

W celu technicznego wykorzystania biogazu nalezy go oczysci¢ z pary
wodnej i1 siarkowodoru, ktére dzialaja korozyjnie. Biometan — czyli
uzdatniony biogaz zawiera 98 — 99% metanu 1 moze by¢ wykorzystywany
bezposrednio w sieci gazowej lub, po odpowiednim sprezeniu, moze by¢
wykorzystywany jako paliwo do samochodow. Biogaz mozna takze
wykorzysta¢ do produkcji energii elektrycznej, energii cieplnej oraz
w roznych procesach technologicznych.

Wydajnos¢ procesu otrzymywania metanu w procesie fermentacji
metanowej zalezy od zawartosci wody w poditozu fermentacyjnym,
temperatury prowadzenia procesu fermentacji, sposobu przygotowania
1 sktadu podtoza [2], a w szczegdlnosci od zawarto$ci tlhuszczow, biatek
1 weglowodanow [5].

2. SUBSTRATY DO PRODUKCIJI BIOGAZU

Substratem do produkcji biogazu nazywany jest dowolny material
organiczny, ktory moze by¢ strawiony przez bakterie.

Mieszanina fermentacyjna, ktéra stanowiag odpowiednio dobrane
substraty pod wzgledem sktadu i wzajemnego oddziatywania, powinna mie¢
okreslone podstawowe parametry takie jak:

e zawarto$¢ suchej masy odpowiednio 12-15% przy fermentacji
mokrej lub 16-40% przy fermentacja suchej,

e temperature 35 - 40°C,

e odczynpH 6,8 - 7.5,

e proporcje sktadnikow pokarmowych C:N:P:S 600:15:5:1,

e skiad, ktéry nie powoduje powstawania i kumulacji inhibitorow
fermentacji,

e skladniki mieszaniny fermentacyjnej nie moga by¢ zbyt
zdrewniate, przesuszone ani poro$nigte plesnia,
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e mieszanina fermentacyjna nie moze zawiera¢ antybiotykow,
pestycydow, detergentow 1 zanieczyszczen mechanicznych
(piasek, kamienie, szkto itp.

Zalecane obcigzenie komory fermentacyjnej wynosi 3-5 kg s.m.o./m? na
dobe.

Dla witasciwego wzrostu mikroorganizmoéw wazne jest zapewnienie
odpowiedniego stezenia makro i mikroelementow, substancji niezbednych
do ich wzrostu (np. witaminy oraz modyfikatory w postaci kaolinitu,
tlenkow i1 hydroksytlenkow). Mikroorganizmy wykazuja duza wrazliwosé¢
na obecno$¢ substancji toksycznych, co nalezy uwzgledni¢ przy doborze
substratow. Istotne znaczenie ma tez szybkos$¢ biodegradacji, ktora zalezy
od sktadu chemicznego substratow.

Do produkcji biogazu wykorzystuje si¢ czgsto odpady z hodowli
zwierzat, mas¢ roslinng z celowych upraw polowych, odpady czy produkty
uboczne z przetworstwa rolno-spozywczego. Biomasa roslinna moze
zawiera¢ od 10% do ponad 80% wody [7].

Sktad biomasy jest zmienny a jej glownymi sktadnikami sag
weglowodany, bialka i tluszcze oraz lignina. W warunkach beztlenowych,
najszybciej degradowane sg weglowodany i biatka, wolniej tluszcze [8].
Najmniejszg podatnos¢ na rozklad biologiczny wykazuja materiaty
wlokniste takie jak: celuloza, hemiceluloza oraz lignina, co jest
konsekwencja ich ztozonej struktury chemicznej [9]. Lignina ulega
rozktadowi w matym stopniu [ 10]. Materiaty widkniste wymagaja dlugiego
czasu zatrzymania substratu, ktory wynosi powyzej 20 dni [11].

Substraty do otrzymywania biogazu mozna podzieli¢ wedlug cech
funkcjonalnych lub technologicznych, jednak najczesciej dzieli si¢ substraty
wedlug ich pochodzenia. W tym przypadku dzieli si¢ substraty na rolnicze,
odpady przemystu spozywczego, osady $ciekowe i odpady komunalne.
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2.1. SUBSTRATY POCHODZENIA ROLNICZEGO

Do produkcji biogazu w rolnictwie wykorzystuje si¢ gldéwnie gnojowice
i obornik [12], ktore charakteryzuja si¢ zmienng zawartoscig substancji
organicznych w zalezno$ci od sposobu prowadzenia hodowli zwierzat
(sposob karmienia, zuzycie $ciotki i wody).

Pozostatosci po fermentacji metanowej stanowia tak zwany poferment
[13,14]. Jest to cenny sktadnik wykorzystywany jako nawdz o wtasnosciach
zblizonych do nawozéw naturalnych.

Coraz czesciej jako substraty do procesu fermentacji wykorzystuje si¢
celowe uprawy roslinne [15]. Najczgsciej stosowang rosling energetyczna
jest kukurydza ze wzgledu na wysoka wydajnos¢ produkcji biogazu, niskie
koszty produkcji rolnej, zbioru oraz dlugookresowego magazynowania.

2.2. ODPADY PRZEMYSLU SPOZYWCZEGO

Przemyst spozywczy jest zrodtem wielu odpadéw 1 produktéw
ubocznych, ktére mozna wykorzysta¢ do produkcji biogazu np.: odpady
owocowe, warzywne, wyttoki, Sruty poekstrakcyjne, pozostalosci
z przetworstwa mleczarskiego, gorzelni, browardw, rzezni, thuszcze
odpadowe czy pozostatosci z zaktadow zbiorowego zywienia [16].

Jednym z bardzo waznych odpadéw powstajacych w zakladach
mleczarskich jest serwatka. Jest to wartoSciowy substrat fermentacyjny
bedacy mieszaning wielu warto§ciowych skladnikow zwtaszcza laktozy.
Wedhig szacunkéw w Polsce rocznie powstaje blisko 2 min m® serwatki.
Wykorzystanie jej jako substratu w procesie fermentacji metanowej moze
pozwoli¢ na uzyskanie okoto 198-560 GWh/rok.

Ogolnie produktywnos$¢ wytwarzania biogazu z odpadow w sektorze
rolno-spozywczym w Polsce jest szacowana na ok. 60 mln m*/rok.
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2.3. OSADY SCIEKOWE I ODPADY KOMUNALNE

Jednym z produktow oczyszczanie $ciekow sg osady Sciekowe, ktorych
sktad zalezy od wielkosci spotecznosci, jej struktury, potozenia, obszaru
miejscowosci, a takze technologii oczyszczania §ciekow.

We wstepnej fazie osad poddaje si¢ fermentacji z udziatem tlenu [17]
w celu unieszkodliwienia niebezpiecznych mikroorganizméw i zwigzkoéw
organicznych. Nastepnie proces fermentacji osadéw prowadzi si¢
w warunkach beztlenowych, w ktorych powstaje biogaz. Wielkos¢
oczyszczalni $ciekow ma wpltyw na ilos¢ wytwarzanego biogazu oraz
sposob jego wykorzystania.

Do produkcji biogazu moga by¢ uzyte odpady komunalne w postaci
segregowanych odpadow zywnos$ci czy tez odpadow zielonych [18].
Odpowiednio prowadzona gospodarka odpadami komunalnymi moze
pozwoli¢ na ich wykorzystanie do produkcji biogazu, ktory moze by¢ uzyty
do produkcji energii lub do produkcji paliwa dla transportu miejskiego.

3. ZASOBY

W celu optymalizacji tancucha dostaw surowcow do produkceji biogazu
konieczna jest znajomos$¢ jakie surowce sa potrzebne do produkcji,
zidentyfikowanie obszarow na jakich wystepuja te surowce, a takze ich
zasoby (czyli wielkosci, ktére mozna zuzytkowa¢ w ciagu roku). Rownie
wazna jest dostepnos¢ danego surowca - czy jest ona stata - jak w przypadku
odpadéw komunalnych, czy cechuje si¢ zmienno$cig zwigzang z cyklem
wegetacyjnym jak w przypadku produkcji roslinne;.

Innym waznym czynnikiem jest koszt pozyskania danego surowca, przy
czym trzeba zalozy¢, ze koszty pozyskania tego samego surowca mogg by¢
rozne w miejscach, w ktorych zidentyfikowano jego wystepowanie.

Nastepnym elementem, ktory trzeba wzig¢ pod uwage jest odlegtos¢
zidentyfikowanych surowcow od lokalizacji biogazowni, ktorych
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w zalozeniu moze by¢ wigce] niz jedna. Nalezy tez zatozy¢, ze koszt
transportu jednostki roznych surowcow moze by¢ rozny.

Nalezy rowniez wprowadzi¢ ograniczenie w mozliwosci przerdbki
surowcow przez dang biogazowni¢, co wynika wprost z jej mozliwosci
przerobowych.

Nie mozna tez zaniedba¢ oszacowania kosztow inwestycyjnych
i ruchowych biogazowni, ktére czesto mozna uzalezni¢ od wielkosSci
produkc;ji biogazu.

Ostatnim elementem, ktory nalezy uwzgledni¢ sa doptaty do produkcji
biogazu, ktore w zaleznosci od ich wysokosci moga decydowac
o optacalno$ci inwestycji.

4. MODEL MATEMATYCZNY

Badania literaturowe prowadzone odno$nie identyfikacji sposobow
modelowania matematycznego tancucha warto$ci produkcji biogazu
wykazaty, ze istnieje wiele sposobdw podejscia do tego zagadnienia.

Funkcja logistyczna modelu moze znacznie si¢ r6zni¢ w zalezno$ci od
zainteresowan uzytkownikow. Na przyktad modele mozna konstruowaé
z perspektywy zakupow, magazynowania, transportu, zarzadzania zapasami
1 ogbdlnego zarzadzania tancuchem dostaw [19-25]. Co wigcej, glebokosé
1 kompletno$¢ modelu to takze kolejny czynnik wplywajacy na jego
konstrukcje. Lim 1 Lam [26] rozwazali mieszanie zawarto$ci biomasy wedtug
charakterystyki jej pierwiastkow oraz tak aby zminimalizowad
niedostatecznie wykorzystywane uprawy biomasy. Lin i in. [27] zebrali
szczegotowe dane przestrzenne z systemu informacji geograficznej (GIS) aby
zoptymalizowa¢ tancuch dostaw biomasy do produkcji etanolu.

Dla sformulowania modelu matematycznego optymalizujacego
tancuch wartosci produkcji biogazu konieczna jest znajomo$¢ parametrow
procesu podanych powyzej jak réwniez kosztow substratow 1 kosztow ich
transportu, odlegtosci miedzy miejscem pozyskiwania substratow
1 biogazownig, kosztéw inwestycyjnych i ruchowych biogazowni oraz
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zyskow ze sprzedazy biogazu/biometanu. Dodatkowo, w przysztosci, przy
optacalnosci produkcji biometanu nalezy uwzgledni¢ koszty oczyszczania
biogazu do biometanu. Nalezy takze uwzgledni¢ subwencje i1 dotacje
wspierajgce produkcje paliw zeroemisyjnych.

Schemat przepltywu surowcow Xijk i produktéw yx, w proponowanym
modelu przedstawiono na rysunku 1. Uwzgledniajac przeptywy surowcow
przedstawione na schemacie (rys. 1) sformulowano model matematyczny,
uwzgledniajacy korzysci ekonomiczne, ktory uwzglednia koszty
wytwarzania biogazu, koszty transportu surowcoOw oraz mozliwg lokalizacje
biogazowni. W przypadku wytwarzania energii elektrycznej z biogazu
proponowany model moze takze uwzgledni¢ mozliwg instalacje elektrowni.
Po zakonczeniu procesu produkcji biogazu, pozostale odpady moga by¢
sprzedawane jako nawoz, co stanowi uzupetienie korzysci ekonomicznych
wynikajacych z zastosowania tej technologii.

Lokalizacja 1

Odbiorca 1

Qdbiorca 2

..... Odbiorea n

Rys. 1. Schemat ideowy przeplywu surowcow i produktow w modelu matematycznym tancucha
wartosci dla produkcji biogazu.
Fig. 1. Schematic flow diagram of substrates and products used in biogas production value chain
model.
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Na powyzszym schemacie symbol x;jk oznacza strumien substratu i do
produkcji biogazu z lokalizacji j, trafiajacy do biogazowni k. Natomiast
symbol yi n 0znacza strumien produktu (biogazu) z biogazowni k trafiajacy
do odbiorcy n.

Na obecnym etapie tworzenia modelu skupiono si¢ na kosztach produkcji
biogazu, tak wiec gldwne zadanie modelu to wyznaczenie optymalnych
parametréw produkcji gazu w sieci powigzanych biogazowni w celu
osiggniecia maksymalnego zysku przy minimalnych kosztach produkcji
biogazu. Warto$¢ tag mozna przedstawi¢ rGwnaniem:

Ky = Wpy + Wpor — Ksyy — Krr — Kopx — Kcapx (1)

Gdzie K4 przedstawia zysk (w przypadku straty jest on ujemny) Wp, to
warto$¢ wyprodukowanego biogazu, Wp, — wartos$¢ udzielonych dotacji,
Ksu — koszty surowcow, K7 — koszty transportu, Kopy — koszty ruchowe
1 Kcapx — zwrot kosztow inwestycyjnych.

Koszty surowcéw 1 ich transportu do k-tej biogazowni mozna zapisaé
jako:

ni nj

Ksur = Z Z Xijk LSC, J) (2)

i=1j=1
Czyli koszt surowcow do produkcji w k-tej biogazowni jest rowny
sumie iloczyndéw strumieni substratow i dostarczanych z lokalizacji j do
biogazowni k (x;;x) oraz kosztéw jednostkowych pozyskania surowca i w
lokalizacjij ( LS(i,j) )
ni nj
Krrie = ) ) %, TS LBG, ) )
i=1j=1
Gdzie koszty transportu surowcow dla k-tej biogazowni (K7.x) sa rowne
iloczynowi strumienia substratu i z lokalizacji j, kosztow jednostkowych
transportu surowca i  (75(i)) oraz odleglosci miedzy lokalizacja j,
a biogazownig k (LB(j,k)).
W kazdym przypadku musi by¢ zachowana zasada, ze strumien
surowcOw jest nieujemny:
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/\xi,j,k > 0 (4)

iL,j.k

oraz, ze suma strumieni danego surowca z danej lokacji nie przewyzsza
jego zasobow w tej lokacji:

nk
N\ o= 285G )) 5)
ij k=1

[lo§¢ wyprodukowanego biogazu w k-tej biogazowni mozna okresli¢
jako

ni nj

Korie = ) ) i UMQD) ©)

i=1j=1

Gdzie UM(i) okresla wydajnos¢ produkcji biogazu z jednostki masy
surowca i. Jednocze$nie wystepuje ograniczenie na maksymalng ilo$¢
produkowanego  biogazu limitowang maksymalng (projektowa)

wydajnoscig biogazowni:
[\ Keric < 2B ™)
k

Natomiast catkowita warto$¢ biogazu wynosi:

nk
Wp, =C Z KPr,k )]
k=1

Koszty ruchowe (Kopx) 1 zwrot kosztow inwestycyjnych (Kcap)
wyestymowano na podstawie danych zamieszczonych w pracy [22].
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Rys. 2. Koszty operacyjne biogazowni w przeliczeniu na 1 m? wyprodukowanego biogazu.

Fig. 2. Biogas plant operating costs per m* of biogas produced.
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Rys. 3. Koszty inwestycyjne biogazowni w przeliczeniu na 1 m* wyprodukowanego biogazu.
Fig. 3. Investment costs of biogas plant per m* of biogas produced.



Model matematyczny tancucha dostaw ... 89

Analizujac powyzsze wykresy (rys. 2 i 3) mozna zauwazy¢, ze zarOwno
koszty inwestycyjne jak i ruchowe w przeliczeniu na jednostke produkcji
biogazu maja tendencj¢ malejaca wraz ze wzrostem produkcji biogazu
(wielkosciag biogazowni). Koszty ruchowe obliczano dla rzeczywistej
wydajnosci biogazowni, a koszty inwestycyjne dla nominalne;.

Na wykresach (rys. 2 1 3) wyestymowano metoda najmniejszych
kwadratow zalezno$ci kosztoéw OPX i CAPX od wielkosci produkcji
biogazowni.

fOPX = 0.291 x_0'212 (9)
fCAPX = 1.240 x_0'212 (10)
Czyli koszty operacyjne k-tej biogazowni mozna przedstawi¢ rOwnaniem
nk
Kopx = Z forx (Kpr ) (11)
k=1
nk
Kcapx = z feapx(ZBy) (12)
k=1

Wynikiem obliczen optymalizacyjnych jest zestaw strumieni x;;x czyli
wielkosci strumieni poszczegdlnych surowcoéw (i) pozyskanych z danych
lokalizacji (j) dostarczanych do biogazowni (k). Wynik ten zapewnia
optymalng prace wszystkich biogazowni, co pozwala uzyska¢ najnizsze
koszty produkcji biogazu przez zespo6t biogazowni.

W  obliczeniach wykorzystano procedury Mixed-Integer Linear
Programing (MILP) programu MATLAB, a roéwnania modelu
przeksztalcono do postaci wymaganej przez program [28].

MILP jest szybka procedura do obliczen wartosci optymalnych,
minimow 1 maksiméw dla zlozonych model matematycznych.

Przyktadowy, testowy, zbior danych sktadajacy si¢ z czterech lokalizacji,
14 rodzajow surowcow i1 2 biogazowni byl obliczany w czasie okoto 1
sekundy.
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WNIOSKI

Opracowano model optymalizacji tancucha dostaw surowcow do
produkcji biogazu z uwzglednieniem takich parametréw jak:

e lokalizacja surowcow,

e cena surowca w danej lokalizacji,

e koszty transportu surowca,

e odlegtosci biogazowni od lokalizacji surowcow.

Przedstawiono koszty inwestycyjne 1 operacyjne biogazowni
oszacowane na podstawie danych literaturowych. Mozna zauwazy¢, ze
zarowno koszty inwestycyjne jak i ruchowe w przeliczeniu na jednostke
produkcji biogazu maja tendencj¢ malejaca wraz ze wzrostem produkcji
biogazu (wielko$cig biogazowni).

Wynikiem obliczen optymalizacyjnych jest zestaw strumieni x;;x czyli
wielko$ci strumieni poszczegodlnych surowcow (i) pozyskanych z danych
lokalizacji (j) dostarczanych do biogazowni (k). Wynik ten zapewnia
optymalng prace wszystkich biogazowni, co pozwala uzyska¢ najnizsze
koszty produkcji biogazu przez zespot biogazowni.

W obliczeniach opartych na opracowanym modelu matematycznym
wykorzystano  procedury  programowania  liniowego  mieszanego
catkowitego (MILP) programu MATLAB.
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ADAM ROTKEGEL, ZENON ZIOBROWSKI

MATHEMATYCAL MODEL OF THE FEEDSTOCKS SUPPLY CHAIN IN BIOGAS
PRODUCTION

The increasing energy demands together with flue gas emissions resulting from
conventional energy sources accelerates the research for renewable energy and technologies
such as anaerobic digestion (AD) to limit the environmental damage [1].

Anaerobic digestion process depends on a four biological steps (hydrolysis,
acidogenesis, acetogenesis, and methanogenesis). involving different microbial species
such as bacteria and archaea [4].

The stability of the AD process as well as the biogas yields depends on the
characteristics of the available feedstocks, C/N ratio, biodegradability, nutrient content or
buffering capacity. Generally this process depends on several relevant parameters:
feedstock type and its composition, organic loading rate, fermentation temperature, pH,
hydraulic retention time and carbon to nitrogen ratio. Methane yields and process stability
can be impacted by different shortcomings such as low biodegradation, lag-phase, foam
formation, over-acidification and high apparent viscosity or inhibitory elements. In this
work the main feedstocks were compared and analyzed.

The analysis shows that carbon-nitrogen ratio (C/N) is the most important factor to
produce a biomethane. The (C/N) ratio is also important in the quantity of biogas
production, even low deviances may cause pH changes to either volatile fatty acid or

dangerous ammonia accumulation. It was found that systems containing less than 50%
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manure show different pH correlations and reduced C/N ratio. Any changes in pH may
cause inhibition in biogas production as microbial performance reduces. The low C/N ratio
of 15-25 is vital for good performance, whilst especially manure-heavy digestions perform
better under higher pH conditions.

In order to formulate a mathematical model optimizing the biogas production value
chain, it is necessary to know the process parameters given above, as well as the costs of
substrates and their transport, the distance between the place of obtaining substrates and the
biogas plant, investment and operating costs of the biogas plant, and profits from the sale
of biogas/biomethane. Additionally, in the future, the cost of purifying biogas into
biomethane should be taken into account when determining the profitability of biomethane
production. Subsidies and subsidies supporting the production of zero-emission fuels should
also be taken into account..

The flow diagram of raw materials xi,j,k and products yk,n in the proposed model is
shown in Figure 1. On its basis, a mathematical model was defined that takes into account
the economic benefits of energy and biogas production, which takes into account the costs
of biogas production, the costs of transporting raw materials, the possible location of plants
where the biogas production is carried out. is the biogas production process. In the case of
electricity generation from biogas, the proposed model can take into account the possible
installation of a power plant.

Operation costs (KOpx) and return on investment costs (KCap) were estimated on the
basis of data included in [22]. In calculations based on the mathematical model the Mixed-
Integer Linear Programming (MILP) procedures of MATLAB were used. MILP is a fast
procedure for calculating optimal values, minima and maxima for complex mathematical
models. For this purpose, the model equations were transformed to the form required by
MATLAB [28].
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