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WYKAZ OZNACZEN

A —powierzchnia catkowita [m?]
ake — objeto$ciowy wspotczynnik wnikania masy miedzy [1/h]

gazem a cieczg

c —stezenie [kg/m?]

c* — stezenie rOwnowagowe [kg/m?]

Cx —stata

d —$rednica [m]

do —$rednica ziarna nosnika [m]

De —efektywny wspotczynnik dyfuzji w biofilmie [m?/h]

dn —$rednica hydrauliczna [m]

Fv — objeto$ciowe nat¢zenie przeptywu [m3/h]

g — przyspieszenie ziemskie [m/s?]
—wspbirzedna wysokosci w aparacie [m]

H — catkowita wysoko$¢ bioreaktora [m]

Ho —wysokos¢ cieczy nad wewnetrzng rurg cyrkulacyjng  [m]

Hs —wysoko$¢ dynamiczna ztoza fluidalnego [m]

Hi —wysokos¢ strefy ,,i”-tej aparatu [m]

Hr —wysokos¢ stery barbotazowej ,,2” [m]

J —macierz Jacobiego

k —maksymalna wtasciwa szybko$¢ wzrostu [1/h]
mikroorganizmow

K — stata nasycenia w réwnaniach kinetycznych [kg/m3]

K — stata rownowagi miedzyfazowej gaz-ciecz [mc®/mg®]

Kdet — stata szybkosci zrywania biofilmu [1/h]

Kin — stata inhibicji w réwnaniach kinetycznych [kg/m3]

Ko — stata szybko$ci obumierania mikroorganizméw [1/h]

Ks —wspotczynnik wnikania masy od cieczy do biofilmu  [m/h]

Lo — grubos¢ biofilmu [m]
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— liczba fluidyzacji

—masa mikroorganizmow [ka]
— liczba iteracji potrzebna do uzyskania stanu

stacjonarnego w metodzie parametryzacji lokalnej
—optymalna liczba iteracji potrzebna do uzyskania stanu
stacjonarnego w metodzie parametryzacji lokalnej

—liczba zmiennych stanu w modelu bioreaktora

—liczba ziaren nosnika

— promien ziarna no$nika [m]
—szybko$¢ zuzywania substratu weglowego A [kg/m3-h]
— promien bioziarna [m]

— szybko$¢ wzrostu biomasy [kg/m3-h]
—szybko$¢ zuzywania tlenu [kg/m3-h]
— grubos¢ $cianki bioreaktora [m]
—pole przekroju poprzecznego [m2]

—pole powierzchni bocznej przeswitu pod wewnetrzng  [m?]

rurg cyrkulacyjng

—czas [h]
—predkosé [m/s];[m/h]
—predkos$¢ liczona na catkowite pole przekroju [m/s];[m/h]

—pozorna predkos¢ gazu/cieczy zasilajagcego bioreaktor [m/s];[m/h]

— objetosé, objetosci mieszaniny reakcyjnej [mq]
—Wspotczynniki wydajnosci biomasy wzgledem [kg B/kg i]
substratu i

—wspotczynniki wydajnosci tlenu wzgledem [kg T/kg i]
substratu i

—biezaca wspotrzedna radialna w biofilmie [m]

—udziat aktywnych mikroorganizmow
— poszerzony wektor zmiennych stanu
—wektor zmiennych stanu

—bezwymiarowa wspotrzgdna w biofilmie



Zi —bezwymiarowa wysoko$¢ strefy ,,i”

Symbole greckie

a — stopien przereagowania substratu weglowego A

p —bezwymiarowe st¢zenie biomasy w fazie ciekte;j

y —bezwymiarowe st¢zenie tlenu rozpuszczonego w fazie cieklej

o —bezwymiarowe st¢zenie tlenu w biofilmie

Ap —spadek ci$nienia [Pa]

g — stopien zatrzymania cieczy lub gazu

&’ — stopien zatrzymania gazu w czesci cylindrycznej strefy
odgazowania cieczy ,,4”

4 —udziat ciata statego w fazie cieklej
—bezwymiarowe stgzenie substratu wgglowego A w biofilmie

n —dynamiczny wspolczynnik lepkosci [kg/m-s]

ON —wspolczynnik ksztattu

A —wektor parametréw modelu bioreaktora

A —wspoOlczynnik oporéw przeptywu

1Z: — objetos¢ pojedynczego ziarna no$nika [mq]
—wspolczynnik recyrkulacji cieczy
—wspotczynnik oporu miejscowego przeptywu

s —$rednia gesto$¢ mikroorganizmow w biofilmie [kg/m3]

e, — gestosé [kg/m?]

o —napigcie powierzchniowe [N/m]

T —czas przebywania w instalacji [h]

™ —czas przebywania w instalacji liczony wzglgdem [h]
strumienia zasilajgcego bioreaktor

v —predkosé poslizgu pecherzy gazowych [m/s]

® —udziatl objetosciowy strefy ,,i”-te]

Indeksy gorne
b —biofilm
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g —faza gazowa
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w

Indeksy dolne
0 —warunki poczatkowe
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1. WSTEP

Powszechnie uwaza si¢, ze biotechnologia jest naukg stosunkowo ,mloda”.
Samo pojecie biotechnologii pojawito si¢ w nomenklaturze naukowej dopiero w latach
piecdziesigtych XX wieku. Upowszechnienie biotechnologii jako nauki nastgpito w
latach siedemdziesigtych i osiemdziesigtych XX wieku. W 1981 roku Europejska
Federacja Biotechnologiczna zaproponowala oficjalng definicj¢ biotechnologii.
Okreslita, ze biotechnologia to zintegrowane zastosowanie biochemii, mikrobiologii i
inzynierii w celu technicznego wykorzystania potencjalu mikroorganizmoéow, kultur
komoérkowych lub ich cze$ci (np. enzymow). Zatem t¢ dyscypling naukowa mozna
uzna¢ za potagczenie biochemii, mikrobiologii technicznej i inzynierii chemiczne;j.

Jednakze tradycja stosowania procesow biotechnologicznych siega juz czaséw
starozytnych. Bioprocesy wykorzystywano do konserwacji produktoéw zywno$ciowych
1 produkcji napojow alkoholowych. Juz 7000 lat przed nasza erg w Babilonii warzono
piwo. Starozytni Egipcjanie wykorzystywali drozdze do spulchniania ciasta
chlebowego. Natomiast Rzymianom zawdzigczamy rozpowszechnienie si¢ produkcji
wina. Pomimo braku wiedzy na temat istoty procesu, ludzie wytwarzali ocet, sery,
fermentowali mleko czy produkowali alkohol etylowy.

Pierwszym krokiem do zrozumienia bioprocesow bylo wykorzystanie przez
van Leevenhocka w 1683 roku wtlasnorecznie skonstruowanego mikroskopu do
obserwacji kropli wody. Blednie uznal, ze zaobserwowane przez niego drobnoustroje
tworza si¢ samorzutnie z substancji nieorganicznej. Mikrobiologiczne dziatanie
bakterii wyjasnit dopiero Pasteur w 1863 roku.

Stormutowanie dowodu naukowego mikrobiologicznego charakteru fermentacji
przez Pasteura rozdziela dwa pierwsze okresy w rozwoju biotechnologii. Wszystkie
osiggni¢cia do 1865 roku, takie jak: wykorzystanie w celach spozywczych fermentacji
alkoholowej, mlekowej czy octowej, to okres przedpasteurowski. Kolejny okres nosi
natomiast nazwe ery pasteurowskiej. W tym okresie dziejow zaproponowano nowe
technologie mikrobiologiczne. Rozpoczeto wowczas produkowaé¢ na skale

przemystowa metanol, etanol, butanol, aceton i kwasy organiczne.



Lata 1940- 1960 nazywane sg erg antybiotykéw. Odkrycie penicyliny przez
Fleminga w 1928 roku uznane jest za najwigksze osiggnig¢cie fermentacji XX wieku.
Miato ono olbrzymi wplyw na rozwdj biotechnologii. Do chwili uruchomienia
przemystowej produkcji penicyliny opracowano wiele innych antybiotykow m.in.
aktynomycyne, gramicydyng i streptomycyneg.

Kolejny okres to era postantybiotykowa (1960-1975). W dalszym ciggu
zajmowano Sie udoskonalaniem proceséw produkcji antybiotykow. Jednak
wprowadzono rowniez mikrobiologiczng produkcje biopolimerow 1
immobilizowanych enzyméw, wielu aminokwasoéw 1 jednokomorkowego biatka SCP.
Rozwinigto rowniez przemystowg produkcje biogazu.

Przetom XX 1 XXI wieku nazywany jest wspoOlczesng era nowoczesnej
biotechnologii. Podstaw¢ stanowilty woéwczas procesy zwigzane z inZynierig
genetyczng. Za jedno z najbardziej spektakularnych odkry¢ tego okresu uwazana jest
metoda produkc;ji insuliny ludzkiej przez zmodyfikowang genetycznie bakterig E. coli.

Obecnie znajdujemy si¢ w kolejnym okresie rozwoju biotechnologii,
nazywanym erg X-omoOw inzynierii biologicznej. Za jej poczatek uwaza si¢ rok 2001,
w ktorym opublikowano wyniki badan dotyczacych poznania sekwencji genomu
ludzkiego. Naukowcom udato si¢ wowczas okresli¢ 90% genomu czlowieka.

Jak wynika z powyzszego, rozwdj biotechnologii charakteryzowaty dosé
zrdznicowane okresy. Pozostalo jeszcze wiele elementow wymagajacych poznania,
m.in. funkcjonowanie genomu. Z tego punktu widzenia biotechnologi¢ mozna uznaé
za nauke XXI wieku.

Rozwoj biotechnologii, z wylaczeniem inzynierii genetycznej, wymaga doboru
odpowiednich aparatéw do realizacji konkretnych typdéw bioproceséw. Opracowanie
coraz bardziej wydajnych bioreaktorow jest przedmiotem zainteresowania ogromne;j
liczby osrodkow badawczych. Zaréwno metody doswiadczalne, jak i modelowanie
matematyczne wykorzystywane sg jako narzedzia do udoskonalania bioreaktorow
stuzacych do produkcji antybiotykoéw, preparatow farmakologicznych, produkcji
bialka jednokomorkowego, otrzymywania wielu zwigzkéw chemicznych oraz

stosowanych w przemysle spozywczym i W technologii odpadow.



1.1. Wprowadzenie

Istota przemystowego wykorzystania mikroorganizméw jest wytwarzanie
produktow, ktore sa konkurencyjne na rynku. Koszty przemystowe procesow
biotechnologicznych generowane sg3 w takich operacjach jak: przygotowanie
surowcow, bioproces i1 wyodrebnianie produktdow z mieszaniny poreakcyjnej.
Niejednokrotnie najbardziej kosztownym etapem wytwarzania bioproduktow jest
rozdzial, a nastgpnie zat¢zanie mieszaniny poreakcyjnej. Jednakze sam koszt budowy
bioreaktora stanowi najwigksza czes¢ kosztow inwestycyjnych. Z tego powodu
poszukiwane s3 aparaty o wysokiej zdolnos$ci produkcyjnej, duzej selektywnos$ci
procesu, wykazujace duze stezenie produktow w mieszaninie poreakcyjnej, a
jednocze$nie minimalne koszty inwestycyjne i eksploatacyjne.

Z ekonomicznego punktu widzenia waznym kierunkiem zastosowania procesow
biochemicznych jest ochrona $rodowiska naturalnego. Duze znaczenie ma
ograniczenie kosztéw, ktore pochlania utylizacja odpadow. Jest to niejednokrotnie
mozliwe po zastosowaniu bioprocesow. Z tego powodu procesy mikrobiologiczne s3
powszechnie stosowane do biologicznego oczyszczania $ciekow, rozktadu odpadow
przemystowych, neutralizacji rozlewisk ropy naftowej czy kompostowania odpadow
rolniczych. Utylizacja odpadow moze rowniez przynosi¢ korzysci finansowe, jak w
przypadku uzyskiwania biogazu z fermentacji metanowej odpadow organicznych.

Na przestrzeni lat zostaly zaproponowane, a nastgpnie wprowadzone do praktyki
przemystowej rdézne typy bioreaktorow. Specyficzne rozwigzania konstrukcyjne
wynikaja z ogromnej réznorodnosci wykorzystywanych procesow
mikrobiologicznych. Czesto ideg poszukiwania nowego typu bioreaktora byta chec
intensyfikacji bioprocesu. Aparaty stosowane w praktyce przemystowej mozna
podzieli¢ ze wzgledu na wiele kryteribw, m.in. organizacj¢ procesu w czasie
(okresowe, przeptywowe, potokresowe), geometri¢ uktadu (zbiornikowe, kolumnowe
barbotazowe i ze ztozem stacjonarnym, fluidyzacyjne i membranowe), konfiguracje
biokatalizatora wewnatrz reaktora (biokatalizator wolny, zawieszony w suspensji,
uwigziony w porowatej strukturze materiatu chemicznie obojetnego, biokatalizator
unieruchomiony na statym podtozu), warunki hodowli mikroorganizméw (tlenowe,

beztlenowe) czy warunki i sposoby mieszania (bez lub z wymuszonym mieszaniem).



Bioreaktory mozna réwniez podzieli¢ ze wzgledu na liczbe faz wystepujacych w
aparacie na jedno lub wielofazowe, tj. dwufazowe Iub trojfazowe. Z reguly nie
uwzglednia si¢, jako oddzielnej fazy, komorek mikroorganizméw swobodnie
zawieszonych w cieczy. Wynika to z ich matych rozmiaréw i zwigzanej z tym duzej
powierzchni miedzyfazowej. Skutkiem tego, réznice miedzy stezeniami substratow w
fazie ciektej i na powierzchni komoérek mikroorganizméw sg pomijalnie mate.

Do aparatow dwufazowych zalicza si¢ kolumny barbotazowe ciecz - gaz,
dwufazowe bioreaktory fluidyzacyjne czy bioreaktory air-lift. Przyktadami aparatow,
w ktorych obecne sg trzy fazy, sa trojfazowe bioreaktory fluidyzacyjne, trojfazowe
bioreaktory air-lift i aparaty ze ztozem stacjonarnym, np. aerobowe biofiltry.

Prowadzenie procesow mikrobiologicznych w reaktorach wymaga rozwazenia
kilku aspektow. Ze wzgledu na stosunkowo niewielkie szybko$ci procesow
mikrobiologicznych, wykorzystanie mikroorganizméw wymaga zastosowania
odpowiednio diugiego czasu przebywania fazy cieklej w aparacie. Jako organizmy
zywe, drobnoustroje sa wrazliwe na naprezenia hydrodynamiczne powstajace podczas
mieszania fazy cieklej. Poszukuje si¢ zatem jak najmniej inwazyjnych metod
mieszania. W przypadku proceséw tlenowych jednym z najwazniejszych
czynnikéw umozliwiajacych realizacje¢ procesow mikrobiologicznych jest dostateczne
natlenienie $rodowiska reakcyjnego. Wiekszo$¢ wymagan stawianym aparatom do
realizacji procesow mikrobiologicznych spetniajg bioreaktory fluidyzacyjne oraz air-
lift.

Do zalet bioreaktoréw fluidyzacyjnych mozna zaliczy¢:

- mozliwo$¢ uzyskania wysokiego $redniego stezenia biomasy na jednostke
objetosci ze wzgledu na duzg powierzchni¢ wlasciwg drobnoziarnistego wypekienia
dostepng do wzrostu biofilmu (Scott i Hancher, 1976; Andrews i Trapasso, 1985),

- zapobieganie wymyciu biomasy z bioreaktora, co umozliwia stosowanie
wiekszych objetosciowych natgzen zasilania (Park 1 in., 1984; Andrews 1 Przezdziecki,
1986),

- eliminacja zjawiska zarastania zloza bedacego problemem w przypadku
aparatow ze ztozem stacjonarnym, np. biofiltrow (Andrews 1 Trapasso, 1985),

- mniejsze, niz w bioreaktorach z fazg stacjonarng straty ci$nienia (Godia i Sola,
1995),



- mozliwo$¢ bardziej swobodnego przeptywu gazu przez warstwe fluidalng niz
przez ztoze stacjonarne, np. w biofiltrach (Andrews i Trapasso, 1985),

- intensyfikacja wymiany masy pomig¢dzy biofilmem, a fazg cieklg dzieki
fluidyzacji bioziaren (Park i in., 1984),

- mozliwo$¢ ciggtej wymiany no$nika biomasy (Scott i Hancher, 1985).

Glownymi zaletami aparatéw air-lift stuzacych do realizacji aerobowych
procesow mikrobiologicznych sg natomiast:

- dostatecznie dlugi czas przebywania cieczy przy jednoczesnym zachowaniu
zwartej konstrukcji aparatu (Moresi, 1981; Grzywacz, 2012),

- intensyfikacja mieszania bez uzycia mieszadel mechanicznych (Bales 1
Antosova, 1999; Loh i Liu, 2001),

- bardzo dobre warunki natlenienia srodowiska reakcyjnego (Malfait i in., 1981;
Moresi, 1981; Jia i in., 2006),

- ograniczenie  sit  $cinajagcych  dziatajacych na  delikatne  struktury
mikroorganizméw (Merchuk i1 Berzin, 1995; Kawai 1 in., 1996; Bales i Antosova,
1999; Loh i Liu, 2001),

- fatwos$¢ utrzymania sterylnosci srodowiska reakcyjnego (Malfait iin., 1981,
Loh i Liu, 2001),

- ograniczenie zuzycia energii zwigzanej z zapewnieniem cyrkulacji cieczy
(Bales i Antosova, 1999; Merchuk, 2003).

Koncepcja hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych (Guo i in., 1997; Olivieri
iin., 2010) powstata w celu potaczenia zalet bioreaktorow fluidyzacyjnych i
bioreaktoréow air-lift. Hybrydowe bioreaktory fluidyzacyjne mozna traktowac jako
udoskonalenie konstrukcji bioreaktora fluidyzacyjnego. W aparacie hybrydowym
strefa wznoszenia cieczy podzielona jest na dwie strefy. W dolnej strefie wystgpuje
dwufazowe ztoze fluidalne, natomiast w strefie barbotazu znajdujacej si¢ powyzej
strefy fluidyzacji dochodzi do natlenienia fazy cieklej wskutek przeptywu pecherzy
powietrza przez faze ciekla. Podobienstwo w budowie do bioreaktorow air-lift
umozliwia zawracanie strumienia cieczy oraz wysokie natlenienie S$rodowiska
reakcyjnego. Oddzielnie strefy zloza fluidalnego od strefy barbotazu powoduje
ograniczenie sit $cinajacych dziatajacych na delikatny biofilm. Naprezenia te powstaja

wokol pecherzy powietrza, jak to ma miejsce w trdjfazowym ztozu fluidalnym.



1.2. Zastosowanie bioreaktoréw fluidyzacyjnych i bioreaktorow air-lift

Zastosowanie roznego typu bioreaktoréw w przemysle jest obecnie bardzo
szerokie. Stosuje si¢ je zaréwno do oczyszczania $Sciekow pochodzacych m.in. z
przemystu chemicznego, spozywczego jak i scieckow komunalnych. Bioreaktory stuzg
do produkcji antybiotykow, enzymow i kwaséw organicznych. W zaleznosci od
prowadzonego procesu mogg by¢ stosowane mikroorganizmy tylko jednego gatunku
lub kultury mieszane.

Informacje dotyczace zastosowania bioreaktorow fluidyzacyjnych pojawity si¢ w
literaturze naukowej juz na poczatku lat osiemdziesigtych. W tabeli 1.1 w kolejnosci
chronologicznej przedstawione zostalty przyktady zastosowan tych aparatow. Zawarte
w tabeli informacje dotyczg zardwno bioreaktorow dwufazowych, jak i tréjfazowych.
Bioreaktory fluidyzacyjne moga by¢ stosowane zaréwno do prowadzenia proceséw
aerobowych jak i anaerobowych. Zastosowanie bioreaktorow trojfazowych to zwykle
tlenowe procesy mikrobiologiczne. Dwufazowe bioreaktory fluidyzacyjne mogg by¢
rowniez wykorzystane do bioprocesOw aerobowych, jednak wiagze si¢ to z
konieczno$cia instalacji zewnetrznego aeratora (Dunniin., 1983) lub modyfikacja
konstrukcji aparatu, jak w przypadku hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych
(Guo i in., 1997; Olivieri i in., 2010). Trojfazowe bioreaktory fluidyzacyjne znajduja
zastosowanie rowniez w procesach anaerobowych. Wowczas trzecig faze stanowia

gazowe produkty reakcji.

Tabela 1.1. Zastosowanie bioreaktorow fluidyzacyjnych- przyktady

Rodzaj procesu Mikroorganizm Typ bioreaktora Literatura

Nitryfikacja Pseudomonas Dwufazowy bioreaktor Hancher i Perona

stutzeri fluidyzacyjny (1982)

o ) Dwufazowy bioreaktor o
Nitryfikacja Kultura mieszana ] ) Dunniin. (1983)
fluidyzacyjny

Otrzymywanie Penicillium Trojfazowy bioreaktor o
T ) ] Kim i in. (1986)
penicyliny chrysogenum fluidyzacyjny
Oczyszczanie . Trojfazowy bioreaktor -
) Pseudomonas putida ) ] Faniin. (1987)
sciekow fenolowych fluidyzacyjny
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Biodegradacja

Hyphomicrobium,

Trojfazowy bioreaktor

] ] Methylobacterium, ] ] Galli (1987)
dichlorometaniu fluidyzacyjny
Pseudomonas
Degradacja melasy i ) Dwufazowy bioreaktor Denac i Dunn
) Kultura mieszana ) .
serwatki fluidyzacyjny (1988)
) ) Troéjfazowy bioreaktor Ryhiner i in.
Usuwanie glukozy Kultura mieszana ) )
fluidyzacyjny (1988)

Oczyszczanie
Sciekow

komunalnych

Kultura mieszana

Dwufazowy bioreaktor
fluidyzacyjny

Scheible i Grey
(1988)

Beztlenowe

oczyszczanie sciekow

Methanothrix sp.

Trojfazowy bioreaktor
fluidyzacyjny

Gorris i in. (1989)

Otrzymywanie
nikomycyny

Streptomyces tendae

Trojfazowy bioreaktor

fluidyzacyjny

Truck i in. (1990)

Degradacja glukozy

Kultura mieszana

Dwufazowy bioreaktor

Sreekrishnani in.

fluidyzacyjny (1991)

Tréjfazowy bioreaktor .
Otrzymywanie lipazy | Candida rugosa ! _Wy _ Ferrer i Sola
fluidyzacyjny (1992)

Usuwanie siarczanOw

Dwufazowy bioreaktor

Somlev i Tishkov

ze Sciekow Kultura mieszana ) )

fluidyzacyjny (1992)
przemystowych
Utylizacja odpadoéw Pseudomonas Trojfazowy bioreaktor o
] ] ) Scott i in. (1994)
papierowych fluorescens fluidyzacyjny
) Dwufazowy bioreaktor Mulder i in.

Proces Anammox Kultura mieszana ] ]

fluidyzacyjny (1995)
Otrzymywanie kwasu Lactobacillus Tréjfazowy bioreaktor Kaufman i in.

mlekowego delbrueckii fluidyzacyjny (1996)

Oczyszczanie

sciekow przemystu

Kultura mieszana

Trojfazowy bioreaktor

Saravanane i in.

fluidyzacyjny (2001)
farmaceutycznego
) Trojfazowy bioreaktor Deckwer i in.
Usuwanie rtect Pseudomonas putida ) )
fluidyzacyjny (2004)

Usuwanie siarczkow

Thiobacillus

Trojfazowy bioreaktor

fluidyzacyjny

Portumarthi i in.
(2008)




Usuwanie Trojfazowy bioreaktor Kuyukina i in.
Rhodococcus ) )
ropopochodnych fluidyzacyjny (2009)
Usuwanie

trichlorofenolu i

Kultura mieszana

Dwufazowy bioreaktor

Poggi- Varaldo

fluidyzacyjny iin. (2012)
fenolu
Usuwanie Trojfazowy bioreaktor ..
_ _ Rhodococcus ruber ! _Wy _ Webster i in.
Nitrozometyloaminy fluidyzacyjny (2013)
Biodegradacja Methylobacterium Trojfazowy bioreaktor
: ) d yasony Qiuiin. (2014)

formaldehydu

sp. XJILW

fluidyzacyjny

Zgodnie z opinig Merchuka (2003), bioreaktory air-lift maja juz ugruntowane
zastosowanie w procesach oczyszczania Sciekow. Jest to zwigzane z ich niewielkim
zapotrzebowaniem na energi¢ zuzywang na dostarczenie fazy gazowej do calej
objetosci aparatu oraz cyrkulacje cieczy. Brak stosowania mieszania mechanicznego
réwniez ogranicza zuzycie energii. Bioreaktory air-lift sg stosowane w przemysle jako
aparaty dwu lub trojfazowe. W przypadku aparatow trojfazowych wykorzystuje si¢
dodatkowo immobilizacj¢ mikroorganizméw na stalym drobnoziarnistym no$niku.
Przyktadowe zastosowania bioreaktorow air-lift zostaty zebrane w tabeli 1.2. W tabeli
tej podano réwniez czy proces realizowany jest w aparacie z zewnetrzng czy z

wewnetrzng cyrkulacja fazy ciekte;j.

Tabela 1.2. Zastosowanie bioreaktorow air-lift- przyktady

Rodzaj procesu Mikroorganizm Typ bioreaktora Literatura
Biodegradacja ] ) .
) ) Bakterie z gatunku Bioreaktor z zewnetrzng | Blakebrough i in.
mieszaniny )
Candida cyrkulacjg cieczy (1967)
weglowodorow
Biodegradacja Bioreaktor z zewnetrzng Malfait i in.
. ) Monascus purpureus o
skrobi ryzowej cyrkulacjg cieczy (1981)
) ] ) Fotobioreaktor z
Biodegradacja Methylophilus .
wewnetrzng cyrkulacjai | Westlake (1986)
metanolu methylotrophus ]
przegrodami
o ) . Kaskada bioreaktorow Bakker i in.
Nitryfikacja Nitrobacter agilis o
air-lift (1996)




Biosynteza

nastatyny

Streptomyces

noursei

Fotobioreaktor z

wewnetrzng cyrkulacja

Gavrilescmu i
Roman (1996)

Synteza celulazy i

Bioreaktor z zewngetrzng

Aspergillus niger Kimiin. (1997)
ksylanazy cyrkulacja
Bioreaktor z wewnetrzna L
S . Garrido i in.
Nitryfikacja Kultura mieszana rurg cyrkulacyjng i (1997)

biofilmem na ziarnach

Synteza alkaloidow

Catharanthus roseus

Bioreaktor z wewngtrzng
rurg cyrkulacyjng stuzaca

do immobilizacji

Yuan i in. (1999)

mikroorganizmow
Phaeodactylum Fotobioreaktory air-lift z -
) ) Sanchez i in.
Hodowla mikroalg | tricornutum UTEX | wewngtrzng i zewnetrzng (2000)
640 cyrkulacja
) o Fotobioreaktor z Merchuk i in.
Hodowla mikroalg Porphyridium sp
wewnetrzng cyrkulacja (2000)
Oczyszczanie -
Bioreaktor z zewnetrzng Assadi i

sciekdéw przemystu

tekstylnego

Aspergillus niger

cyrkulacjg cieczy

Jahangiri (2001)

Oczyszczanie

sciekow fenolowych

Pseudomonas putida

Bioreaktor z cyrkulacja
zewngtrzng i odwrocong

warstwg fluidalng (agar

Loh i Liu (2001)

odzywczy)
Usuwanie skrobi ze | Aspergillus oryzae Bioreaktor z zewnetrzng
sciekow i Rhizopus cyrkulacjg cieczy Jiniin. (2002)
przemystowych oligosporus
Oczyszczanie )
) Bioreaktor z zewngtrzna o
sciekow po . o ) Campos i in.
] Kultura mieszana cyrkulacja cieczy i
wydobyciu ropy . ] (2002)
) nosnikiem z polistyrenu
naftowej

Hodowla komorek

owadzich

Komorki

IPLB-Sf-21

Bioreaktor z wewnetrzng

cyrkulacja cieczy

Visnowsky i in.
(2003)

Produkcja kwasu

glukonowego

Aspergillus niger

Bioreaktor z wewnetrzng

cyrkulacja cieczy

Zand i in. (2004)
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Biodegradacja Bioreaktor z wewngtrzng

Candida tropicalis ) Jiaiin. (2006)
fenolu cyrkulacja
Oczyszczanie Pseudomonas Bioreaktor z wewnetrzng Viggiani i in.
sciekow fenolowych stutzeri cyrkulacjg cieczy (2006)

Produkcja olejow
. L Bioreaktor z wewnetrzng L
drobnoustrojowych | Rhodotorula glutinis o Yen i Liu (2014)
) cyrkulacjg cieczy
z gliceryny

Jak wynika z tresci zawartej w tabelach 1.1 i 1.2, informacje dotyczace
zastosowania bioreaktorow fluidyzacyjnych pojawity si¢ w literaturze juz w latach
osiemdziesigtych XX wieku, a aparatow air-lift nawet w latach sze$c¢dziesigtych.
Pomimo tego, nadal powstaja opracowania dotyczace badan eksperymentalnych,
modelowania matematycznego takich obiektéw, ich hydrodynamiki oraz
charakterystyki stacjonarnej i dynamicznej. Rozwijane sg rowniez koncepcje zwigzane
z modyfikacjami takich bioreaktorow w celu zwigkszenia ich efektywnosci i1

ograniczenia zuzycia energii.

1.3. Dotychczasowe badania nad modelowaniem bioreaktoréw fluidyzacyjnych

Ze studiow literaturowych wynika, ze proponowano dotychczas rézne modele
matematyczne bioreaktorow fluidyzacyjnych. Mozna wyrézni¢ dwa Kierunki rozwoju
modelowania takich aparatow. W pierwszym z nich zaklada si¢, ze proces
mikrobiologiczny przebiega gtownie w biofilmie osadzonym na nosniku. Szczegdlng
uwage poswigca si¢ woOwczas wlasciwosciom stacjonarnym samego bioziarna,
analizujac m.in. rozklady stezen substratow wewnatrz blony biologicznej czy
wspotczynnik efektywnosci bioziarna. Drugie podejscie do modelowania zwigzane jest
z modelowaniem bioreaktora fluidyzacyjnego jako catosci. Interpretacji poddaje si¢
charakterystyke stacjonarng zarowno biofilmu, fazy cieklej oraz, w przypadku
aparatow trojfazowych, fazy gazowe;j.

Jednym z podstawowych zagadnien zwigzanych z modelowaniem aparatow
fluidyzacyjnych stosowanych w hodowli mikroorganizmow jest wybor kinetyki
procesu mikrobiologicznego. Nawet w przypadku aerobowych proceséw

mikrobiologicznych, czesto formutowane sa modele, w ktorych uwzgledniano
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kinetyke jednosubstratowa. Wielu autorow, m.in. Hirrara i in. (1998) czy Molwa i
Ahmadi (2007) tlumaczylo pomijanie wplywu st¢zenia rozpuszczonego tlenu, jako
substratu limitujgcego, jego znacznym nadmiarem w Srodowisku reakcyjnym.
Tanyolac i Beyenal (1996) potwierdzili badaniami doswiadczalnymi biodegradacji
fenolu, ze gdy stosunek stezen masowych substratu weglowego i rozpuszczonego tlenu
jest mniejszy od 0,9 to wowczas uzasadnione jest stosowanie kinetyki uwzgledniajacej
tylko zmiany stezenia fenolu. Dostepne sg rOwniez opracowania, w ktorych z kolei tlen
traktowano jako jedyny substrat wplywajacy na szybko$¢ procesu mikrobiologicznego
(Choi i in., 1999). Cytowani autorzy sformutowali model matematyczny
uwzgledniajacy tylko bilans tlenu. Stusznos¢ tego modelu potwierdzili doswiadczalnie.
Pomimo tak duzego uproszczenia opisu procesu mikrobiologicznego, autorzy uzyskali
duzg zgodnos¢ wynikoéw obliczeniowych z doswiadczalnymi. Mozna to tlumaczy¢
stosowaniem  wysokiego stezenia substratu  weglowego W  bioreaktorze
fluidyzacyjnym.

W ostatnich dwoch dziesigcioleciach kinetyka jednosubstratowa z substratem
weglowym ograniczajacym szybko$¢ procesu mikrobiologicznego zostata zastosowana
w wielu publikacjach naukowych (Rittmann, 1982; Andrews i Trapasso, 1985; Chang i
Rittmann, 1987; Gadani i in., 1993; Bodalo i in., 1995; Hirata i in., 1998; Al- Qodah,
2000; Tsuneda i in., 2002; Onysko 1 in., 2002; Russo 1 in., 2008). Jednak juz Park 1
wspotautorzy  (1984) zwrocili uwage na konieczno$¢ stosowania  Kinetyki
dwusubstratowej. Jezeli w danym procesie, przyjmijmy aerobowym, obserwuje si¢
inhibicje substratem weglowym, to wowczas czesto uzywa si¢ modelu kinetycznego
Haldanea - Monoda (Worden i Donaldson, 1987; Tang i in., 1987; Livingston, 1991;
Beyenal i in., 1997; Vinod i Reddy, 2005; Olivieri i in., 2011; Skoneczny i in., 2017).
W przypadku procesu nitryfikacji, Denac i wspotautorzy (1983) uzyli natomiast
dwusubstratowej kinetyki Monoda - Monoda, charakteryzujacej si¢ brakiem inhibicji
obydwoma substratami.

Wielu autoré6w w ogodle pomija przebieg procesu mikrobiologicznego w fazie
ciektej (Shieh, 1980; Andrews, 1982; Denac i in., 1983; Dunni in., 1983; Parki in.,
1984; Tang i Fan, 1987; Chang i Rittmann, 1987; Godia i Sola, 1995; Tanyolac i
Beyenal, 1996; Nicorellaiin, 1998; Choiiin., 1999; Bales i Antosova, 1999; Al-
Qodah, 2000; Vinod i Reddy, 2005; Molwa i Ahadi, 2007; Eswari i Rajendran, 2012).
Bilanse masowe cieczy uwzgledniaja wtedy wytacznie konwekcyjny doptyw i odptyw
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oraz wymian¢ masy substratow miedzy faza ciekla, a biofilmem. Z drugiej strony
dostepne sg rowniez prace sugerujace, ze opis pracy bioreaktora fluidyzacyjnego
powinien opiera¢ si¢ wylgcznie na bilansie masy utworzonym dla fazy ciektej (Huang i
in., 1997). Wowczas obecnos¢ biofilmu uwzglednia si¢ w opisie fazy ciektej analizujac
jej udziat w catkowitej ilosci biomasy w aparacie. Podejscie to moze by¢ uzasadnione
jezeli osadzony na ziarnach biofilm jest bardzo cienki i gdy zewnetrzne opory ruchu
masy sg pomijalnie mate. Tsuneda i wspétautorzy (2002) do modelowania bioreaktora
fluidyzacyjnego uzywaja rowniez modelu pseudohomogenicznego. Wykorzystujg w
nim sumaryczne stezenie biomasy w fazie cieklej i w biofilmie. Przebieg procesu w
biofilmie jest uwzgledniany poprzez zastosowanie wyznaczonego dos$wiadczalnie
wspotczynnika, ktory modyfikuje maksymalng wlasciwa szybko$¢ wzrostu
mikroorganizmow, K. Takie podejscie jest uzasadniane jednakowym stezeniem
substratow w catej objetosci biofilmu roéwnym stezeniom w fazie cieklej. Zastosowanie
sumarycznego stezenia biomasy skutkuje brakiem mozliwosci okreslenia iloSci
biofilmu osadzonego na ziarnach nosnika, tj. grubosci btony biologiczne;j.

Innym  charakterystycznym  elementem  opisu  pracy  bioreaktorow
fluidyzacyjnych jest rezygnacja z bilansu masy tlenu dla fazy gazowej. Wowczas
przyjmuje si¢, ze ubytek masy tlenu w gazie podczas jego barbotazu przez warstwe
fazy cieklej jest znikomo maty (Vinod i Reddy, 2005). Przyjecie Kinetyki
dwusubstratowej dla procesow aerobowych wymaga okreslenia st¢zenia tlenu w fazie
ciektej. Konieczne jest zatem uwzglednienie miedzyfazowej wymiany masy tlenu
pomigdzy gazem, a cieczg. Bilanse masy fazy gazowej sa natomiast pomijane zawsze,
gdy =zaklada si¢, ze jedynym substratem limitujacym szybko$¢ procesu
mikrobiologicznego jest substrat weglowy.

Migdzyfazowe przenoszenie masy tlenu uwzgledniane jest zarowno w modelach
bioreaktorow trojfazowych (Wisecarver i Fan, 1989; Livingston, 1991; Godia i Sola,
1995; Nicorella i in., 1998; Choi i in., 1999; Skoneczny i in., 2017) jak rowniez
dwufazowych (Worden i Donaldson, 1987; Tabi$ i Stryjewski, 2013). W opracowaniu
Wordena i Donaldsona (1987) dokonano analizy teoretycznej i doswiadczalnej
dwufazowego bioreaktora fluidyzacyjnego z zewngtrznym aeratorem, w ktorym
uwzgledniono kinetyke¢ wymiany masy tlenu mi¢dzy powietrzem, a faza ciekls,

traktujac ten aparat jako obiekt o zmiennych skupionych.
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Modelujac proces mikrobiologiczny w biofilmie, poszczegolni autorzy zaktadaja
jego ptaska (Andrews, 1982; Denaciin., 1983; Andrews i Trapasso, 1985;
Gadani iin.,, 1993; Onyskoiin., 2002; ) lub sferyczng geometri¢ (Worden i
Donaldson, 1987; Tang i Fan, 1987; Livingston, 1991; Bodalo i in, 1995; Choi i in,
1999; Bales i Antosova, 1999; Vinod i Reddy, 2006; Molwa i Ahmadi, 2007,
Olivieriiin., 2011; Skonecznyiin., 2017). Zalozenie ptaskiego biofilmu jest
uzasadnione jezeli na nosniku obecna jest bardzo cienka btona biologiczna. Zar6wno
Shieh (1980) jak i Park iin. (1984) modelowali bioziarno jako biofilm osadzony na
inertnym no$niku. Réznica pomiedzy ich modelami wynika z przyjetych warunkéw
brzegowych. Park i wspotautorzy (1984) w warunkach brzegowych zatozyli brak
wymiany masy na granicy: inertny nosnik —biofilm. Natomiast Shieh (1980)
uwzglednil catkowite wyczerpanie substratu na pewnej gltebokosci biofilmu, a zatem
brak dalszej jego dyfuzji w strong podstawy biofilmu. W publikacji nie zostata jednak
okreslona graniczna grubos¢ biofilmu, dla ktorej stezenie substratu wynositoby zero.

Wigkszos¢ autorow uwzglednia jednoczesny dyfuzyjny ruch masy reagentow
oraz przebieg procesu mikrobiologicznego w biofilmie. Rozne sg jednak podejscia
dotyczace wartosci wspotczynnikow dyfuzji substratow w blonie biologicznej. Istniejg
publikacje, w ktorych przyjmowany jest promieniowy rozktad wspotczynnikow
dyfuzji (Tang i in., 1987; Molwa i Ahmadi, 2007; Skoneczny i in., 2017). Jednak
zaktadane sg rowniez state wartoSci wspotczynnikow dyfuzji. Wartosci tych
parametrow sg odnoszone do wspotczynnikow dyfuzji w wodzie (Nicorell i in., 1998;
Eswari i Rajendran, 2012). W swojej pracy Tabi$ (2005) analizuje wptyw rozktadow
gestosci  biofilmu i wspotczynnikow dyfuzji w biofilmie na charakterystyke
stacjonarng bioreaktora fluidyzacyjnego. Z poroéwnania galezi standw stacjonarnych
zamieszczonych w cytowanej pracy wynika, ze usrednienie wspomnianych wielkosci
wplywa zarowno ilosciowo, jak i jako$ciowo na cechy stacjonarne bioreaktora w
zakresie wysokich stezen substratu weglowego i przy dostatecznym napowietrzeniu
srodowiska reakcyjnego. Stryjewski (2015) podkresla natomiast, Zze pomimo
zauwazalnego wplywu stosowania rozktadéw wspotczynnikéw dyfuzji 1 gestosci
biofilmu, w praktyce inzynierskiej wygodniej jest stosowac¢ ich usrednione wielkoSci.
Jak wiadomo, w bioreaktorach fluidyzacyjnych biofilm oprocz narastania na nosniku
réwniez obumiera i jest usuwany przez dzialajace na niego sity Scinajace. W swoim

modelu Rittmann (1982) jednym wzorem opisat dwa mechanizmy usuwania biomasy z
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ziaren nosnika, tj. obumieranie i zrywanie biofilmu. Zastosowal zatem sumaryczny
wspotczynnik usuwania biomasy. Zatozyt réwniez, ze szybkos$¢ wzrostu biomasy jest
réwna szybkos$ci jej obumierania. W wielu p6zniejszych pracach opisywano zmiany
grubo$ci biofilmu spowodowane wzrostem, obumieraniem i zrywaniem biofilmu
(Tang i in, 1987; Chang i Rittmann, 1987; Gadani i in., 1993; Tsuneda i in., 2002;
Onysko i in., 2002; Olivieri i in., 2011; Skoneczny i in., 2017). Worden i Donaldson
(1987) w swoim opracowaniu zatozyli, ze na zmiany grubosci biofilmu wptywa tylko
wzrost biomasy. Takie uproszczenie moze generowac bledy, bowiem wodwczas
grubo$¢ biofilmu musiataby wzrasta¢ do nieskonczonosci. Jest oczywiste, ze zjawiska
takiego si¢ nie obserwuje. Wisecarver i Fan (1989) zatozyli, ze grubos¢ biofilmu jest
stata 1 traktowali ja jako parametr modelu. Wyznaczyli charakterystyki stacjonarne
bioreaktora dla kilku réznych zatozonych grubosci biofilmu.

W przedstawianych w literaturze modelach bioreaktorow fluidyzacyjnych, w
celu rozwigzania rownan bilansow masy w biofilmie sg stosowane warunki brzegowe
odpowiadajace cechom danego procesu. Warunki brzegowe na granicy biofilm - faza
ciekta sg formutowane tak, ze uwzgledniaja- lub nie-, zewngtrzne opory wnikania
masy. W wiekszosci modeli dostepnych w literaturze zewnetrzne opory wnikania sa
pomijane (Shieh, 1980; Andrews, 1982; Denac i in., 1983; Park i in., 1984; Andrews i
Trapasso, 1985; Wisecarver i Fan, 1989; Huang i in, 1997; Choi i in., 1999; Molwa i
Ahmadi, 2007; Russo i in., 2008; Olivieri iin., 2011). Oznacza to, ze st¢zenia
substratow na powierzchni biofilmu sg takie same jak w fazie cieklej. Park i
wspoétautorzy (1984) uzasadniajg zaniedbywanie oporéw wnikania masy wysokimi
wartosciami  liczby Biota (Bi € [100, 1000]) w  przypadku bioreaktorow
fluidyzacyjnych. Beyenal i wspotautorzy (1997) w swojej publikacji rozwazajg wpltyw
zewngtrznych oporow wnikania masy na stacjonarne wtasnosci bioreaktora. Zgodnie z
wnioskami wysunigtymi przez cytowanych autorow, wptyw oporow wnikania jest
niewielki, zatem sugerujg ich pomijanie. Z drugiej strony natomiast Tang i in. (1987)
po weryfikacji zaproponowanego modelu podkreslaja, ze pominigcie zewnetrznych
oporéw wnikania powoduje rozbiezno$¢ wynikdw doswiadczalnych z obliczeniowymi.
W najnowszych doniesieniach literaturowych zazwyczaj sg juz przyjmowane warunki
brzegowe uwzgledniajace zewnetrzne opory wnikania masy reagentow z fazy cieklej

do powierzchni biofilmu (Al- Qodah, 2000; Vinod i Reddy, 2005; Eswari i Rajendran,
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2012; Skoneczny i in., 2017). Chang i Rittmann (1987) w swoim modelu bioreaktora
fluidyzacyjnego podzielili bioziarno na trzy strefy. Kazda z nich opisali osobnymi
rOwnaniami bilansu masy, a na granicach stref okreslili odpowiednie warunki
brzegowe. Wyroznili strefe nosnika, biofilmu oraz zewnegtrzng warstwe, okreslang
jako dyfuzyjng. Ta =zewngtrzna warstwa, w ktorej nie przebiega proces
mikrobiologiczny, odpowiada zewngtrznym oporom wnikania masy.

W tabeli 1.3 przedstawiono poréwnanie modeli matematycznych bioreaktorow
fluidyzacyjnych. Zawarte zostaly w niej informacje dotyczace zatozen stosowanych

przez poszczegodlnych autorow. Zachowano kolejno$¢ chronologiczna.
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Tabela 1.3. Poréwnanie modeli bioreaktoréw fluidyzacyjnych w kolejnosci chronologicznej (+ uwzglgdniono; - nie uwzglgdniono; & brak informacji)
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1.4. Przedmiot, cel i program badawczy pracy

Historia pokazuje, ze rozwdj danej dyscypliny naukowej moze wigzaé si¢ z
powstaniem nowej koncepcji teoretycznej lub z trudnosSciami napotkanymi w
praktycznej realizacji zadan technicznych i technologicznych. Dotyczy to rowniez
nowych bioreaktoréw uzywanych do prowadzenia proceséw mikrobiologicznych.
Waznym etapem jest zaproponowanie ogoélnego zarysu konstrukcji aparatu, a
nastepnie poznanie jego wilasciwo$ci uzytkowych. Bywa, ze udoskonalenia
aparaturowe s3 wprowadzane jako etap ostateczny, juz po dokladnej analizie
warunkow pracy danego bioreaktora. Badania zwigzane z doborem wielkosci
projektorowych, m.in. czasé6w przebywania cieczy czy objetosciowych natezen
przeptywu mediéw, do zadanych warunkéw procesu, sposobu pracy oraz wplywu
zmiany parametrow ruchowych dla nowo zaproponowanego bioreaktora moga by¢
prowadzone empirycznie lub z wykorzystaniem jego modelu matematycznego.
Modelowanie matematyczne i symulacje numeryczne sg wielokrotnie tansze i szybsze
niz metody empiryczne, oparte z reguly na zasadzie powigkszania skali. Z tego
powodu odgrywaja tak wazna role réwniez przy ocenie charakterystyki procesowej
nowych bioreaktorow.

Hybrydowe bioreaktory fluidyzacyjne, ktérych dotyczy niniejsza rozprawa, s3
aparatami stosunkowo niedawno zaproponowanymi do realizacji aerobowych
procesow mikrobiologicznych. Autorzy ich koncepcji (Guo i in., 1997; Olivieri i in.,
2010) podkreslajg zalety takich rozwigzan konstrukcyjnych. Dotychczas opublikowano
opracowania dotyczace wytacznie hydrodynamiki takich bioreaktorow. Zatem
stworzenie modeli matematycznych oraz jakosciowa i ilosciowa analiza stanow
stacjonarnych hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych sa w petni uzasadnione.

Niniejsza rozprawa ma na celu opracowanie modeli matematycznych trzech
wybranych konstrukcji hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych, jak i doktadng
analiz¢ wplywu podstawowych parametrow na charakterystyke stacjonarng takich
aparatow. Zgodnie z gldéwnymi poznawczymi celami pracy opracowano nastgpujace
cele szczegotowe:

a) sformutowanie wtasnego, analitycznego modelu hydrodynamiki hybrydowych
bioreaktoréw fluidyzacyjnych z zewnetrzng cyrkulacja cieczy oraz z wewnegtrzng

cyrkulacja cieczy bez lub z powigkszong strefag odgazowania;
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b) opracowanie modeli matematycznych wyszczegolnionych trzech typow
hybrydowych  bioreaktorow  fluidyzacyjnych  dla  aerobowych  procesow
mikrobiologicznych;

C) opracowanie algorytméw i implementacja programow do Wyznaczania
charakterystyki stacjonarnej i analizy stabilnosci liniowej analizowanych aparatow;

d) przeprowadzenie obliczen symulacyjnych majacych na celu ilosciowag oceng
wptywu wybranych parametréw procesowych, struktury przeptywu mediéw oraz
kinetyki procesu mikrobiologicznego na charakterystyke stacjonarng badanych
obiektow.

Na rys. 1.1. przedstawiono schematycznie program badawczy rozprawy.

Pierwszy podzial na przedstawionym schemacie dotyczy modyfikacji
konstrukcyjnych hybrydowych bioreaktoréw fluidyzacyjnych. Podobnie jak w
przypadku bioreaktorow air-lift, rozr6zni¢ mozna aparaty z zewnetrzng rurg
cyrkulacyjng 1 konstrukcje z wewnetrzng cyrkulacja cieczy. Postawiono teze, ze
zastosowanie dodatkowego powickszenia strefy odgazowania cieczy spowoduje
polepszenie warunkéw procesowych. Wymusza to jednak potrzebe sformulowania
zmodyfikowanego modelu matematycznego bioreaktora.

Poszczegbélne elementy na rys. 1.1 zawierajace si¢ w punkcie zwigzanym z
modelowaniem bioreaktorow stanowiag komplementarne czeSci pelnego opisu
matematycznego danego bioreaktora fluidyzacyjnego. Opis taki sktada si¢ bowiem z
modelu hydrodynamiki, réwnan zachowania masy dla fazy cieklej i gazowej oraz
modelu procesOw mikrobiologicznych zachodzacych w biofilmie. W programie
badawczym uwzgledniona zostala rowniez analiza wplywu struktury przeptywu
medidw na typ otrzymanych réwnan modelu, sposéb wyznaczania stanow
stacjonarnych i whasciwos$ci procesowe bioreaktorow.

Analizie poddany zostat rowniez wptyw kinetyki procesu mikrobiologicznego na
ksztalt i potozenie galezi stanéw stacjonarnych analizowanych aparatow. Do opisu
szybkosci proceséw mikrobiologicznych zastosowano kinetyki dwusubstratowe.
Symulacje  numeryczne  dotyczyly = zardwno  rzeczywistych  procesow
mikrobiologicznych o wyznaczonych doswiadczalnie modelach kinetycznych, jak i
procesdéw w ktorych modyfikowano wartosci wybranych parametréw kinetycznych,

np. statej inhibicji lub wspotczynnika wydajnosci biomasy. Takie postgpowanie
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umozliwia oceng ilo§ciowa wptywu tych parametréw na podstawowe cechy uzytkowe

bioreaktora, w tym w szczegdlnosci na stopien przemiany substratu weglowego.

Typy analizowanych bioreaktorow

I

Zewnetrzna cyrkulacja cieczy Wewnetrzna cyrkulacja cieczy
Bez powigkszonej Z powigkszong
strefy odgazowania strefg odgazowania

Modele bioreaktoréow

Model Modele fazy Modal Biofilmu
hydrodynamiczny ciektej i gazowej

|
| |

Przeptyw ttokowy cieczy
w wybranych strefach
aparatu

Idelane wymieszanie
cieczy w catym aparacie

Kinetyka wzrostu mikroorganizméw

|
I |

Dwusubstratowe Dwusubstratowe
bez inhibicji substartem z inhibicjg substratem

Rys. 1.1. Schemat programu badawczego pracy
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2. HYDRODYNAMIKA HYBRYDOWYCH
BIOREAKTOROW FLUIDYZACYJNYCH

2.1. Model hydrodynamiki

Podstawowe idee tzw. hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych pojawity si¢
w literaturze na przetomie wieku XX 1 XXI. Zatozenia konstrukcyjne takich aparatow
opublikowali Guo, Rathor i Ti (1997), a nastepnie Olivieri, Marzocchella i Salatino
(2010). Aparaty takiec mialy posiada¢ zalety bioreaktorow fluidyzacyjnych, a
jednocze$nie miaty by¢ wolne od ograniczen i probleméw wystepujacych podczas
uzytkowania Dbioreaktorow air-lift oraz tréjfazowych bioreaktorow fluidyzacyjnych.
Hybrydowe bioreaktory fluidyzacyjne sg polaczeniem obu wymienionych typow
aparatow. Dolna cze$¢ takiego aparatu pracuje jako dwufazowy bioreaktor
fluidyzacyjny ciato state-ciecz, natomiast druga, gorna - jako barbotazowy aparat
dwufazowy gaz-ciecz typu air-lift. Obydwie cze$ci aparatu podzielone sg tzw. gornym
sitem. Natomiast na dolnym dnie sitowym spoczywa drobnoziarniste ztoze ciata
stalego.

Ze wzgledu na zlozong konstrukcje bioreaktorow hybrydowych oraz
wystepujace w nich przeptywy wielofazowe, przed przystapieniem do utworzenia
modeli matematycznych takich obiektow jako reaktorow mikrobiologicznych,
konieczne jest przeanalizowanie i okreslenie ich cech hydrodynamicznych.

Opis hydrodynamiki fluidyzacyjnego bioreaktora hybrydowego wymaga
zdefiniowania podstawowych stref wystepujacych w takim aparacie. Wyrdzni¢ mozna
trzy podstawowe strefy, a mianowicie: ztoza fluidalnego (1), barbotazows (2) oraz
opadania cieczy (3) (rys.2.1). Strefy te sg charakterystyczne zaréwno dla
hybrydowego bioreaktora fluidyzacyjnego z wewnetrzng cyrkulacja cieczy (rys. 2.1a,
2.1c), jak i dla bioreaktora z cyrkulacja zewngtrzng (rys. 2.1b). Dodatkowo mozna
wyr6zni¢ jeszcze dwie mniejsze strefy: strefe przydenna, znajdujaca si¢ pod dolnym
sitem ograniczajacym, oraz strefe odgazowania cieczy (4), znajdujaca si¢ ponad strefa

barbotazowa. W literaturze istnieje opinia (Tabis i Kupiec, 2003; Grzywacz, 2012;
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Grzywacz 2013), ze w modelowaniu bioreaktoréw air-lift tak dwufazowych, jak i
trojfazowych, wystarczy wzig¢ pod uwage istnienie tylko trzech podstawowych stref,
t. .17, .27 i ,,.3”. Ze wzgledu na podobienistwo budowy aparatow air-lift i
analizowanych w rozprawie bioreaktorow hybrydowych, przyjeto tu takie samo
zatozenie. Dla bioreaktorow przedstawionych na rys.2.1a i 2.1b rozwaza¢ zatem
bedziemy rodzaj i charakter wielofazowego przeptywu mediow tylko w trzech
wspomnianych strefach aparatu ze wzglgdu na niewielki udzial pozostatych dwoch
stref. Jezeli natomiast analizie poddaje si¢ prace bioreaktora z wewnetrzng cyrkulacja
cieczy i1 powigkszong strefa odgazowania (rys. 2.1c), to wowczas nalezy dodatkowo
uwzgledni¢ strefe¢ odgazowania cieczy ,,4”.

Dla hybrydowych bioreaktoréw fluidyzacyjnych z wewnetrzng rurg cyrkulacyjna
teoretycznie mozliwe jest wystapienie trzech charakterystycznych obszaréw pracy:

a) brak pecherzy gazowych w strefie opadania cieczy,

b) wystepowanie w strefie opadania cieczy nieruchomych pgcherzy gazowych,

C) petna cyrkulacja pecherzy gazowych w aparacie.
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Rys. 2.1. Podstawowe konstrukcje hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych i charakterystyczne
strefy hydrodynamiczne: 1- strefa ztoza fluidalnego; 2- strefa barbotazu; 3- strefa opadania cieczy;
4- strefa odgazowania cieczy
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W przypadku hybrydowego bioreaktora fluidyzacyjnego z zewngtrzng rurg
cyrkulacyjng zaklada si¢ catkowite odgazowanie cieczy ponad strefa barbotazowa.
Zatozenie to jest zgodne z obserwacjami doswiadczalnymi takich aparatow (Boron,
2016). Z tego powodu dla takiego aparatu rozwaza si¢ mozliwo$¢ wystgpienia tylko
jednego hydrodynamicznego obszaru pracy, tj. catkowitego usunig¢cia pecherzy
gazowych w strefie odgazowania.

Niezbedna jest rowniez analiza hydrodynamiki ztoza drobnoziarnistego ciata
statego. Charakterystyka tego ztoza jest uzalezniona od wielko$ci, ksztattu i gestoSci
ziaren ciata statego oraz od wiasciwosci fizykochemicznych i predkosci przeptywu
cieczy w strefie ztoza fluidalnego ,,1”. Ciecz w strefie ,,1” petni rol¢ czynnika
fluidyzujacego. Dla matych jej predkosci, w strefie tej wystepuje stacjonarne ztoze
luzno usypane. Ze wzrostem pozornej predkosci cieczy nastepuje spulchnienie ztoza, a
nastepnie osiggni¢cie punktu minimum fluidyzacji. Dalszy wzrost predkosci cieczy
powoduje wzrost porowatosci ztoza fluidalnego, czyli wzrost jego wysokosci
dynamicznej. Ze wzgledu na ograniczong wysokos¢ strefy ztoza fluidalnego ,,1”, po
przekroczeniu granicznej dynamicznej wysokosci zloza, pod goérnym sitem
ograniczajacym powstaje nieruchoma warstwa ciala statego.

Wiasciwa praca hybrydowego bioreaktora fluidyzacyjnego wystepuje tylko
wtedy, gdy pecherze gazowe nie przedostajg si¢ do strefy ,,1” oraz gdy zloze ciata
statego znajduje si¢ w stanie petnej fluidyzacji.

Stworzenie modelu hydrodynamiki hybrydowego bioreaktora fluidyzacyjnego
umozliwia zaréwno analiz¢ i okreslenie wyst¢pujacego w aparacie danego Stanu
hydrodynamicznego, jak réwniez dobor geometrii aparatu, tj. wielko$ci przekrojow
poprzecznych i wysoko$ci poszczegdlnych stref aparatu oraz $rednicy ziaren ciata
statego i jego ilo§¢ w aparacie. Prace hybrydowego bioreaktora fluidyzacyjnego, czyli

jego stan hydrodynamiczny, mozna scharakteryzowac podajac nastepujace wielkosci:

a) pozorne predkosci cieczy we wszystkich strefach aparatu, ug, ;
b) predkosci gazu w poszczegodlnych strefach aparatu, u? ;

c) stopnie zatrzymania gazu w poszczegolnych strefach aparatu, &7 ;

d) wysokos$¢ dynamiczna ztoza fluidalnego, Hs.
Aby okreslic wymienione powyzej wielko$ci, nalezy zaproponowac¢ odpowiedni

model hydrodynamiki. Jedng z metod tworzenia takiego modelu jest bilansowanie
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spadkéw ci$nien podczas przeptywu medidw przez bioreaktor. Sita napgdowa
cyrkulacji cieczy migdzy cze$cig air-lift, a strefa ztoza fluidalnego jest roznica gestosci
uktadu dwufazowego w strefie barbotazu ,,2” i cieczy odgazowanej W strefie opadania
cieczy ,,3”. Sila ta jest rOwnowazona wszystkimi oporami wyst¢pujgcymi podczas
przeptywu cieczy przez aparat. Stworzony na podstawie takiego rozumowania uktad

roéwnan umozliwia opis hydrodynamiki aparatu.

2.1.1. Bioreaktor z cyrkulacja wewnetrzng

Przy  tworzeniu  modelu  hydrodynamiki  hybrydowego  bioreaktora
fluidyzacyjnego z cyrkulacja wewnetrzng nalezy zdefiniowaé zbidr ograniczen
wynikajacych ze sposobu jego pracy. Aparat powinien pracowa¢ w warunkach
uniemozliwiajacych przedostanie si¢ pecherzy gazowych do strefy ztoza fluidalnego.
W zasadzie sprowadza si¢ t0 do zapewnienia catkowitego odgazowania cieczy W
gornej czesci aparatu. Nalezy zatem wprowadzi¢ ograniczenie dotyczace predkosci
cieczy w strefie opadania cieczy ,,3”. Aby pgcherze gazowe nie przedostawaly si¢ do
tej strefy, predkos¢ ta powinna by¢ mniejsza, niz predkos¢ poslizgu pecherzy

gazowych, ktorg wyliczy¢ mozna ze wzoru Heijnen’a i in. (Heijnen’a i in., 1997)

o= 1,53[%} | 2.1)

Predkos¢ cieczy w strefie ,,3” powinna zatem spetlnia¢ warunek
C c
Uy =Ug <V (2.2)

Pozostale ograniczenia wynikaja z warunkow istnienia zloza fluidalnego.
Pozorna predko$¢ cieczy w strefie ,,1” musi by¢ wigksza od predkosci minimum
fluidyzacji, a jednoczes$nie mniejsza od predkosci opadania ziaren ciala statego (czyli

predkosci wywiewania ztoza), co wyraza warunek

U <Ugy <U, (2.3
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W nieréwnosci (2.3) predkos¢ minimum fluidyzacji jest wyliczana zgodnie ze

wzorem Todesa (1957)

Ar-n°
Uy = (2.4)
" {1400+522JArfd, - p°
Predko$¢ wywiewania ziaren ciata statego obliczano wedtug wzoru
Ar-n (2.5)

"l 06VAr)d,

Nieréwnos¢ (2.3), limitujaca pozorng predkosé cieczy w strefie ztoza fluidalnego
,, 17 jest stuszna tylko dla aparatow o dostatecznie duzej wysokosci tej strefy. Podczas
zwigkszania predkosci cieczy obserwowany jest nieliniowy i znaczny wzrost
dynamicznej wysokos$ci ztoza fluidalnego. Moze to doprowadzi¢ do gromadzenia si¢
ziaren ciata statego pod goérnym sitem ograniczajacym strefe ,,1”. Konieczne jest zatem
wprowadzenie dodatkowego warunku okreslajagcego maksymalng wartos¢ pozornej
predkosci cieczy w strefie zloza fluidalnego ,,1” odpowiadajacg dynamicznej

wysokosci ztoza spetniajgcej nierdwnos¢
Ug, i H; <H-H, (2.6)

Podczas symulacji numerycznych proceséow zachodzacych w hybrydowych
bioreaktorach fluidyzacyjnych z wewnetrzng rurg cyrkulacyjna, kiedy zmieniaja si¢
warunki jego pracy, jak rowniez wielkos$¢ 1 srednia gesto$¢ ziaren na skutek narastania
biofilmu, nalezy na kazdym kroku obliczeniowych sprawdzaé powyzej opisane
ograniczenia hydrodynamiczne.

Analizie poddano wytacznie warunki pracy aparatu odpowiadajace catkowitemu
odgazowaniu cieczy. Taki hydrodynamiczny obszar pracy zostal wybrany ze wzgledu
na bezpieczenstwo procesowe polegajace na braku pecherzy gazowych w strefie ztoza
fluidalnego.

Sita napedowa cyrkulacji cieczy wynosi

Ap=H &} p°g (2.7



Sita ta, przy ustalonym ruchu cieczy jest rownowazona nastepujacymi spadkami
cis$nien:

a) oporami przeplywu w rurze wewnetrznej strefy zloza fluidalnego ,,1” i

barbotazu ,,2” i strefy opadania cieczy ,,3”

H - H c c
Ap, =054, T (u)' p (28)
1
H C C
Ap, =054, d_r(uz)zp (2.9)
2
H c\2 C
Ap, :015/13d_(u3) P (2.10)

h

b) spadkiem ci$nienia na ztozu fluidalnym
Ap; =Hy (p° = p°)A— 6 )9 (2.11)
¢) spadkiem ci$nienia u podstawy rury cyrkulacyjnej
Ap, = 0,5£,u2p° (2.12)

d) spadkiem cisnienia na dwoch dnach sitowych ograniczajacych strefe ztoza

fluidalnego ,,1”
Ap, =S usp° (2.13)

Zapisujac bilans spadkow ci$nienia, otrzymuje si¢ rownanie

3
AP =) Ap, +Ap, +Ap, +Ap, (2.14)

i=1
Olivieri i wspotautorzy w swojej pracy (Olivieriiin., 2010) zastosowali
odmienne podejs$cie do opisu hydrodynamiki takiego aparatu. Jest jednak mozliwe do
wykazania, ze metod¢ cytowanych autorow mozna sprowadzi¢ do stosowanego w

niniejszej rozprawie rownania bilansu spadkow ci$nien (2.14).
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Wspotczynniki oporéw hydraulicznych A1, A2 i A3 zostaty obliczone z rGwnania
Blasiusa. Takie podejScie do obliczania wspotczynnikow oporéw podczas
modelowania bioreaktorow barbotazowych stosuja rowniez Miyahara 1 Kowate
(Miyahara i in., 1993) oraz Lu (Luiin., 1995). Wspotczynnik oporu miejscowego w
otoczeniu dolnej czesci wewnetrznej rury cyrkulacyjnej mozna okresli¢ za pomoca

wzoru z publikacji Chisti i in. (Chisti i in., 1995)

1 S
&, =11 [SJ (2.15)

Warto$¢ wspodtczynnika oporu w rownaniu (2.15) jest zatem zalezna jedynie od
stosunku pola przekroju poprzecznego strefy zloza fluidalnego ,,1” oraz bocznej
powierzchni przeswitu pod rurg cyrkulacyjna.

Wspomniane uprzednio charakterystyczne wielkosci  okreslajace  stan
hydrodynamiczny aparatu mozna wyznaczy¢ z roéwnania (2.14) uzupetnionego

réwnaniami bilansu masy gazu i cieczy, a mianowicie
S,&5 (U; +v) =S,y (2.16)
S,(1—£2)- U = S,ug, + FE = S3uS, + S, (2.17)

Predkosci cieczy w strefie ,,1” 1 W ,,2” mozna w warunkach ustalonych powigzac

roOwnaniem ciggtosci
S, =S,us(l—£9) (2.18)

Korzystajac z rownan (2.17) i (2.18) mozna wyznaczy¢ pozorne predkosci cieczy

w strefie ,,1” 1,,3” wystepujace w rOwnaniach spadkow cisnien jako

ug, =%u;(1—g§) (2.19)
1
ug, :%[(1—83)-@ —Uy (2.20)
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Podstawiajagc do roéwnania (2.14) wyrazenia (2.19) i1 (2.20), uzyskuje si¢
ostatecznie uktad dwoch roéwnan z dwiema niewiadomymi. Sa to: stopien zatrzymania
gazu w strefie ,,2” oraz predkos¢ cieczy w strefie ,,2”. Pierwsze roOwnanie wywodzi si¢

z bilansu masy gazu (2.16), drugie za$ z bilansu cisnien (2.14). Mamy zatem

&5 (u§+u)—uOg = fl(gg,u;)zo (2.21a)

0 (2.21b)

3
Ap— " Ap, —Ap, —Ap, —Ap, = f, (8 ug)

i=1

Do rozwigzania uktadu réwnan (2.21) mozna zastosowaé metode Newtona.

04 Frrrrrrre e
ug, mis | 1
03 |

02 t

0,1

0 1 1 | 1 |
0 0,04 008 012 0,46 02 0,24
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Rys. 2.2. Zmiany pozornych predkosci cieczy w poszczegodlnych strefach aparatu w zaleznos$ci od

pozornej predkosci gazu Ugg: 1- pozorna predkosé fazy cieklej w strefie ztoza fluidalnego ,,17, 2-

pozorna predkos¢ fazy cieklej w strefie barbotazu ,,2”, 3- pozorna predko$¢ fazy cieklej w strefie
opadania cieczy ,,3” (d1=d2=0,3m;dz3=0,5m; H=3m; Hys = 0,03 m)

Na rys. 2.2 przedstawiono pozorne predkosci cieczy w poszczegdlnych strefach
aparatu w zalezno$ci od predkosci pozornej gazu dostarczanego do aparatu. Ilo$¢ gazu
doprowadzana do strefy barbotazu ,,2” wplywa na warto$¢ sity napedowej procesu,
czyli ma wpltyw na predkosci cieczy we wszystkich strefach aparatu. Z drugiej strony,
warto$¢ stopnia zatrzymania gazu, tj. powietrza, ma wptyw na zachodzacy w aparacie

aerobowy proces mikrobiologiczny. Zalezno$¢ stopnia zatrzymania gazu &, od

intensywnos$ci napowietrzania bioreaktora przedstawiono na rys. 2.3.
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Rys. 2.3. Stopien zatrzymania gazu ¢; w zaleznosci od intensywnosci napowietrzania wyrazonej
poprzez predko$¢ pozorna gazu Ugg (d1=d2=0,3m;dz=0,5m; H=3 m; Hn = 0,03 m)

Ponizej, na rys. 2.4 przedstawiono zaleznosci pozornej predkosci cieczy w strefie
ztoza fluidalnego ,,1” od pozornej predkosci gazu Uog. Wykresy te ilustruja
wystepowanie poszczegolnych hydrodynamicznych ograniczen pracy hybrydowego
bioreaktora fluidyzacyjnego z wewnetrzng rurg cyrkulacyjng. Warto$ci parametrow,
dla ktorych otrzymano te wyniki, zamieszczono w tabeli 2.1. Wartosci pozostatych
parametrow byly takie same we wszystkich trzech przypadkach i1 wynosity:
p°=2300 kg-m3;, Hm=0,03m; &n=0,5 p°=1000kgm?3; 7»°=102kg-mis?;
0¢=7,27-10% kg-s2.

Tabela 2.1. Wartosci parametrow wykorzystane w obliczeniu charakterystyk

hydrodynamicznych przedstawionych na rys. 2.4.

Parametr a) b) C) Wymiar
di 0,3 0,3 0,3 m
d> 0,3 0,3 0,3 m
ds 0,5 0,45 0,45 m
H 3,0 3,0 3,0 m
H; 0,5 0,5 0,5 m
ds 3,5-10° 3,5-10° 8,0-10* m

Przedstawione na rysunku 2.4 pozorne predkosci

cieczy w strefie zloza

fluidalnego ,,1” moga przyjmowac warto$ci z zakresu [Umf, Ut], zgodnie z warunkiem

(2.3).

Te graniczne warto$ci
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przerywanymi. Na rys. 2.4a warto$¢ pozornej predkosci cieczy w strefie ,,1” moze
rzeczywiscie zmienia¢ si¢ od wartosci Umf do wartosci Ut . Jezeli natomiast zmniejszy
si¢ zewnetrzng Srednice kolumny ds, to wowczas, dla pewnej predkosci gazu Uog,
predkos¢ cieczy w strefie ,,3” bedzie wicksza, niz predko$¢ poslizgu pecherzy
gazowych (rys. 2.4b). Wowczas nie bedzie juz mozliwosci zwigkszania ilosci
dostarczanego gazu, poniewaz przekroczone zostanie ograniczenie hydrodynamiczne
(2.2).

W dalszych rozdziatach rozprawy, dotyczacych modelowania i symulacji
analizowanych bioreaktorow przyjeto, ze aparaty takie pracuja w warunkach braku
pecherzy w strefie ,3”. Z rys. 2.4b mozna zatem okresli¢ maksymalng warto$¢
pozornej predkosci gazu dostarczanego do aparatu. Z kolei wykres na rys. 2.4c
odpowiada sytuacji, w ktorej gorng warto$¢ predkosci gazu Uog Ogranicza warunek

(2.6) zwiazany z ekspansja ztoza fluidalnego.

ug, m/s 7 us,, m/s
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Rys. 2.4. Graniczne predkosci pozornej gazu Ugg dla réznych geometrii aparatu hybrydowego z
wewnetrzng rurg cyrkulacyjna
(wartosci parametréw podano w tabeli 2.1)



Wzrost predkosci gazu Uog powoduje wzrost predkosci cyrkulacji cieczy w
aparacie, a zatem wzrost ekspansji ztoza fluidalnego w strefie ,,1”. Gorna graniczna
warto$¢ Uog przestawiona na rys. 2.4c odpowiada warunkom catkowitego zapetnienia
strefy ztoza fluidalnego ,,1” przez ztoze fluidalne. Dalsze zwigkszanie pr¢dkosci gazu
w aparacie spowodowatoby zatem gromadzenie si¢ ziaren ciata stalego pod goérnym
sitem ograniczajagcym. W takich warunkach aparat hybrydowy nie dziatatby
poprawnie.

Jednym z rozwigzan konstrukcyjnych umozliwiajacych zwiekszenie zakresu
pozornej predkosci podawanego gazu W reaktorach hybrydowych z wewnetrzng
cyrkulacja cieczy jest poszerzenie strefy odgazowania cieczy ,,4” (rys. 2.1c). Powoduje
to konieczno$¢ modyfikacji pierwotnego modelu hydrodynamiki takiego aparatu.
Zastosowanie zmodyfikowanej konstrukcji eliminuje przedostawanie si¢ pecherzy
gazu do strefy opadania cieczy ,,3”. Wynika z tego, ze analizie nalezy poddac tylko
ograniczenia hydrodynamiczne zwigzane z istnieniem ztoza fluidalnego (2.3) i (2.6.).

Warto$¢ stopnia zatrzymania gazu W strefie odgazowania zalezy od stopnia

zatrzymania gazu w czesci strefy ,,4” znajdujacej si¢ nad strefg barbotazu, rownego &,
oraz stopnia zatrzymania gazu &;° w czesci pierScieniowej strefy ,,4”. Warto$¢ stopnia
zatrzymania gazu &) mozna wyznaczy¢ z jego definicji

g

&l = Vs
g Cc
V) +V,

(2.22)

Objetosci fazy gazowej i ciektej znajdujacych si¢ w strefie ,,4” obliczymy

wedlug zalezno$ci

V7 =H)S, +(H, —Hg)-&/°S, + Hoe°Sy (2.23)

Vi=Hg-(1-&7)S,+(H, —Ho) - (1-&/°)S, + Hy - (1-;°)S, (2.24)

Obecnos¢ pecherzy gazowych w czesci pierScieniowej strefy ,,4” wptywa na
sposob wyznaczania sity napgedowej cyrkulacji cieczy. Wspomniang site¢ napgdowsa
Ap mozna zatem wyznaczy¢ wedtug sposobu uzywanego w modelowaniu aparatow

air-lift z uzyciem parametru &* = &7 —&?°, (Tabis i Kupiec, 2003)



Ap:HAg*p°g+(H2—H4)gzgpcg (2.25)

Sita nap¢dowa cyrkulacji cieczy obliczona zgodnie z réwnaniem (2.25) jest
rOwnowazona nastepujacymi spadkami cisnien:

a) oporami przepltywu w strefie ztoza fluidalnego ,,1” (2.8), w strefie barbotazu
»2"(2.9), w strefie opadania cieczy ,,3” (2.10)

b) oporami w strefie odgazowania cieczy ,,4”, ktore wyliczymy z zaleznosci

Ap, =05 (us)*p° (2.26)

Sheters
¢) spadkiem ci$nienia na ztozu fluidalnym (2.11);
d) spadkiem cisnienia u podstawy rury cyrkulacyjnej (2.12);
e) spadkiem ci$nienia na dwoch dnach sitowych ograniczajacych strefe ztoza
fluidalnego ,,1” (2.13);
f) spadkiem ci$nienia przy naglym zwezeniu kanatu (Koch i Noworyta 1992)

Ap, =0,5¢,(u5)? of (2.27)

Poréwnujac site napedowa cyrkulacji cieczy z hydrodynamicznymi spadkami
cisnienia dla hybrydowego bioreaktora fluidyzacyjnego z wewnetrzng rurg

cyrkulacyjna i powiekszong strefg odgazowania cieczy, otrzymuje si¢ rownanie

4
Ap =" Ap, +Ap; +Ap, +Ap, +Ap, (2.28)
i=1
Roéwnania bilansu masowego gazu i cieczy (2.16), (2,17) oraz rOwnanie ciggtosci
(2.18) sa dla obu analizowanych aparatow z cyrkulacjag wewnetrzng takie same. Aby
wyznaczy¢ wszystkie wielkosci charakteryzujagce hydrodynamike dla bioreaktora ze
strefa odgazowania nalezy dodatkowo stworzy¢ rownanie cigglos$ci dla przeptywu
cieczy pomiedzy strefa ,2” 1 ,4”. Z réwnania tego mozna wyznaczy¢ pozorng
predkos¢ cieczy w strefie odgazowania jako
SZ

ug, :S—(l—gg)-u; (2.29)
4



W zaleznosci od tego, czy pecherze gazowe znajduja si¢ w czesci pierScieniowe;j
strefy odgazowania, czy tez nie, mozna w rdzny sposOb przeksztalci¢ rownanie
definiujace sit¢ napedowa procesu (2.25). Jak przedstawiono na rys. 2.5, pecherze
gazowe nie przedostaja si¢ do czesci cylindrycznej strefy odgazowania ,,4”. Nawet
przy bardzo duzych natezeniach przeptywu fazy gazowej, usuwane sg z fazy cieklej w
obszarze lezagcym nad strefg barbotazowa. Z tego powodu, w modelowaniu tych
aparatbw mozna zatozy¢ brak pecherzy gazowych w czeSci pier§cieniowej strefy
odgazowania. Wowczas na warto$¢ stopnia zatrzymania gazu w strefie ,,4” wptywaja
wylacznie pecherze gazowe znajdujace sie nad strefa barbotazu ,,2”, a sit¢ napedowa

cyrkulacji cieczy definiuje rownanie (2.7).

Rys. 2.5. Mechanizm odgazowania fazy cieklej w strefie ,,4”
(Stanowisko badawcze w Katedrze Inzynierii Chemicznej i Procesowej Politechniki Krakowskiej)

Stosowanie bioreaktora hybrydowego z wewnetrzng cyrkulacja cieczy |
powickszong strefg odgazowania prowadzi do wyeliminowania ograniczenia
hydrodynamicznego zwigzanego z porywaniem pecherzy gazowych do strefy ,,3”. W
efekcie umozliwia to bardziej intensywne napowietrzenie aparatu. Cecha ta ma istotne
znaczenie w procesach aerobowych. Efekty symulacji numerycznych dla
podstawowych wymiaréw aparatu i ziaren ciata statego takich samych, jak te, dla
ktorych wyniki przedstawiono na rys. 2.4b, zilustrowano na rys. 2.6. Poréwnanie
wynikow symulacji uzyskanych dla bioreaktora hybrydowego bez poszerzonej strefy
odgazowania (rys. 2.4b) oraz bioreaktora posiadajacego ta modyfikacje (rys.2.6.)



wykazuje wzrost mozliwych do zastosowania predkosci fazy gazowej. Graniczna
warto$¢ pozornej predkosci gazu Uog wynika z osiggniecia predkosci wywiewania w
strefie,,1”, a nie predkoSci poslizgu pecherzy gazowych w strefie ,,4”. Nalezy
pamigtaé, ze zastosowanic poszerzonej strefy odgazowania przy zachowaniu stalej
catkowitej wysokosci aparatu, H, wptywa na zmian¢ wysokosci strefy opadania cieczy.

Wysokos$¢ tej strefy nalezy wowczas obliczy¢ jako

Hy=H-H, (2.30)
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Rys. 2.6. Graniczne wartosci predkosci pozornej gazu Uogg dla aparatu hybrydowego z wewngtrzng rurg
cyrkulacyjng oraz poszerzong strefg odgazowania cieczy (H4 =0,1 m; ds =0,5 m)

2.1.2. Bioreaktor z cyrkulacja zewnetrzna

Wykazano doswiadczalnie (Boron, 2016), ze w bioreaktorze z cyrkulacja
zewngtrzng pecherze gazowe nie przedostajg si¢ do strefy opadania ,,3”. Nie jest zatem
wymagane spetnienie ograniczenia (2.2). Podczas symulacji numerycznych pracy
takiego bioreaktora nalezy rozwazy¢ tylko ograniczenia zwigzane z istnieniem zloza
fluidalnego, tj. (2.3) i (2.6).

Sita napedowa cyrkulacji cieczy, zdefiniowana tak samo, jak dla bioreaktora z
cyrkulacja wewnetrzng, majaca posta¢ rownania (2.7) bilansowana jest nastepujacymi
spadkami ci$nien:

a) oporami przeptywu W strefie ztoza fluidalnego ,,1”, w strefie barbotazu ,,2”

oraz w strefie opadania cieczy ,,3”

H

—He ey (2.31)

Ap; =054, —
1



H C C
8p, =057, <= (U5)’p (2.32)
2

H Cc C
Ap, =057, = (15)’p (2.33)
3

b) spadkiem ci$nienia na ztozu fluidalnym
Ap; =H (07 = p°)A— &) (2.34)
¢) spadkiem ci$nienia na dwoch sitowych ograniczajgcych
Apy =< (u7) p° (2.35)
d) spadkiem cis$nienia na wlocie do zewnetrznej rury cyrkulacyjne;j
Ap,; =0,5¢,(ug)* p° (2.36)
e) spadkiem ci$nienia na wylocie z zewnetrznej rury cyrkulacyjne;j
APy, =056, (u;)* p° (2.37)
f) spadkiem ci$nienia na dwdch kolanach zewnetrznej rury cyrkulacyjne;j
APy = &5(Us)* p° (2.38)

Piszac bilans spadkdw cisnienia, otrzymamy rownanie

Ap = Z?’:Api +Ap, +Ap, + ZslApmi (2.39)

i=1 i=1
Podobnie jak dla aparatu z cyrkulacja wewnetrzna, réwnanie (2.39) nalezy
uzupetni¢ o bilanse gazu i cieczy oraz réwnania ciggto$ci pomiedzy strefa ,,171,,2”. W
efekcie uzyskuje si¢ uktad rownan opisujacego hydrodynamike bioreaktora. Rownania
(2.16) - (2.20) sa spelnione rowniez dla aparatu z zewnetrzng cyrkulacjg cieczy.
Zmianie ulega wylacznie sposob liczenia powierzchni przekroju poprzecznego strefy

»3”, co wynika z odmiennej geometrii aparatu. Uklad dwoch rownan (2.40) jest
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podstawa do stworzenia charakterystyki hydrodynamicznej hybrydowego bioreaktora

fluidyzacyjnego z zewnetrzng cyrkulacja cieczy

&5 (u§+u)—uog = fl(gf,ug): 0 (2.408)

Ap—Zi:Api —Ap; — Ap —Zgl:Apmi = fz(gg’,ug) 0 (2.40Db)

Rys. 2.7 przedstawia wplyw ilosci gazu dostarczanego do aparatu na pozorng
predko$¢ cieczy w strefie ztoza fluidalnego. W celu okreslenia wptywu konstrukcji
bioreaktora na jego charakterystyke¢ hydrodynamiczng, poréwnywane aparaty z
wewnetrzng 1 zewnetrzng rurg cyrkulacyjng musza mie¢ podobne rozmiary. Rys. 2.7
utworzono dla aparatu z zewnetrzng rurg cyrkulacyjna. Srednice i wysokosci strefy
171,27 w tym aparacie sg takie same jak w bioreaktorze z cyrkulacjag wewnetrzng
(tabela 2.1). Wysokos¢ strefy opadania cieczy ,,3” jest rowniez taka sama. Pozostale
parametry i wlasciwosci fizykochemiczne medidw sg jednakowe dla obydwu typow
aparatow i wynosza: Hmi=0,03m; &n=0,5; p°=2300 kg-m3; p°=1000 kg-m;
n°¢=10°kgmts?;, 6¢=7,27-10? kg-s2.

Rys. 2.7 przedstawiono zalezno$¢ pozornej predkosci cieczy w strefie ztoza
fluidalnego ,,1” od predkosci gazu dostarczanego do aparatu dla trzech $rednic rury

cyrkulacyjnej.
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Rys. 2.7. Graniczne warto$ci pozornej predkosci gazu Uog dla aparatow hybrydowych z zewnetrzng rura
cyrkulacyjna rézniacych si¢ $rednicg rury zewngtrznej ds
(di=d2=03m;H=3m;H=05m;ds=3,510°m)
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Aparaty z zewnetrzng cyrkulacja cieczy umozliwiaja stosowanie wigkszych
wartosci Uog, niz reaktory z cyrkulacja wewngtrzng. Przy dostatecznie duzych
srednicach d3z mozliwe jest osiaggni¢cie predkosci wywiewania ziaren ciala statego. Na
rys. 2.7. zjawisko to zachodzi dla d3=0,2m. Jednakze zmniejszenic S$rednicy
zewngtrznej rury cyrkulacyjnej powoduje znaczny spadek pozornej predkosci cieczy w
strefie ,,17. Jest to zwigzane ze wzrostem spadku ci$nienia w strefie opadania cieczy
37 (rownanie (2.33)). Jak wynika z rys. 2.7, mozliwe jest stosowanie duzych

predkosci gazu Uog.

2.2. Badania empiryczne nad ekspansjq z16z fluidalnych ciecz-cialo stale

Jedno z ograniczen hydrodynamicznych dotyczacych pracy hybrydowych
bioreaktorow fluidyzacyjnych jest powiazane z ekspansja ztoza fluidalnego ciato
state - ciecz (2.6.). Niezbedny jest zatem wybor wiarygodnego wzoru umozliwiajagcego
wyznaczenie wysoko$ci dynamicznej ztoza w szerokim przedziale liczb fluidyzacji.
Istotna jest przede wszystkim poprawnos¢ stosowanej korelacji dla warunkow
zblizonych do punktu wywiewania ztoza.

Zagadnienie ekspansji zt6z fluidalnych cialo state - ciecz byto przedmiotem prac
wielu badaczy (Tripathy i in., 2013; Chen i in., 2010; Miura i in., 2001). Badania takie
prowadzone sg od wielu lat (Faniin., 1963; Kmie¢, 1980). W literaturze mozna
znalez¢ Korelacje empiryczne wigzace dynamiczng wysoko$¢ ztoza fluidalnego z
predkoscig przeplywu czynnika fluidyzujacego. W celu weryfikacji istniejgcych
zalezno$ci korelacyjnych, przeprowadzono badania do$wiadczalne ekspansji zt6z
dwufazowych ciato state - ciecz. Czynnikiem fluidyzujacym byla woda. Jest to
medium swoimi wlasciwos$ciami najbardziej zblizone do $rodowiska prowadzenia
proceséw mikrobiologicznych. Badania wykonano dla materiatdow roznigcych sig
gestoscig 1 wspoOtczynnikami ksztaltu, ale posiadajacych $rednice z tego samego
zakresu ds € [4,25-10* m; 1.10° m]. Stosowanymi drobnoziarnistymi materiatami
byly: piasek, cegla oraz wegiel kamienny. W calym przedziale zmiennos$ci liczb
fluidyzacji obserwowano wystepowanie jednorodnego ztoza fluidalnego.

Etapem wstepnym badan do$wiadczalnych bytlo wyznaczenie charakterystyk

geometrycznych stosowanych materiatow. OkreSlono je za pomoca analizatora
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wielkosci i ksztattu czastek Morphologi G3. Mikroskop ten posiada dedykowane
oprogramowanie komputerowe i dokonuje pomiaréw srednic oraz wspotczynnikow
ksztattu osobno dla kazdego ziarna z probki reprezentatywnej, W przestrzeni 2D.
Wynikiem pomiaru byly rozktady $rednic i wspotczynnikow ksztaltu ziaren badanej
probki. Pomiar taki umozliwit wyznaczenie $rednich warto$ci parametrow
geometrycznych materialdow  drobnoziarnistych. W  tabeli 2.3  przedstawiono

charakterystyke materiatow drobnoziarnistych uzytych w eksperymentach.

Tabela 2.3. Charakterystyka materiatow drobnoziarnistych uzytych w eksperymentach

Analizowany parametr
Zakres $rednic frakcji ,
(analiza sitowa), [mim] Srednia srednica Wspodtczynnik Ggestosc ciala
[mm] ksztaltu statego [kg/m°]
1,0-0,8 0,9 0,672
Wegiel 0,8-0,63 0,72 0,669 1412
0,63 -0,425 0,53 0,633
1,0-0,8 0,9 0,754
Cegta 0,8-0,63 0,72 0,751 2384
0,63 -0,425 0,53 0,745
1,0-0,8 0,9 0,925
Piasek 0,8-0,63 0,72 0,936 2620
0,63 -0,425 0,53 0,937

Wyniki badan do$wiadczalnych fluidyzacji w uktadzie dwufazowym ciecz -
ciato state zebrano na rys. 2.8. Jak mozna zauwazy¢, uzaleznienie dynamicznej
wysokosci ztoza wylacznie od wartosci liczby fluidyzacji jest niewystarczajace. Z tego
powodu postawiono dobra¢ sposrod istniejacych korelacji literaturowych zalezno$¢,
ktora bedzie jak najlepiej oddawa¢ wartoSci doswiadczalne ekspansji ztoza dla
mozliwie duzego zakresu liczb fluidyzacji.

Do obliczen dynamicznej wysokos$ci ztoza fluidalnego, w charakterze analizy
poroOwnawczej, uzyto zarowno prostych korelacji empirycznych uwzgledniajacych

wylacznie wptyw liczby fluidyzacji na ekspansje¢ ztoza, jak rowniez korelacji bardziej
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rozbudowanych, ktére zawieraja wlasciwosci fizykochemiczne S$rodowiska, tj.

zarO6wno cieczy, jak i ciata statego. Te ostatnie mozna ogdlnie zapisa¢ jako
& = o(Re, Ar, 1, @) (2.41)

25 ————————— e j
(Hf/Hmf)exp 1
20 . ]

15 LR

10

0 5 10 15 20

I

Rys. 2.8. Wyniki badan doswiadczalnych fluidyzacji cieczowej materiatdéw drobnoziarnistych:
& — piasek ds= 0,53 mm, ¢ — wegiel ds=0,53 mm; ¢ — cegta ds= 0,53 mm;
O -piasek ds= 0,72 mm, m — wegiel ds= 0,72 mm; = — cegta ds= 0,72 mm;
O — piasek ds=0,90 mm, ¢ — cegta ds=0,90 mm

Prosta korelacj¢ na obliczenie porowatosci ztoza fluidalnego ciecz - ciato state

zaproponowal Razumow (1975)

_omf (2.42)

Wspoétczynniki @ 1 b s3g parametrami pochodzenia empirycznego. Znajac
porowato$¢ 1 wysoko$¢ ztoza w warunkach minimum fluidyzacji oraz porowato$¢
ztoza dla danej liczby fluidyzacji |, mozna obliczy¢ jego wysoko$¢ dynamiczna
wedtug znanego wzoru

1-¢.

H, =H (2.43)

mf
1-¢;

Kmie¢ (1980) w propozycji swojej korelacji, potwierdzonej wtasnymi licznymi

badaniami doswiadczalnymi, uwzglednil wptyw liczby Reynoldsa oraz Archimedesa
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&, =1,733 - Re2#%%. Ar~02% (2.44)

Stosunkowo niedawno opublikowana korelacja Tripthy ego (2013) ma natomiast

postac

H c 1,4843 d 1,962
L 21+6-107 14| £ d (2.45)
H p° d

mf s

Ekspansje zloza mozna réwniez wyznaczy¢ z réwnan potempirycznych.
Przyktadowo, w celu zastosowania réwnania Leva (1959) nalezy zalozy¢, ze ztoze
fluidalne jest traktowane jak warstwa wypelnienia stacjonarnego o zmieniajacej si¢
porowato$ci. Ponadto, podczas stosowania tego réwnania nalezy skorzystaé z
wlasciwosci zloza fluidalnego polegajacej na staltym spadku ci$nienia podczas
fluidyzacji przy zmieniajacej si¢ predkosci przeplywu medium fluidyzujacego.

Rownanie Leva przyjmie zatem postaé
e @J ~(p*~p°)-g=0 (2.46)

W réwnaniu (2.46) mozna zastosowaé empiryczng zalezno$¢ A =f(Re, &)
zaproponowang przez Erguna (1952). Otrzymuje si¢ w ten sposob wzor (2.47), ktory

umozliwia wyznaczenie porowatosci ztoza fluidalnego

150-1-&,) _, 175
3 7 Re+—
;-0 @

‘Re’-Ar=0 (2.47)

S

W literaturze istnieje tzw. model optywowy, przedstawiony przez Dziubinskiego
(2009). Wynika on z bilansu sit dla pojedynczego ziarna ciata statego, czyli
poréwnania sity cigzkosci z sumg sit wyporu 1 oporu osrodka. Na tej podstawie zostata

zaproponowana zalezno$¢ (Dziubinski, 2009)

AT (Cx)u AP 'u$
f 2V59(,05—,0c)

(2.48)
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Graficzne  wyniki  zastosowania  przedstawionych  powyzej  korelacji
umozliwiajacych obliczenie ekspansji dwufazowych z16z fluidalnych ciecz - cialo state
zilustrowano na rys. 2.9. Wykresy te przedstawiajg wyniki tylko dla jednej wartoSci
sredniej Srednicy ziaren. Dla pozostatych $rednic ziaren wyniki sg jakosciowo i1
ilos§ciowo podobne, dlatego nie zamieszczano ich w rozprawie. Na rys. 2.9 naniesiono
réwniez wyniki wlasnych badan doswiadczalnych. Zestawienie takie umozliwia nie
tylko poréwnanie dostgpnych w literaturze zaleznos$ci, ale réwniez wybor korelacji

najlepiej oddajacej wyniki doswiadczalne.

HHo HyHy
20 20
10 10

0 0!

HHw
20

10

Rys. 2.9. Poréwnanie wybranych korelacji literaturowych z wynikami wtasnych badan doswiadczalnych
fluidyzacji ciato state - ciecz: a) piasek, ds= 0,90 mm, o*= 2620 kg/m?; b) wegiel, ds= 0,90 mm,
0= 1412 kg/m3; ¢) cegla, ds= 0,90 mm, o° = 2384 kg/m3
1- Thripaty (2013); 2- Razumow (1975) (a= 0,715; b = 0,30); 3- Kmie¢ (1980);

4- Leva (1959); 5- Dziubinski (2009); 6- Ergun (1952);
® — wyniki do$wiadczalne

Wyniki przedstawione na rys.2.9 ilustruja znaczng rozbiezno$¢ w

przewidywaniu ekspansji z16z fluidalnych, obliczonych na podstawie dostepnych w
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literaturze korelacji zardwno empirycznych, jak i pét-empirycznych. Jedynie dla
dostatecznie matych liczb fluidyzacji, odpowiadajacych niewielkiej ekspansji ztoza,
wszystkie korelacje dajg podobne wyniki. Znaczne rdznice uzyskuje si¢ natomiast dla
wysokich liczb fluidyzacji. Niektore z korelacji empirycznych nie oddajg nawet
nieliniowego wzrostu dynamicznej wysokosci ztoza. Sposrod analizowanych korelacji
empirycznych tylko rownanie Kmiecia (1980) oddaje te nieliniowos¢, chociaz
rozbiezno$¢ pomiedzy tg korelacja, a danymi doswiadczalnymi jest zbyt duza. Z kolei
wszystkie korelacje pot-empiryczne oddajg nieliniowy trend wzrostu dynamicznej
wysokosci ztoza. Wyniki, ktore obarczone sa najmniejszym biedem dla duzych
wartosci |t uzyskuje si¢ z rownania Dziubinskiego (2009).

Analiza uzyskanych wynikow wskazuje korelacj¢ Dziubinskiego (2009) jako najlepiej
oddajaca nieliniowy wzrost ekspansji ztoza materialu drobnoziarnistego przy
zwigkszajacej si¢ predkosci czynnika fluidyzujacego. Korelacja ta pozwala w
dostatecznie dobry sposob przyblizy¢ wyniki do$wiadczalne, nawet dla duzych
wartosci liczb fluidyzacji. Z tego powodu zastosowano ja w obliczeniach zwigzanych z

symulacjami numerycznymi oméwionymi W dalszej czeSci rozprawy.
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3. MODELOWANIE MATEMATYCZNE
HYBRYDOWYCH BIORAKTOROW
FLUIDYZACYJNYCH

W rozdziale pierwszym sformutowano podstawowe cele pracy. Sa nimi:
modelowanie i analiza wlasciwosci stacjonarnych trzech fluidyzacyjnych bioreaktorow
hybrydowych, a mianowicie: aparatu z wewnetrzng rurg cyrkulacyjng, bioreaktora z
zewngetrzna rurg cyrkulacyjng oraz aparatu z cyrkulacjag wewngtrzng 1 poszerzong strefa
odgazowania cieczy. Schematy tych aparatow przedstawiono w poprzednim rozdziale
na rys. 2.1. Oméwiono tam ich budowe, Sposoby pracy oraz podstawowe wihasciwosci
hydrodynamiczne.

Bioreaktory sa obiektami nieliniowymi. Dlatego do wyznaczenia ich
charakterystyki stacjonarnej uzyto elementoéw analizy nieliniowe;.

Pierwszym etapem w realizacji wspomnianych celéw pracy jest utworzenie
modeli matematycznych wymienionych trzech bioreaktoréw hybrydowych. Przyjeto,
ze w aparatach tych przebiega mikrobiologiczny proces aerobowy wedlug kinetyki
dwusubstratowej. Reagentami sg: substrat weglowy z grupy weglowodorow lub
weglowodanow oraz tlen. Rownania modelu zostang sformulowane w sposob ogdlny
tak, aby mozna bylo uzy¢ réwnan kinetycznych dla dowolnego procesu
mikrobiologicznego przebiegajacego w obecnosci dwdch substratow ograniczajacych
wzrost biomasy.

Przy tworzeniu réwnan opisujgcych prace bioreaktoréw uwzgledniono ich
charakterystyki hydrodynamiczne opisane w poprzednim rozdziale, w tym liczbe faz
obecnych w poszczegdlnych strefach analizowanych aparatow.

Na rys.3.1 przedstawiono schematy ideowe analizowanych reaktorow
mikrobiologicznych z naniesionymi oznaczeniami stezen substratu weglowego A,
rozpuszczonego tlenu T i biomasy B w poszczegolnych strefach tych obiektow.

Oznaczenia te zostang uzyte w tworzonych modelach matematycznych.
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Jak dotychczas, nie znaleziono w literaturze informacji o0 modelowaniu takich
bioreaktorow. Nie ma tez doniesien o wlasciwosciach stacjonarnych, ani

dynamicznych takich aparatow. Zatem przedstawiony tu material zawiera elementy

Nnowosci.
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Rys. 3.1. Oznaczenia stgzen substratu weglowego A, biomasy B i tlenu T w poszczegodlnych strefach

hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych: a) z wewngtrzng cyrkulacja cieczy, b) z zewngetrzng
cyrkulacja, ¢) z wewnetrzng cyrkulacja i poszerzong strefa odgazowania
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Na schematach przedstawionych na rys. 3.1 numerem ,,1”” oznaczono strefe ztoza
fluidalnego, strefa barbotazu ma numer ,2”, strefe opadania cieczy oznaczono
numerem ,,3”, za$ strefie odgazowania nadano numer ,,4”. Powietrze, bedace zrodtem
tlenu, jest dostarczane u podstawy strefy barbotazu, tj. nad gornym dnem sitowym.
Przyjeto, ze w strumieniu cieczy zasilajacej aparat wystepuje tylko substrat weglowy i
tlen, nie ma natomiast biomasy.

Faza ciekla pozbawiana jest pecherzy gazu w strefie odgazowania, a nastepnie
przeptywa strefg opadania cieczy ,,3” pod dolne sito ograniczajgce strefe ,,1”. W tym
miejscu tacza si¢ ze sobg dwa strumienie fazy cieklej, tj. opuszczajacy strefe opadania
oraz $wiezy strumien zasilajacy aparat. Do strefy ,,1” dostarczana jest zatem faza
ciekla o stezeniu innym, niz na koncu strefy ,,3”. Stezenia reagentow i biomasy w

strumieniu zasilajacym strefe ,,1” oblicza si¢ z bilansow masy w wezle mieszania

cieczy
F,=F;+F; (3.1a)
Cam " Fy1 =Cas - Ry +Car - Rt (3.1b)
Cam - Fy1 = Cas - Rv3 + Cs - Rt (3.1¢)
Crm - Ry1 =Crs- Rj5 +Cq - Ry (3.1d)

Po prostych przeksztalceniach otrzymuje si¢ wyrazenia opisujace st¢zenia

reagentdw W Strumieniu opuszczajacym wezel mieszania

Cam =& Cag + (1= &)Cp (3.29)
Com =& " Cgs (3.2b)
Crm =& Cry + (1= &)cy (3.2¢)

W réwnaniach (3.2) wystepuje wspotczynnik recyrkulacji cieczy ¢ bedacy
jednym z wazniejszych parametrow pracy hybrydowego bioreaktora fluidyzacyjnego.
Wspotczynnik recyrkulacji jest definiowany jako stosunek objetosciowego nat¢zenia

przepltywu cieczy w strefie opadania ,,3” (strumien zawracany) do objetosciowego



natgzenia cieczy przeptywajacej przez strefe ztoza fluidalnego ,,1”, a tym samym przez
strefe barbotazows ,,2”

c
I:V 3

= C
R

4 (3.3)

W Dbioreaktorach hybrydowych cyrkulacja cieczy nie jest wymuszana
zewngtrznie, tj. za pomoca pompy, ale wynika bezposrednio z hydrodynamiki aparatu.
Jak wykazano w poprzednim rozdziale, istnicjg dwie granice szybkosci cyrkulacji:
dolna i gorna, odpowiadajgce istnieniu zloza fluidalnego w strefie ,,1”. Sg to zatem
granice pochodzenia hydrodynamicznego. Jednak szybkos$¢ cyrkulacji cieczy ma
znaczny wplyw na stopien jej natlenienia. Wigkszej intensywno$ci napowietrzania
strefy barbotazu odpowiada bowiem wigksza szybko$¢ cyrkulacji cieczy. Aby w
procesach aerobowych nie dopusci¢ do niedotlenienia mikroorganizméw, nalezy do
strefy barbotazu ,,2” dostarcza¢ powietrze w wystarczajacej ilosci. Z wymienionych
powodow mozna zatem mowi¢ o dwoch minimalnych warto$ciach wspotczynnika
recyrkulacji & Jedna z tych minimalnych warto$ci wynika z zapewnienia istnienia
ztoza fluidalnego, druga za$ z zapotrzebowania na tlen. Jezeli warunki pracy
hybrydowego bioreaktora fluidyzacyjnego odpowiadaja wartosci stopnia recyrkulacji
mniejszej od wigkszej z tych dwoch warto$ci minimalnych, to aparat nie bedzie
funkcjonowat prawidtowo. Zagadnienie to oméwiono we wczesniejszym opracowaniu
(Tabis i Boron, 2015). Mozna probowa¢ unikngé zjawiska niedotlenienia
mikroorganizméw dostatecznie zwickszajac intensywnosci napowietrzania Strefy
barbotazu. Jednak woOwczas istnieje niebezpieczenstwo przekroczenia predkosSci
unoszenia ziaren. Jak wspomniano w poprzednim rozdziale, spowoduje to ich
zatrzymanie pod gornym dnem sitowym, a wigc 1 zanik zloza fluidalnego. Wigksza
szybkos¢ cyrkulacji cieczy moze réwniez powodowaé przenoszenie pecherzy
powietrza do strefy opadania ,,3”, co byloby niezgodne z zalozonymi warunkami pracy
aparatu. Z wymienionych tu powodow, przy wyznaczaniu gatezi stanow stacjonarnych
takich bioreaktorow, kiedy zmieniajg si¢ parametry wplywajace na hydrodynamike
aparatu, nalezy sprawdza¢ warto$¢ wspotczynnika recyrkulacji dla kazdej warto$ci

danego parametru kontynuacyjnego.
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Tworzac modele matematyczne analizowanych w pracy bioreaktorow
hybrydowych przyjeto zgodnie z dotychczasowa wiedza, ze proces mikrobiologiczny
przebiega w biofilmie powstalym na inertnych ziarnach drobnoziarnistego no$nika,
czyli w strefie ztoza fluidalnego oraz w fazie ciektej, obecnej we wszystkich strefach
aparatu.

Przy tworzeniu wspomnianych modeli matematycznych dla bioreaktorow
przedstawionych na rys. 3.1 kierowano si¢ =zasadg uniwersalnos$ci, to znaczy
mozliwosci ich uzycia do opisu pracy aparatow zarowno z wewnetrzng jak i
zewnetrzng rurg cyrkulacyjna. Wykazano, ze zarowno bilanse masowe substratow oraz
biomasy, jak i wyrazenia okres§lajace migdzyfazowe przenoszenia masy dla obydwu
aparatow w strefach ,,17, ,,2” 1,,3” s3 takie same. Jedynie w przypadku bioreaktora z
poszerzong strefa odgazowania (rys. 3.1c) nalezy utworzy¢ dodatkowe roéwnania
opisujace proces w strefie ,,4”. Roznica w modelach matematycznych bioreaktorow z
zewngtrzng lub wewngtrzng rura cyrkulacyjng wynika wylacznie z geometrii aparatu,
tj. z odmiennego sposobu obliczania pola przekroju poprzecznego strefy opadania
cieczy ,,3”. W rozny sposob obliczana jest rowniez charakterystyka hydrodynamiczna
aparatow.

Modelem matematycznym danego hybrydowego bioreaktora fluidyzacyjnego
jest zbidr rownan wynikajacych z bilansow masowych fazy cieklej w poszczegolnych
strefach aparatu, z rbwnan bilansu gazu w trefie barbotazu oraz z réwnan opisujacych
proces mikrobiologiczny w biofilmie powstatym na drobnoziarnistym no$niku.
Niezaleznie od sposobu modelowania faz plynnych, iloSciowy opis procesu w

biofilmie jest taki sam w kazdym z omawianych tu trzech bioreaktorow.

3.1. Modele graniczne hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych

Przystepujac do tworzenia rownan modelu kazdego obiektu przeptywowego,
stoimy przed koniecznoscig okreslenia struktury strumieni medidéw w tym obiekcie.
Od tej charakterystyki hydrodynamicznej zalezy bowiem typ uzyskanych rownan. I
tak, jezeli w obiekcie funkcjonuje doskonale wymieszanie, to tworzy to mechanizm do

ujednolicenia pdl stezen i temperatury. Przykladem jest tzw. idealny przeplywowy
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reaktor zbiornikowy. Woéwczas dynamike takiego obiektu opisuje uktad rownan
rézniczkowych zwyczajnych. Jezeli w obiekcie istniejg przestrzenne rozklady pol
zmiennych stanu, to wowczas jego dynamike opisujg uktady rownan roézniczkowych
czgstkowych. Tym sposobem, struktura strumienia mediéw wptywa na typ uzyskanych
réwnan modelu i na stopien trudnosci ich rozwigzania.

Jak wiadomo, przepltyw tlokowy i calkowite wymieszanie, to dwie skrajne
struktury strumieni mediow. Dlatego zaproponowano hipotezg, ze przyjecie tych
skrajnych struktur strumieni powinno ujawni¢ najwicksze mozliwe roznice w
charakterystyce stacjonarnej analizowanych w pracy hybrydowych bioreaktorow
fluidyzacyjnych. Utworzono zatem dwie grupy modeli matematycznych tych
aparatow. W jednej z nich zalozono catkowite wymieszanie cieczy we wszystkich
strefach aparatu. W drugiej grupie modeli przyjeto catkowite wymieszanie cieczy w
strefie ztoza fluidalnego ,,17, oraz przeptyw tlokowy cieczy w strefach barbotazu ,,2” i
opadania cieczy ,,3”. Gdyby okazato si¢, ze te dwie skrajne struktury mediéw dajg
wyniki zblizone, to na tej podstawie mozna by wnioskowaé, iz struktura strumieni
cieczy jest elementem wykazujacym si¢ malg czuloscig parametryczng i btad w jej
okresleniu jest do pominigcia.

Zalozenie o catkowitym wymieszaniu cieczy w strefie ztoza fluidalnego
uzasadnia si¢ w literaturze intensywnym ruchem ziaren ciata statego. Tworzy to
mechanizm wyréwnujacy stezenia w tej strefie.

Przyjmujac wspomniane skrajne warunki hydrodynamiczne w pozostatych
dwoch strefach, mozna poda¢ nastgpujgce rozumowanie. Rozwazmy strefe barbotazu
»2". Sa dwa argumenty przemawiajace za istnieniem mechanizméw wyrdéwnujacych
stezenia. Pierwszym jest obecno$¢ pecherzy gazowych, co zawsze powoduje
wymieszanie cieczy (Kafarov i in., 1983; Dunn i in., 2000; Schugerl i Bellgard, 2000).
Drugim elementem jest cyrkulacja cieczy (Grzywacz, 2012; Grzywacz, 2013).
Cyrkulacja powoduje, ze przy jednokrotnym przeptywie przez aparat, spadki st¢zen
substratow w kazdej z jego stref sg praktycznie do pominigcia. Takie zatozenie co do
struktury przeplywu mediow ma charakter graniczny, ale jest mozliwe do
zastosowania, wedlug dostepnych doniesien literaturowych (Tabis i Gawdzik, 1989;
Schugerl i Bellgard, 2000, Grzywacz, 2012). Zgodnie z zalozeniem o sposobie pracy
modelowanych bioreaktoréw, w strefie opadania cieczy ,,3” zaktada si¢ brak pgcherzy

gazowych. Nie ma tu mechanizmu mieszania powodowanego obecnoscia pecherzy



powietrza.. Pozostaje jednak drugie uzasadnienie wynikajace z intensywnej cyrkulacji
cieczy.

W $wietle powyzszego, powstaje pytanie: jak mozna uzasadnia¢ drugi krancowy
model struktury strumienia cieczy w strefach ,,2” i ,,3”, tj. przeptyw tlokowy. Wedtug
dotychczas dostepnych danych literaturowych, przy dostatecznie duzych wysokosciach
aparatow barbotazowych 1 przy niezbyt duzych wartosciach $redniego czasu
przebywania fazy ciektej, charakter przeptywu obu faz moze zblizy¢ si¢ do przeptywu
ttokowego (Chisti i Moo-Young, 1987; Chisti, 1989; Tabi§ i Grzywacz, 2011).
Zalozenie o przeptywie tlokowym w strefie opadania cieczy moze by¢ bliskie
rzeczywisto$ci przy dostatecznie smuktych aparatach hybrydowych i wowczas, kiedy
strefa ta ma dostatecznie maty przekrdj poprzeczny, w poréwnaniu z przekrojami w

pozostatych dwoch strefach (Ritchie i Hill, 1995; Grzywacz, 2012).

3.1.1. Model z idealnym wymieszaniem cieczy

Z oceny a priori biologicznej aktywno$ci mikroorganizméw w poszczegdlnych
strefach aparatu, pochodzacej z ich sumarycznego st¢zenia wynika, ze istotng czeg$cia
bioreaktoréw hybrydowych jest strefa ztoza fluidalnego ,,1”. Mamy tam bowiem do
czynienia z biomasg zawieszong w fazie cieklej, jak rowniez z biofilmem powstaltym
na duzej powierzchni drobnoziarnistego nosnika.

Grubo$¢ biofilmu zmienia si¢ w zalezno$ci od warunkéw panujacych w aparacie,
w szczegdlnosci od stezen reagentow w fazie cieklej. Z tego powodu, przy
wyznaczaniu gatezi standw stacjonarnych bioreaktora nalezy w programie przewidzie¢
spetnienie ograniczen hydrodynamicznych wynikajacych z istnienia ztoza fluidalnego
w kazdym punkcie takiej galezi.

Strefe ztoza fluidalnego opisuja rOwnania zachowania masy dla substratow oraz
biomasy oddzielnie dla fazy cieklej i biofilmu. Rozwazmy w pierwszej kolejnosci faze
ciekta. Przy tworzeniu bilanséw masy substratu weglowego A 1 rozpuszczonego tlenu
T uwzglednia si¢ szybkos$¢ doptywu i1 odplywu konwekcyjnego danego reagenta,
szybko$¢ jego zuzywania w procesie mikrobiologicznym zachodzgCym w cieczy oraz
szybko$¢ miedzyfazowego przenoszenia miedzy ciecza, a powierzchnig biofilmu. Stad
szybko$¢ akumulacji masy obydwu reagentéw w cieczy obecnej w tej strefie

zapiszemy roOwnaniami
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c dCC ¢ [(AC c c C/C c ¢ c
\'A —d;‘l =F 1(CAm _CAl)_Vl Ty (Cpy+Cq,Cry) — ksAAS(cAl —CAS) (3.4a)

c dcs ¢ (~c c C ,LCfAC c c c
vy S R (CE, — €8 )=V - 1S (Chy, €5y, 05) — ke AlCS, —¢r ) (3.4b)

Bilans biomasy B uwzglednia jej doplyw i odptyw ze strumieniem
konwekcyjnym, przyrost biomasy wskutek procesu mikrobiologicznego w cieczy oraz
przenoszenie biomasy z biofilmu powodowane zjawiskiem czeSciowego jego
zrywania. Istniejg rézne mechanizmy zrywania biofilmu od statego podtoza, a samo
zjawisko, jak dotychczas, trudno poddaje si¢ $cistemu opisowi ilo§ciowemu i nadal nie
jest w pelni poznane (Stewart, 1993; Nicolella i inni, 1997; Kommedal i Bakke, 2003,
Chambless i Stewart, 2007; Tabis i Skoneczny, 2012).

Majac na wzgledzie wymienione elementy, szybko§¢ akumulacji biomasy w
fazie cieklej w strefie ztoza fluidalnego ,,1” mozna zapisac¢ jako

c dCC c c c c c c c c _
Vi dtBl = FVl(CBm - CBl)+V1 S (cs,, €8, C8) + Ky VO P, X, (3.4c)

Posta¢ wyrazu opisujacego zrywanie biofilmu z ziaren no$nika w rownaniu
(3.4c) wynika z zatozenia o proporcjonalnosci szybkosci odrywania biowarstewki do
jej catkowitej objetosci (Tangiin., 1987; Olivieriiin., 2011). Wspotczynnikiem
proporcjonalnosci jest stata zrywania Kget. Taki opis kinetyki zrywania jest stosowany
w wielu opracowaniach z zakresu modelowania bioreaktorow fluidyzacyjnych
(Tang i in., 1987; Olivieri i in., 2011; Stryjewski, 2015).

Wystepujace w rownaniach (3.4) st¢zenia reagentéw, tj. substratu weglowego 1
tlenu oraz biomasy, w strumieniu zasilajacym strefe ,,17, tj. ca,, Cgm | Cin, dane sa
wyrazeniami (3.2), za§ wspotczynniki wnikania masy ksa i kst obliczano z réwnania
kryterialnego zaproponowanego przez Lakshmiego i Settiego (Lakshmi i Setty, 2008)

dla procesow prowadzonych w ztozach fluidalnych ciecz-cialo state

Sh — Reo'5895'8C0'2048 (35)
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Druga grupa réwnan wchodzacych w sktad modelu strefy ,,1” opisuje proces
mikrobiologiczny w biofilmie. W pracy przyjeto kulisty ksztatt drobnoziarnistego
nos$nika inertnego oraz réwnomierny wzrost przestrzenny btony biologicznej. To
drugie zatozenie mozna uzna¢ za uzasadnione ze wzgledu na wzajemny, dynamiczny
kontakt bioziaren w ztozu fluidalnym, co powoduje cz¢sciowe mechaniczne $cieranie
biofilmu i w miar¢ jednorodng jego grubos$¢.

Na rys. 3.2 przedstawiono wielko$ci charakteryzujace pojedyncze bioziarno, tj.
inertny no$nik z powstatym biofilmem. Liniami przerywanymi zaznaczono

rozniczkows sfere bilansowania o grubosci dx.

biofilm

ziarno
inertne

Rys. 3.2. Wielkosci charakteryzujace bioziarno, tj. inertny nosnik z biofilmem

Rozklady stezen substratu weglowego oraz tlenu analizuje si¢ wzgledem
wspolrzednej potozenia przyjmujacej wartosciX €[r,,r, +L,]. Szybkos¢ akumulacji
masy reagentow jest wypadkowa z szybkosci dyfuzyjnego doptywu i odplywu masy z
bilansowej objetosci roézniczkowej oraz ubytku substratow wskutek procesu
mikrobiologicznego. Dla kinetyki dwusubstratowej modelem matematycznym procesu
w biofilmie jest zatem uklad dwoch rézniczkowych rownan czgstkowych (3.6)

utworzonych odpowiednio dla substratu wegglowego A i tlenu T



47x2 %8 ¢ — 4z, A
ot

2 ack o . aoch (3.62)
—4z(x—dx)*- DeA~a—;‘—&DeAa—)?dx —4zx?-r(ch,ct, x)dx
4 x? $dx:4 ’D oy _

eT
OX

2 oc;, 0 . oce (3.60)

—4z(x—dx)* - DeT-a—XT—&DeTa—Xde —4xx*-rf(ch,ct, x)dx

Pierwotng posta¢ réwnan (3.6), wywodzacych si¢ z rozumowania 0 zachowaniu
masy reagentdow, mozna sprowadzi¢ do uktadu (3.7) po zastosowaniu twierdzenia
Weiestrassa o ograniczonosci funkcji cigglych na zbiorach zwartych (Maurin, 1977).

Po stosownych przeksztatceniach otrzymuje si¢ ostatecznie

acb azcb dD A (X) och ch
& X)—= —r,(C,,Cq, X 3.7a
D)2+ Pt En, 2p (9 Th et et (37

ocy 82 ? dDT(x) act c>
= ¢ + X)——17(Ca,Cq, X 3.7b
ZroD, 0 3+ PN E L 2y (0Tt (@)

Warunki brzegowe zwigzane z rownaniami (3.7) wynikajg z opisu ruchu masy u
podstawy biofilmu oraz w otoczeniu zewnetrznej jego powierzchni. Pierwszy z
warunkow wynika z zalozenia inertnego charakteru ziaren nosnika. Przy takim
zalozeniu, na granicy nosnik-biofilm nie wystepuje ruch masy, czyli pochodna st¢zen

reagentéw wzgledem czasu jest rowna zeru

oca(0,t)
T =0 (383.)
ocy(0,t)
T (3.80)

Warunki brzegowe na granicy biofilm - ciecz wyrazajg réwnos¢ pomiedzy

szybkoscig wnikania masy reagentow z fazy ciektej do zewnetrznej powierzchni btony
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biologicznej, a szybkoscig ich dyfuzyjnego przenoszenia do wnetrza biofilmu.

Réwnos$¢ te zapisa¢ mozna jako

ach (ry +L,,t .
D, % =k (c5 —Cy ) (3.9a)

aca(ry +L,,t) c
o —Rs

~ (c-cp,) (3.9b)

DeT

Z rownaniami (3.7) zwigzane sg ponadto dwa warunki poczatkowe okreslajace
rozklad stezen substratu weglowego A i tlenu T wewnagtrz biofilmu w chwili

poczatkowej, czylidlat=0
ca(x,0)=ca () (3.10a)

c7(x,0) = cgr (%) (3.10b)

W modelu matematycznym biofilmu dodatkowa zmienng jest jego grubo$é L.
Grubos¢ btony biologicznej zalezy zarowno od czasu, jak 1 od warunkdw procesowych
w tej strefie bioreaktora. Zmiany grubosci biofilmu wynikajg z jednej strony z jego
narastania wskutek procesu mikrobiologicznego, a z drugiej - z powodu odrywania
fragmentow biofilmu 1 przenoszenia go do fazy cieklej. Wystgpowanie pegcherzy
gazowych w otoczeniu blon biologicznych powoduje intensyfikacje¢ zrywania
fragmentow biofilmu i unoszenia ich z aparatu z faza ciekla. Przyczynia si¢ to do
utraty cze$ci biomasy (Stewart, 1993; Gjalteniai in., 1995; Heltzer, 2000). Z tego
powodu uzasadnione jest rozdzielenie strefy wystepowania pecherzy gazowych od
ztoza fluidalnego. Wspomniane zjawisko przyczynito si¢ do zaproponowania
bioreaktoréw hybrydowych, 0 czym wspominano w rozdziale pierwszym.

Globalne réwnanie bilansu masy odniesione do biofilmu, uwzgledniajace jego

przyrost oraz zrywanie mozna zapisaé jako

dm,

T :Vbrsb _Vb Py 'kdet (3-11)

Srednig szybko§¢ wzrostu mikroorganizméw w biofilmie oraz $rednig gestosé

biofilmu mozna wyznaczy¢ z zaleznosci



Ty

o :%r?’ [ -1 ek c2. x)ix (3.12)

rb 0 1
Py = 3 ']].XZ * Py (X)dX (3.13)
I’-bs - r03 o

Ilos¢ biomasy powstatej na ziarnie no$nika wyraza si¢ przez iloczyn jej objetosci

oraz $redniej gestosci. Uzycie tego zwigzku umozliwia zapis rownania (3.11) w postaci

%:_ivbr; -V, kdet+_i ap, (3.14)
dt  p, p, dt

Podstawienie do réwnania (3.14) zaleznosci opisujacej objetos¢ biofilmu jako
funkcji promienia inertnego nos$nika oraz catkowitego promienia bioziarna daje

réwnanie ujmujgce zmiany promienia bioziarna w warunkach nieustalonych

Iy 3_ 3 —
%:_1 i xz-er(cf\,C-?,X)dX—(n’—zro) kdet+_i'% (3.15)
dt oy 1y ; 3r, p, dt

W celu uzyskania rownania opisujacego zmiany grubosci biofilmu Ly nalezy

wyrazi¢ promien bioziarna jako

r,=r+L, (3.16)

W ten sposob uzyskuje si¢ rownanie opisujace biezgcg grubos¢ biofilmu
(ro + Lb)3 — I’03 dﬁb +1 dLb _
3p,(r, +L, ) dL, dt

L, (r,+L, ) —r}
:— x2-r2(ch,ct, x x——ke
2, -(r, +L, f J AT)d Ar,+L,)

(3.17)

Aby okresli¢ udzial aktywnych komorek mikroorganizmow w biofilmie, nalezy
stworzy¢ bilans ich masy. W réwnaniu tym nalezy uwzgledni¢ wzrost komorek, ich
zrywanie i unoszenie ze strumieniem fazy cieklej oraz dodatkowo obumieranie

mikroorganizméow. Bilans masowy biomasy aktywnej przyjmuje postaé



b
d(mg—txa) SVRD Ky VOB X, —k VOB, (3.18)

W warunkach ustalonych lewe strony réwnan (3.11) i (3.18) sa rowne zeru,

zatem prawe strony mozna ze sobg porownac. W ten sposob uzyskuje si¢ rOwnanie

kdetvb ﬁb = kdetVb IBb Xa + kovb :Bb Xa (319)

Z roéwnania (3.19) otrzymuje si¢ wyrazenie okreslajace udziat aktywnych
komorek mikroorganizmoéw Xa, gdy znamy wspotczynnik zrywania biofilmu Kget Oraz
statg obumierania mikroorganizméw Ko

k

X, =—3® 3.20
) kdet + ko ( )

W nastepnej kolejnosci utworzymy rownania dla strefy barbotazu ,,2”. Jest to
rowniez $srodowisko heterogeniczne, zawiera bowiem ciecz i pecherze gazowe. Ze
wzgledu na wspohistnienie tych dwodch faz, nalezy do modelu wprowadzi¢ wyraz
okreslajacy szybkos¢ miedzyfazowego przenoszenia tlenu oraz bilans tlenu w fazie
gazowej.

Roéwnania bilansu masy substratu weglowego A, biomasy B oraz tlenu T w fazie

ciektej mozna zapisa¢ zatem jako

chC ¢ (~c ¢ ¢ crc o c
Vv, d;\z = F\,Z(CAl—(:Az)—V2 “Tx(Cay,Cpy, Cep) (3.21a)
c dC;Z c c c c c c c c
Vi = R (e8 — €% )+ Vs 1S (€5, €5y, C5y) (3.21b)
C 1 g
Vv, dg:z _ Fcz(c;l—c$2)+v2ach2 [CT2}(<22)—C.CF?_)dZZ VS rE(cS,,c5,c5)  (3.21¢)
0

Drugg z faz obecnych w strefie ,,2” jest faza gazowa. Z reguly przyjmuje si¢
(Kafarov i in., 1983; Dunn i in., 2000; Schugerl i Bellgard, 2000), ze podczas barbo-

tazu gazu przez ciecz, ruch fazy gazowej moze zosta¢ przyblizony przeptywem



ttokowym. Zalozenie takie umozliwia stworzenie réwnania bilansu tlenu w fazie
gazowej w strefie ,,2”

g OCT, 9,900 o9 g, OCT Chr e
S,&5 p dh, =S,&;ujci, —S,&u7| ¢, + P dh, |-S,ak, ?—CTZ dh, (3.22)

2

Po wymnozeniu wyrazOw w nawiasach i po redukcji wyrazéw podobnych,

dostaniemy

ot 2 oh, &

8C-|92 _ _ug 8(:_—?2 akCTZ [C'?Z c j (323)

Z réwnaniem (3.23) zwigzane sg warunki poczatkowe i brzegowe. Podaja one
odpowiednio: rozktad stezenia tlenu w fazie gazowej dla chwili t=0 oraz st¢zenie

tlenu w powietrzu dostarczanym do strefy ,,2”

C?z(hzao)zcgo(hz) , hze[O’Hz] (3.249)
¢, (0,t)=c&(t) , t>0 (3.24b)

Jezeli przyjmie si¢ niezmienne wartosci parametréw modelu wzdluz wysokosci
warstwy cieczy, to rownanie rézniczkowe bilansu tlenu w fazie gazowej dla stanu
stacjonarnego mozna scatkowa¢ analitycznie. Catkowanie daje rozklad stezenia tlenu

w fazie gazowej wzdluz wysokosci strefy barbotazu ,,2”

¢ ¢ 79k,
C?z(zz): K-Cr, +(C'Ig'f -K-¢q, )EXp[_TTzzzj (3.25)

W rownaniu (3.25) wprowadzono bezwymiarowa wysoko$¢ strefy ,,2” oraz

sredni czas przebywania fazy gazowej w strefie barbotazu ,,2” zdefiniowane jako

Z, =:—2e[o, 1] (3.26a)

2
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9= 2 (3.26b)

T .99
&;U;

Pozostaja do utworzenia rownania modelu dla strefy opadania cieczy ,,3”. Ta
cze¢$¢ aparatu ma za zadanie zawracanie odgazowanego strumienia fazy cieklej i
kierowanie jej pod pierwsze dno sitowe strefy ztoza fluidalnego. W strefie,,3”
wystepuje zatem tylko faza ciekla, co znajduje swoje odzwierciedlenie w postaci
rownan modelu. Proces mikrobiologiczny zachodzi tu tylko dzigki obecnos$ci
mikroorganizmow zawieszonych w cieczy. Poszczegdlne wyrazy bilansow masy dla
strefy ,,3” opisujg odpowiednio: akumulacj¢ reagentow, ich doptyw i odptyw
konwekcyjny oraz zmiany stezen spowodowane zachodzacym  procesem
mikrobiologicznym. W $wietle obecnego zatozenia 0 idealnym wyrdéwnaniu stgzen
reagentow, strefe opadania cieczy mozna opisa¢ rownaniami analogicznymi w swojej
formie jak dla jednofazowego bioreaktora zbiornikowego z catkowitym

wymieszaniem. Mamy zatem

C dCC Cc C Cc Cc C Cc C C

Vs d_tA3 = FV3(CA2 - CAS)_VS “Ta(Cag: Ceg Cr3) (3.273)
C dC;S C C C C C C C C

Vs dt = Fvs(csz - CB3)+V3 15 (Cag: Cas C13) (3.27b)
C dC-T-s Cc C C C C C Cc C

Vs qt FVS(CTS - CTZ)_VS 17 (Cag: Cag+ Cra) (3.27c¢)

Model hybrydowego bioreaktora fluidyzacyjnego z wewnetrzng cyrkulacja
cieczy i poszerzong strefa odgazowania, przedstawionego na rys. 3.1.c, wymaga
sformutowania dodatkowych rownan. W strefie odgazowania ,,4” zatozono catkowite
ujednorodnienie stezen w fazie cieklej. Bilanse masowe tej fazy dla substratu

weglowego A, biomasy B i tlenu T ujmujg rownania

c dCC c c c c c c c c

Vv, d_/tM =F 4(CA2 _CA4)_V4 ‘rA(CM'CM'CM) (3.283)
c dC;4 c c c c c c c c

Vv, dt = FV4(CBZ - CB4)+V4 15 (Casr G O (3.28b)
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dC'T'A c c c c c c c c C'qul c
= FV4(CT2 - CT4)_V4 17 (Cpur G Cra) +Vy - 8Ky ? —Cr, | (3.28¢)

dt

%

Ze wzgledu na niewielki czas przebywania gazu w poszerzonej strefie ,,4”,
réznica stgzenia tlenu migdzy wlotem, a wylotem gazu z tej strefy jest na tyle mata, iz
mozna przyjaé prawie jednorodne jego stezenie. Zatem rownanie bilansu masy tlenu w
fazie gazowej mozna zapisac jako

g
dey,

(T
V4g t = Szgzgugzcgz (1) - Szgzgugzcgzt _V4 ’ ach{% - CT4J (3-29)

Dla bioreaktora z rys. 3.1.c zmianie ulegajg rowniez rownania ujmujgce bilanse
obydwu substratow i biomasy w strefie opadania cieczy ,,3”. Strefa ta zasilana jest
bowiem strumieniem o innych st¢zeniach, niz w przypadku wczeéniej analizowanych
konstrukcji bioreaktorow. Obecnie, rownania bilanséw masy dla strefy ,,3” przyjmuja

postac

C dcc C C C C C Cc C C

V; d?a = FVS(CA4 _CAS)_V3 “Tx(Caz: Ceg Cr3) (3.30a)
C dcc C C C C C C C C

V; d;.g = Fvs(CB4 _C33)+V3 T (Cas+ Cez+ Cr3) (3.30b)
C dCC C C [ [ C C C C

V3 dj[-S = FVS(CT4 - CTZ)_VS Iy (CA3 1 Ceg» CT3) (3-300)

Pozostale rownania modelu bioreaktora z poszerzong strefa odgazowania sg
analogiczne do utworzonych wczes$niej réwnan dla aparatoéw przedstawionych na
rys.3.1.a i 3.1.b. Sa to: bilanse substratoéw i biomasy dla fazy ciektej w strefie ,,1”
(rownania (3.4)), rdbwnania stanowigce model biofilmu (réwnania (3.7) i (3.17) wraz z
warunkami (3.8), (3.9) i (3.10)) oraz bilanse masy dla fazy ciektej i gazowej w strefie
barbotazu ,,2” (rownania (3.21) i (3.23)).



3.1.2. Model o przeptywach ttokowych

Zgodnie z wczesniej nakre§lonym programem badawczym, w celu sprawdzenia
wptywu struktury strumieni mediow na charakterystyke stacjonarng analizowanych w
tej pracy hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych, stworzono rowniez ich modele
matematyczne z ttokowymi przeptywami cieczy w strefie barbotazu ,,2” i w strefie
opadania cieczy ,,3”. Zatozenie o catkowitym wymieszaniu $rodowiska pozostawiono
tylko dla strefy ztoza fluidalnego.

W $wietle tych zatozen, strefe ztoza fluidalnego ,,1” opisuja rownania (3.4) oraz
réwnania (3.7) 1 (3.17) z warunkami brzegowymi (3.8), (3.9) i (3.10).

Bilanse obydwu reagentow i biomasy zawieszonej w fazie cieklej w strefie

barbotazu ,,2” stanowi obecnie uktad rownan rézniczkowych czastkowych

oce . c ocs,
S,(1-¢9) 6tA2 dh, =S,(1- &7 )u.,Cp - Sz(l—gf)uczECAz + _ahf thJ_ (3.31a)
-S,(1-¢))-ri(Cr,Cqy, Crp)dh,
aCC c c aCC
Sz(l_gzg) 5»[82 dh2 = Sz (:|-—6‘29)U02CB2 - Sg(l—é‘zg)ucz(csz + athz dh2j+ (3.31b)

+S5,(1- 52g) : rBC (CE\Z ) Céz ) C?z)dhz

Sz(l_gzg)

L dh, = S,(1-&7)u.,C7, — S, (1— &5 U, | C7, + %dhz -
ot oh, (3310)
01C

C C C C Cg Cc
-S,(1- 529) 17 (Caz Cep» Crp)dh, + Szachz(% - Cszdhz

Strefe opadania cieczy,,3” mozna opisa¢ jak jednofazowy reaktor rurowy z
przeptywem ttokowym. Bilanse masowe obydwu substratow i biomasy w strefie
opadania cieczy ,,3” sa rownaniami r6zniczkowymi czastkowymi 0 postaci

S, agtAS dh = SUcsC — Sguc{c,is + _aacﬁs thJ — S41x (Chs Cls Cho )y (3.32a)

3

64—



S, a;tss dh; = S3UesCes — Slics| Ceg +_88Ch83 dh3J+ Sylg (Cha, Coa Cia )y (3.32b)
3
8C$3 c c ac'(I:'S e/ e . .
> ot dh, = S3U¢sCra — Sylles| Crs + oh, dh; | = S,r7 (Cag, Ceg, Cr)dhy (3.32¢)
3

W roéwnaniach (3.32) na akumulacje masy obydwu substratéw i biomasy w
rézniczkowej objetosci dV3= Sz-dhs sktada si¢ doptyw i odptyw ze strumieniem
konwekcyjnym oraz zmiany ilo$ci regentdéw wynikajace z przebiegu procesu
mikrobiologicznego.

Po przeksztatceniach wynikajagcych z redukcji wyrazow podobnych, uklady

rownan (3.31) oraz (3.32) sprowadzaja si¢ do postaci

c C
OCp, 0C,,

ot =—Ug, oh, - rAC (C/cxz ' ng ' Ciz) (3.33a)
aCC C aCC C C C C
o e gp, 1o (Gt o3
80?2 8c$2 C(AC AC AC ak T2 0192 c
=-u.,—%—-r:(cs,, Ch,Co)+—=| 2 _¢ 3.33c
ot c2 oh, 7 (Cao Cep 1 Cr2) Q- K T2 ( )
6C° acc c c c c
ot~ Mg A O ) (3.342)
oc; oCq Cf{nC AC AC
XBS =—Ug a_rig + 15 (Cag Ceg Cr3) (3.34b)
ocs ocs CfAC AC AC
5:3 =Ugs GTT: — 17 (Cag: Ces s Crs) (3.34¢)

Warunki brzegowe zwigzane z réwnaniami (3.33) i (3.34) okreslaja stgzenia
reagentow w strumieniach cieczy zasilajacych odpowiednio strefe¢ barbotazu ,,2” i

strefe opadania cieczy ,,3”

Cr(0)=Ca , Cp(0)=cy , cr(0)=cy, (3.353)



Ca(0)=cp(Hy)  Ca(0)=Cep(H,)  Cr3(0) =Crp(H,) (3.35b)

3.2. Posta¢ bezwymiarowa modeli matematycznych

hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych

Dla dalszej analizy i do tworzenia koddéw programowych wygodnie jest
przeksztalci¢ utworzone powyzej uktady rownan do bardziej zwartej postaci, w ktorej
wprowadzimy bezwymiarowe zmienne stanu i bezwymiarowe wymiary aparatu, jak
réwniez bezwymiarowg wspotrzedng w biofilmie.

Wprowadzono nastepujace bezwymiarowe zmienne stanu:

a) stopien przereagowania substratu weglowego w fazie cieklej, a,

b) bezwymiarowe stezenie biomasy w fazie ciektej, fi,

€) bezwymiarowe stezenie tlenu rozpuszczonego w fazie cieklej, #,

d) bezwymiarowe st¢zenie substratu weglowego w biofilmie, 7,

e) bezwymiarowe stezenie tlenu w biofilmie, &.

Stopnie przereagowania substratu weglowego A w fazie cieklej oraz
bezwymiarowe stezenia biomasy B i tlenu T w tej fazie w poszczegolnych strefach

bioreaktora zostaty zdefiniowano jako

Cai —Ci:

o =" (i=1,2,3,4) (3.36a)
Af

B = C—B (i=1,23,4) (3.36b)
CAf

Chi i

yi = 0 (I - la 2a 31 4) (3360)

CAf

Stopien przereagowania substratu weglowego A jest odniesiony do stezenia tego
reagenta w strumieniu zasilajgcym aparat. Podobnie bezwymiarowe stezenie biomasy
oraz tlenu w cieczy rowniez jest odniesione do stezenia substratu weglowego w

strumieniu zasilajacym. Taka definicja eliminuje problemy rachunkowe wynikajace z



ewentualnego braku biomasy lub tlenu w strumieniu surowca doprowadzanego do
bioreaktora.

Aby mozna bylo poréwnywaé charakterystyke stacjonarng analizowanych
bioreaktoréw hybrydowych z aparatami innych typow, np. zbiornikowymi,
wprowadzono $redni czas przebywania cieczy w catym obiekcie, zdefiniowany jako
stosunek catkowitej objetosci cieczy znajdujacej si¢ w reaktorze do objetosciowego

natezenia przeptywu fazy cieklej zasilajgcej aparat

o _V°

T =
0 c
I:Vf

(3.37)

Tak zdefiniowany $redni czas przebywania cieczy umozliwia wyrazenie $rednich
czasOw przebywania w poszczegdlnych strefach aparatu w zaleznosci od udziatow
objetosciowych tych stref. W tym celu nalezy zdefiniowa¢ obj¢tosciowy udziat stref ¢
w catkowitej objetosci fazy ciektej w bioreaktorze

VAR
@ = V—', (i=1,2,3,4) (3.38)

C

gdzie catkowita objetos¢ fazy ciektej w aparacie wynosi

4
ARSI (3.39)
i=1

Srednie czasy przebywania cieczy w poszczegolnych strefach aparatu sa
zwigzane z ich objetosciami czgstkowymi. Zastosowanie definicji $redniego czasu
przebywania w danej strefie oraz obj¢tosciowego udziatu strefy pozwala na uzyskanie
zaleznosci

V.© -V © .
== gt (121,2,3,4) (3.40)

c c
FVf I:Vf

We wzorach (3.38)-(3.40) wskaznik ,,i” przybiera wartosci i=1, 2, 3, jezeli
rozpatrujemy aparaty bez poszerzonej strefy odgazowania. Korzystajagc z definicji
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$rednich czas6w przebywania cieczy w poszczegolnych strefach aparatu oraz stopnia

recyrkulacji (3.3) mozna wyrazi¢ Srednie czasy przebywania jako

e VW _ VY

s

TOl_—c_ c c
va Fv1 - I:v3 1_98

c_ Ve Vg

Cc
_ O

022~ ~c c c
FVf I:v1 - I:ve,

1-¢

c _V3C _ Vsc _5'2'?5

To3

I:vcf I:vc1 - Fvcs 1- ég

c _ A _ \2 ¢,

047 c  rc c
va I:v1 - Fvs

1-¢

(3.41a)

(3.41b)

(3.41c)

(3.41d)

Z rownan (3.40) i (3.41) wynika, ze czasy przebywania cieczy w poszczeg6lnych

strefach aparatu mozna obliczy¢ jako
o =0-8) 07
;,=1-8)9, 17,

c 1_§

T3 :?'(03'78
1-¢
7 = 7

(3.423)

(3.42b)

(3.42¢)

(3.42d)

Przy modelowaniu aparatow przedstawionych na rys. 3.1.a 1 3.1.b, obowigzuja

tylko zaleznosci (3.41a)-(3.41c) oraz (3.42a)-(3.42c).

3.2.1. Model w postaci bezwymiarowej dla bioreaktoréw z idealnym

wymieszaniem fazy cieklej

Strefe ztoza fluidalnego ,,1” opisuja réwnania umozliwiajace wyznaczenie stezen

substratow w biofilmie, stezen substratow i biomasy w fazie cieklej oraz grubosci

biofilmu. Bezwymiarowa wspotrzgdnag w biofilmie, z, zdefiniowano jako



X—T,

ol [0,1] (3.43)

=

Jak wynika z réwnania (3.17) grubo$¢ biofilmu, wzgledem ktorej obliczana jest
bezwymiarowa wspotrzedna z, jest zalezna od czasu, tj. Lp(t). Taka definicja
powoduje, ze stezenia W biofilmie sa niejako ,,podwoéjnie” zalezne od czasu, co mozna

wyrazi¢ zwigzkami

ch(xt) > T (z(),t) , c2(x,t) > CP(z(t),1) (3.44)

Transformacja funkcji cj(x,t) i c2(x,t) przedstawiajacych stezenia substratu
weglowego i tlenu na funkcje czasu i wspotrzednej bezwymiarowej z, czyli €. (z,t) i
Cr(z,t), sprawia, ze pochodne tych stezen wzgledem czasu i wspotrzednej

przestrzennej wyrazaja si¢ jako

oca(x,t) _ 8Ca(zt)  Cu(z,t) z dL,

(3.45a)
ot ot oz L, dt
b b cPb
ocr(x.t) _dcr(z,t) _ocr(zt) z di (3.45b)
ot at oz L, dt
b ~b 2.b 2%b
A _ LG e LG g5y
x L, o OX L, oz
b ~b 2.b 2%b
oer(xt) _ 1 &2 ‘3CT_(;<'UZLZ‘3CT—(2“) (3.45d)
X L, &z OX L, oz

Zmianie ulegajag rowniez wyrazenia na pochodne wspotczynnikow dyfuzji

wzgledem wspotrzednej przestrzennej w biofilmie

dp,, dD, dz_ 1 dD,

= (3.46a)
dx dz dx L, dz

dx dz '&:Lb dz

dD, dD, dz 1 dD, (3.466)



Po uwzglednieniu wyrazen (3.45) i (3.46) w rownaniach opisujacych stgzenia
substratu weglowego i tlenu w biofilmie otrzymuje si¢
2o 0%
D, (z) ot  o7?
o dD 2L L, dy, e, L2 (3472
( 1 eA(Z)+ b Z-L b}acA o (@0, 2)

D, (z) dz rh,+2-L, D.,(z) dt ) 0z D, (2)

2 ~b 2%<b
L, oc; _ 0°Cy

_l_
D.(z) ot  oz°
dD 2L, L, do, et L2 (3470)
1 eT(Z)+ b + Z-L s | 9Cr _ b I’Tb(E:,af,Z)
D,(z) dz rh+z-L, Dg(z) dt ) oz D,(2)

Bezwymiarowe st¢zenia substratow ograniczajacych wzrost mikroorganizméw

wewnatrz biofilmu definiuje si¢ w odniesieniu do st¢zenia substratu weglowego A W

fazie ciektej w strefie ztoza fluidalnego ,,1”, a mianowicie

n=-A (3.48a)
CAl
¢/

5=3 (3.48D)
CAl

Po wprowadzeniu zaleznosci (3.48) do ukladu réwnan (3.47) otrzymuje si¢

rOwnania begdace bezwymiarowg formg modelu procesu mikrobiologicznego

przebiegajacego w obrgbie biofilmu

L, (on_n da)_ 0 ( 1 dD,.(2) Lz di, 2L, |on _
Da(z)\ 6t 1-a, dt | 62> (D,(z) dz Da(z) dt 1 +L,z )0z

Ly
DeA (Z) ' C,(’:-\f (1_ a,

)'r/-t\)(ﬂ:é"z)
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L2 (@_édn) %5 ( 1 dDg(2), Lz dib, 2L, ]aa
oz’

D (z){ ot y, dt D,(z) dz D (z) dt r,+L,z)oz (3.49b)

2

L b
-7 (1,0,2)
D1 (2)-Ca 1 !

W réwnaniach (3.49) uwzgledniono promieniowe rozktady gestosci biofilmu
oraz wspotczynnikéw dyfuzji reagentow. Uzycie modelu (3.49) wymaga znajomosci
funkcji okres$lajacych te rozklady. W niniejszej pracy skorzystano z zaleznos$¢
zaproponowanych w pracy Tabisia i Siudzinskiej (2005), a mianowicie

1ré-r q

1
- _ir- . 3.50
A(0) p+q:-(r-r) 3 r* (p+q(r-r)) o

W rownaniu (3.50) warto$¢ parametrow p i  zostaly wyznaczone na postawie
dostepnych w literaturze danych do$wiadczalnych dla proceséw biodegradacji fenolu
oraz utylizacji glukozy. Dla procesu biodegradacji fenolu ich wartosci wynosza
p=0,004244 oraz q=123,2, natomiast dla utylizacji glukozy p=0,01125 oraz
q=216,2.

W cytowanej pracy Tabisia i Siudzinskiej (2005) zaproponowano roéwniez
zalezno$¢ opisujacg rozktad efektywnych wspoétczynnikow dyfuzji dla sferycznego

nosnika biofilmu

D.(r) _ 1
D, 1+a-exp(-b(r—r,))

w

r’—r; ab-exp(-b(r-r,))

r’ [l+a-exp(-b(r-r))f (3:51)

1
J’__
3

Do symulacji numerycznych przyjeto: a = 16,03 oraz b = 31593. W dostepnych
opracowaniach mozna znalez¢ oceng¢ wplywu rozkladéow gestosci i efektywnych
wspolczynnikow dyfuzji w biofilmie na charakterystyke stacjonarng bioreaktorow
(Tabis, 2005; Skoneczny, 2013; Stryjewski, 2015). Z doniesien tych wynika, ze
charakterystyki stacjonarne bioreaktoréw uwzgledniajace rozklady gestosci biofilmu i
wspotczynnikoéw dyfuzji substratow sg jakosciowo identyczne, a iloSciowo podobne do
tych, otrzymanych przy srednich warto$ciach tych parametrow. Zastosowanie $rednich

calkowych upraszcza obliczenia, ale nie powoduje wyraznej réznicy uzyskiwanych
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wynikow. Z tego powodu, w niniejszej rozprawie uzywano $rednich catkowych obu
wspomnianych parametrow odnoszacych si¢ do biofilmu. Po obliczeniu $redniej

catkowej gestosci biofilmu na podstawie rownania (3.50) uzyskuje si¢ zaleznos$¢

1
o.(L)=——— 3.52
o (Ly) p+q-L, ( )

Z rownania (3.52) wynika, ze $rednia ggsto$¢ biofilmu bedzie zaleze¢ od jego
grubosci, co uwzgledniono w obliczeniach hydrodynamiki bioreaktora. Podobnie, po
obliczeniu $redniej catkowej z wykorzystaniem zaleznosci (3.51) uzyskano wyrazenie

D.

Dei (L) =1 a_exg“(_bLb) (3.53)

Zatozenie jednorodnego rozkladu gestosci biofilmu oraz efektywnych
wspotczynnikoéw dyfuzji substratu weglowego A oraz tlenu T powoduje zerowanie si¢

pochodnych tych parametréw wzgledem bezwymiarowej wspotrzednej w biofilmie

D _ Dz _ (3.54a)
oz 0z
%Py _g (3.54b)
oz

Uwzglednienie zaleznosci (3.54) w rownaniach (3.49) powoduje ich

uproszczenie. W wyniku uzyskuje si¢ uktad nastepujacych rownan rézniczkowych

12 (8_77_ n dalj_azn+(5,zdLb+ 2L, Ja_n_

D,\ot 1-a dt | 6z |D, dt r+Lz)oz
eA 1 eA Lz 0 b (3553.)
= c b 'rb(77,5)
Dea - Car (1_ al) 8
L_ﬁ(@_gdle=625+[Lbz dL, 2L, j@_
D.\ ot dt 0z D, dt r+Lz)oz
eT 71 eT 0 b (3.55h)

2

Der -Cas 1
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Zastosowanie zmiennych bezwymiarowych réwniez w warunkach brzegowych

(3.8), (3.9) i (3.10) powoduje ich przeksztalcenie do postaci

(0.9 =0 (3.56a)

oz
05(0.Y) _, (3.56b)

0z
8”8(1' Y _gii-nwo] , Bi, - k%A—eALb (3.57a)

oSt Lo kgL,

pa— Bi.[l-s@1t)] , Bi;= b, (3.57h)
1(2,0)=1,(2) (3.584)
5(2,0)=5,(2) (3.58h)

Po wprowadzeniu bezwymiarowej wspotrzednej przestrzennej z réwniez do
rownania (3.17), otrzymuje si¢ rownanie rozniczkowe opisujace zmiany grubosci

biofilmu

{(ro + I-b)s_ro3 dﬁb +1} dLb _
3p,(r,+L, ) dL dt
pb(O b) b (359)

Lb h+ Lb )3 B ro3

1
= f(r+zL P-r® ,5dz—(
e MU e ey

det

Wystepujaca w rownaniach (3.4a) i1 (3.4b) wielkos$¢ ekstensywna As, okreslajaca
sumaryczng powierzchnie biofilmu na wszystkich ziarnach w ztozu fluidalnym,
korzystnie jest zastapi¢ wielko$ciami intensywnymi, jezeli wprowadzi si¢ parametr
okreslajacy udzial objetosciowy ziaren no$nika w fazie cieklej. Jest to wielkos¢, ktorg

mozna fatwo okresli¢ jednoznacznie. Oblicza si¢ jg jako

VS

= 3.60
J Ve +Ve (3:60)
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Liczbe ziaren ciala statlego w strefie ,,1”” mozna zatem obliczy¢ z wyrazenia

= (3.61)

gdzie v, jest objetosciag pojedynczego ziarna no$nika. Jej warto$¢ Srednig, dla
rzeczywistego ztoza mozna wyznaczy¢ rachunkowo lub do§wiadczalnie na podstawie
probki dostatecznie duzej liczby ziaren.

Na podstawie wyrazenia (3.61) oblicza si¢ powierzchni¢ kontaktu
miedzyfazowego As wystepujacego w rownaniach modelu strefy ztoza fluidalnego ,,1”
(3.4a) i (3.4c)

2
A =4m?.n —ve_S 3% (3.62)

Uzycie zmiennych bezwymiarowych (3.36) oraz wyrazen (3.42a) i (3.62)
umozliwia zapisanie bilansow masy substratu weglowego A, tlenu T i biomasy B w

fazie cieklej dla strefy ztoza fluidalnego w postaci

da, 1 . ~ .
dt _(1_5).%.2-8 (§a3 al)+rA(a17ﬂ1771)+

3r? (3.63a)
S S L )
. ! : - : S ﬁ_ PoXa
dt  (1-&)-g, (&8, = B )+ 15 (. Brya) + ¢ [ro‘” 1j|<det - (3.63b)
dy, _ 1 T Al i
dt (1-8)-¢ -1 [9873 7/1+)/f( é:)] rr (e, Bii 1) 6530

I
ksTl_é/ r03 71[1 5(1:0]
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W podobny sposob dostaje si¢ bezwymiarowag posta¢ rownan modelu dla
pozostatych dwoch stref analizowanych bioreaktorow. Rownania opisujace proces

mikrobiologiczny w fazie cieklej w strefie barbotazowej ,,2” przyjmuja postac

da, 1

dt :(1—5).(02.13 (al_a2)+r:(az!ﬂ2!7/z) (3.64a)

dag, B 1
dt  (1-&)-@, -7

(B, = B,)+ 15 (e, By 72) (3.64b)

cd 9
I RS S ) P 1—eXp(—Lk°”ﬂ—
dt (1-¢)-9, 1, 79, | Ca K (3.64c¢)

—17(ay, By 72)

Natomiast w strefie opadania cieczy ,,3”, mamy

de, 3 &
dt (&) @y

(0{2 _a3)+ NCAY BN (3.659)

df, 5

dt (1-&) ¢, -7 (B, = Bo)+ 15 (0, B, 75) (3.65)

dys _ & Ve
dt _(1—5)-(p3-r§ (72 7/3) Iy (a3, Bs1 73) (3.65¢)

Zgodnie z programem badawczym nakreslonym w pierwszym rozdziale, jednym
z dwoéch podstawowych celow rozprawy, jest poznanie stacjonarnych wiasciwosci
hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych oraz pozyskanie informacji o
mozliwos$ciach ich uzycia w wybranych mikrobiologicznych procesach aerobowych.

Charakterystyke stacjonarng wszelkich obiektow przeptywowych okresla sie¢ w
oparciu o rownania dla warunkow ustalonych. W warunkach tych pochodne
wszystkich zmiennych stanu, czyli zmiennych okreslajacych cechy ilosciowe
badanych obiektow, sg roéwne zeru. Wowczas uklad rownan rozniczkowych
czastkowych (3.55) opisujacych proces mikrobiologiczny w biofilmie ulegnie

przeksztatceniu w uktad rownan rozniczkowych zwyczajnych jak ponizej
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d277+ 2L, dn L2

0= 2 n o
dz*> r,+Lzdz D, -cil-e

2 2
o 4% 2L, do L

dz> r,+Lzdz D,-ci7

)I‘X(T],é‘)

(3.66a)

(3.66h)

Odpowiadajace rownaniom (3.66) warunki brzegowe zapiszemy nastepujaco

an©) _
dz
45(0) _
dz
%:Bh[l—??(l)] ! BiA - kE;;eIA_b
960 _gi f-s50)] | B‘T:kE)‘TLb

(3.673)

(3.67h)

(3.684)

(3.68D)

Rownanie (3.59) okreslajace grubos$¢ biofilmu w warunkach dynamicznych,

przyjmie obecnie postaé

L, h (rh+L,) -r
0:— L Sz -0 ") "o
R AU rry.

(3.69)

Bilanse masy substratu weglowego A, biomasy B oraz tlenu T w fazie cieklej w

strefie ,,1” w warunkach ustalonych sprowadzaja si¢ do trzech nieliniowych réwnan

algebraicznych

;
1-8)o -7

1 < (g
W (égﬂs ﬂ1)+r (a1'/81'71)+ﬁ (_
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(98053 0‘1)+r(a1’:81171)+ %3?(1 051)[ _77(1)] (3.709)

(3.70b)



1 . ~
O—WL% it =& (e, B )
37

k& _
ksTl_g 3 71[1 5(1)]

0

(3.70c)

Podobnie, dla warunkow ustalonych, przeksztatceniu ulegng rownania bilansowe
dla strefy barbotazowe;j ,,2” (3.64) oraz strefy opadania cieczy ,,3” (3.65). W efekcie
otrzymamy odpowiednio uktad réwnan (3.71) i (3.72)

1

ozm(al—a2)+ ((a, 2 72) (3.71a)

1

ozm(ﬂl— L)+ (s B ) (3.71b)

ct g
0=;c(71_72)+ . —| - =Ky, | 1-exp _Tkem ||
1-8)-9, 7 %5 | ¢ K (3.71c)

—17(ay, B 72)

S

:m(a2 —(X3)+I’X(a3,ﬂ3,7/3) (3.72a)

__ 5 (s ‘
0= A-&)-p,-1¢ (B, = Bs)+ 15 (@3, 5. 7) (3.72b)
° (v, = 72) =15 (@5, s, 73) (3.72¢)

0o=——— 2
1-8)-¢,- 7,

Podsumowujgc, model matematyczny stanéw stacjonarnych w hybrydowym
bioreaktorze fluidyzacyjnym zaré6wno z Wewn¢trzng jak 1 Z Zewngtrzng rurg
cyrkulacyjng w warunkach ustalonych stanowi uktad dziewigciu roéwnan
algebraicznych opisujacych faze ciekta ((3.70), (3.71) i (3.72)), dwoch rownan
rézniczkowych zwyczajnych odnoszacych si¢ do procesu w biofilmie (3.66) z
warunkami brzegowymi (3.67), (3.68) i z rownania shuzacego do obliczania grubosci
biofilmu (3.69).

W celu wyznaczenia charakterystyki stacjonarnej bioreaktora z wewngtrzng

cyrkulacjg cieczy oraz poszerzong strefg odgazowania, zmienne bezwymiarowe nalezy
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wprowadzi¢ rowniez do rownan (3.28) i (3.30) bedacych matematycznym opisem
procesow przebiegajacych w fazie cieklej strefy odgazowania ,,4” oraz strefy opadania
3. W aparacie o poszerzonej strefie odgazowania, faz¢ cieklag w strefach ,4” 1 ,3”

opisujg W warunkach ustalonych odpowiednio réwnania (3.73) i (3.74)

0= m(az R ALANC A (3.73a)
-5 (p_ :
O_(l_é:)'ﬂt'fg(ﬁz ﬁ4)+r‘3(a4’ﬁ417/4) (3.73b)
0= ¢

(1_5)'(04'778

c Cy
(72_7/4)_rT(a4’ﬂ4174)+ach4( - _74] (3.73¢)
cy K

S

0=m(a4 —a3)+ INCNY N (3.74a)

s

D g LAl o) (3.74b)

-SSR S
0_(1—5)‘(03-2'8(7/4 7/3) rT(as’ﬂsJ/s) (3.74¢)

3.2.2. Model w postaci bezwymiarowej dla bioreaktorow o przeplywach

tlokowych fazy cieklej

Wprowadzenie zmiennych bezwymiarowych do modelu matematycznego
bioreaktorow z przeptywem ttokowym fazy cieklej w strefach ,2” i ,,3” wymaga
zdefiniowania bezwymiarowych wysokosci tych stref zgodnie z wyrazeniami: (3.26a)
oraz (3.75)

Z,= :—3 €[0,1] (3.75)

3

Jezeli uzyje si¢ bezwymiarowych zmiennych stanu (3.36), to wowczas uktady
réwnan (3.33), (3.34) dla ustalonych warunkow pracy bioreaktora przeksztatca si¢ do

postaci
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da, H,

= ré(a,, B, 3.76a
dz, u NG ( )
d H, .
ﬁ = 02 g (22, B2:72) (3.76b)
dz, u,
dy, H, . H, ake 1 ch(Zy)
2 __ r B v,) + . c —_. - 3.76¢
dz, ue (23, 5,.72) u (-9l ¢, K V2 ( )
de, H, .
: :_:rA (a3, B3, 73) (3.779)
dz, u;
d H, .
ﬁ = 03 g (3, Bs:73) (3.77b)
dZ, u;
d H, .
s T8 g, By 7s) (3.77¢)
dz, U,

Model matematyczny stanow stacjonarnych hybrydowych bioreaktorow
fluidyzacyjnych z przeptywem tlokowym fazy cieklej w strefie barbotazowej ,,2” oraz
w obszarze opadania cieczy ,,3” stanowi zatem uktad trzech réwnan algebraicznych
nieliniowych odnoszacych si¢ do fazy cieklej w strefie ztoza fluidalnego ,,1” (3.70),
dwoch rownan rozniczkowych zwyczajnych stuzacych do wyznaczenia ste¢zen
wewnatrz biofilmu (3.66) z warunkami (3.67), (3.68), z rownania algebraicznego
opisujacego aktualng grubos$¢ biofilmu (3.69) oraz szesciu rownan rézniczkowych

((3.76) i (3.77)) wraz z nastepujacymi warunkami poczatkowymi

a,0)=a,, B,0)=5 , 70)=n (3.789)

2;(0)=a,(1) . B:,(0) =50 . 7(0)=7r.Q1) (3.78D)

Komplementarng sktadowa wyprowadzonych w tym rozdziale modeli
matematycznych, opartych na prawie zachowania masy, sa rownania opisujace

charakterystyke hydrodynamiczng analizowanych bioreaktorow.
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3.3. Kinetyka procesu mikrobiologicznego

Modele kinetyczne procesow mikrobiologicznych dzieli si¢ na dwie podstawowe
grupy, zwane odpowiednio modelami strukturalnymi i modelami niestrukturalnymi.
Uzywanie modeli strukturalnych wymaga rozpoznania procesu od strony
mikrobiologicznej. Ma ono na celu okreslenie kluczowych, tzw. strukturalnych
reagentow w komorce, decydujacych o podstawowych szlakach metabolicznych i
mozliwosci adaptacji danego mikroorganizmu do zmieniajgcego si¢ Srodowiska.
Uwzglednienie tych wszystkich czynnikow znacznie komplikuje te grupe modeli
Kinetycznych, co moze zosta¢ uznane za ich wadg.

Modele niestrukturalne traktuja biomas¢ mikroorganizméw jako pseudo-reagent.
Stosunkowo prosta posta¢ réwnan kinetycznych wywodzacych si¢ z modeli
niestrukturalnych i niewielka liczba parametrow, ktore nalezy wyznaczy¢
doswiadczalnie, wplywaja na powszechne stosowanie wlasnie niestrukturalnych
modeli Kinetycznych. Uzywanie tych modeli sprowadza si¢ do okreslenia st¢zenia
biomasy danego gatunku mikroorganizméw 1 ich wypadkowej aktywnosci poprzez
podanie wyrazen okreslajacych wypadkowa szybko$¢ ich wzrostu. Co prawda, modele
niestrukturalne nie sg w stanie przewidywaé adaptacji mikroorganizméw, zwlaszcza
do skokowo zmieniajacego si¢ $rodowiska, jednak przy analizie stacjonarnych
wilasciwos$ci bioreaktoroOw cecha ta nie ma znaczenia (Stryjewski i in., 2015).

Podziatu modeli kinetycznych proceséw mikrobiologicznych mozna dokonac
rowniez ze wzgledu na liczbe substratow ograniczajacych wzrost biomasy. Jezeli
przebieg procesu mikrobiologicznego powoduje mierzalne zmiany stezenia tylko
jednego substratu, to wowczas mozna stosowaé tzw. modele jednosubstratowe.
Zwigzane jest to z duzym nadmiarem pozostatych reagentow. Przebieg procesu
mikrobiologicznego nie powoduje widocznej zmiany ich stezenia w $rodowisku
reakcyjnym. W uzyciu sa rowniez kinetyki wielosubstratowe uwzgledniajace wigksza
liczbe substratow limitujacych. Sposrod wielosubstratowych modeli kinetycznych,
najprostsze sag modele dwusubstratowe. Znalazty one liczne zastosowania w procesach
aerobowych.

W modelach matematycznych hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych
przedstawionych w niniejszej rozprawie uzywano dwusubstratowych niestrukturalnych

modeli kinetycznych. Wyrazenia opisujace szybko$¢ przyrostu biomasy B oraz



szybkos$ci zuzywania substratu weglowego A i tlenu T w fazie cieklej mozna ujaé

nastepujaco
g (CaCs, C7) = Fi(Ca) - fo(cr)cs (3.79)
C c c c 1 C C C c
Fa(Ca:Cq.C7) = 15 (Ca, C5.Cr) (3.80)
BA
C C C c 1 C c C c
Iy (CA’CBvCT):W_'rB(CA’CBvCT) (3.81)

BT

Szybkosci zuzywania obydwu substratow sg proporcjonalne do szybkosci
wzrostu mikroorganizméw. Staltymi proporcjonalnosci sa wielkosci zwane
wspotczynnikami - wydajno$ci  biomasy. Rownania (3.79)-(3.81) sa formutami
ogolnymi, w ktorych postacie funkcji fi(cy) i f2(c;) zaleza od typu procesu
mikrobiologicznego. Jednym z prostszych modeli niestrukturalnych jest kinetyka
Monoda (Monod, 1942). Dla dwusubstratowego modelu kinetyki Monoda-Monoda

funkcje fi(cy ) i f2(cy ) przyjmuja postaé

k-c;
f (ca) = A (3.82a)
PATK, # S
f,(cr) = & - (3.82b)
K; +¢ct

Czesto uzywanym modelem Kinetycznym  dwusubstratowego procesu
mikrobiologicznego, ktory uwzglednia inhibitujacy wptyw substratu weglowego A jest
kinetyka Haldanea-Monoda (Andrews, 1968). Dla tego rodzaju kinetyki wykorzystuje

si¢ zaleznosci

. k-c;
f(ca) = A % (3.83a)
K, +Cq+ KA
f,(cr) = G (3.83h)
K; +cT
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W rownaniach modeli matematycznych bioreaktoréw przedstawionych powyzej,
szybkos$¢ procesu mikrobiologicznego zostala wyrazona jako ogdlna zaleznos$¢ od
stezen reagentdow 1 stezenia biomasy. Zabieg taki daje mozliwo$¢ uzycia
dwusubstratowych modeli kinetycznych dla r6znych procesow mikrobiologicznych. W
testach numerycznych oméwionych w dalszej czesci rozprawy, skorzystano z wartosci
parametrow kinetycznych dwoch wybranych proceséw aerobowych, tj.: utylizacji
glukozy oraz biodegradacji fenolu. Uzyto ich jako dwodch przyktadow procesowych.
Wartosci stalych kinetycznych zostaty zaczerpnigte z przedstawionych w literaturze
wynikow badan do$wiadczalnych (Beyeneal i in., 2003; Seker iin., 1997). Zebrano je
w tabeli 3.1.

Tabela 3.1. State kinetyczne dwusubstratowych modeli kinetycznych utylizacji glukozy oraz
biodegradacji fenolu (Beyeneal i in., 2003; Seker i in., 1997)

Utylizacja glukozy Biodegradacja fenolu
Parametr W obecnosci bakterii W obecnosci bakterii Wymiar
Pseudomonas aeruginosa Pseudomonas putida
k 0,32 0,569 1/h
Ka 2,032-107? 1,8539:10°2 kg/m®
Kr 5,00-10* 4,80-10° kg/m®
Kin - 9,9374-10°2 kg/m?
Wea 0,628 0,521 kg B/kg A
WeT 0,635 0,338 kgB/kg T

Przyjecie do obliczen symulacyjnych tych dwoch proceséw aerobowych zostato
podyktowane trzema wzgledami:

- wymienione procesy roéznig si¢ inhibitujacym wptywem substratu weglowego,
a to z poznawczego punktu widzenia jest zaletg, bo daje mozliwos$ci oceny zjawiska
inhibicji;

- obydwa procesy maja wiarygodnie okreslone modele kinetyczne, co dla
procesoOw mikrobiologicznych nie jest czesto spotykane;

- zarowno biodegradacja fenolu jak i glukozy sg traktowane jako pewne typowe

procesy mikrobiologiczne uzywane w badaniach doswiadczalnych i teoretycznych.
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Poza obliczeniami opartymi na Kinetycznych danych doswiadczalnych
zawartych w tab. 3.1, prowadzono réwniez obliczenia o charakterze bardziej ogdlnym,
przyjmujac wspotczynnik wydajnos$ci dla tlenu wet oraz stalg inhibicji Kin z pewnych
przedziatow ich warto$ci. Obliczenia te mialy na celu wyciggniecie Szerszych
wnioskéw na temat stosowalno$ci analizowanych aparatow w rdéznych procesach
aerobowych, nie tylko na podstawie studiow dwoch proceséw o ustalonym zbiorze
parametrow kinetycznych.

Wprowadzenie zmiennych bezwymiarowych do modeli matematycznych
analizowanych bioreaktoréw, wymaga uzycia takich zmiennych réwniez w modelach
kinetycznych. Wowczas wyrazenia okreslajace szybkosci wzrostu biomasy oraz
zuzywania substratu we¢glowego 1 tlenu dla proceséw przebiegajacych w fazie cieklej

zapiszemy jako

(@ f.y) = Li@) £,() B (3.84)
(@ f) = (@ f.7) (3.85)
(@, f.7) =Wi~r;(a,ﬂ,y> (3.86)

BT

gdzie funkcje fi(«) i f2(y) dla kinetyki Monoda- Monoda majg posta¢

f(a) = =) (3.873)
Ky+Coy l—a)
Car ¥
f,(r) = KLC (3.87b)
T+CaY

Natomiast dla modelu kinetycznego Haldanea- Monoda funkcje fi(@) i f2(3)

zapiszemy jako

K(l- )
[ca (L-a)]?
SN AL

in

fi(a) = (3.88a)

K, +Chy (l—)
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CC
A (3.88b)

f =<
() Ky +C,0Af7/

Podobnie nalezy zdefiniowac szybkosci zuzywania substratu weglowego A oraz

tlenu T w biofilmie. Zastosowanie niestrukturalnej kinetyki dwusubstratowej

powoduje, ze szybkosci te mozna ujac nastgpujaco

! (3.89a)

a(Ca/Cr.X) . fu(ca)- f2(c7) Py X,
BA

(3.89b)

r(C5,02, %) = ,(c3)- f,(c?) gy X,

BT

Postacie funkcji f,(c2) i f,(c?) zaleza od typu procesu. Dla kinetyki Monoda-

Monoda przyjmuja postaé

b
K-Ca (3.90a)

K, +ch

f1 (CX) =

b (3.90b)

c
f(ch)=—""—+
K, +cb

Natomiast dla kinetyki Haldanea- Monoda, stosujemy zaleznoS$ci

b k-CZ
fi(ca) = % (3.91a)
K, +cCh +KL
|
b o
f,(cy) = L 3.91b
)= (3910)

Wprowadzenie zmiennych bezwymiarowych do modelu biofilmu wymaga ich
uzycia roéwniez w wyrazeniach okres§lajacych szybko$¢ zuZzywania substratow.

Wowczas rdwnania kinetyczne okreslajace szybkosci zuzywania substratu weglowego

1 tlenu dla procesow przebiegajacych w biofilmie zapiszemy jako
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1
rAb(TL@%X):W—' fl(nial)' f2(5’a1)pbxa (3-92)

BA

1
rTb(Tlﬁ'Ofl'X):W—' fl(nial)' fz(é"al)pbxa (3-93)

BT

Dla kinetyki Monoda- Monoda funkcje f,(7,¢,) i f,(5,¢;) po wprowadzeniu

zmiennych bezwymiarowych przyjmuja postaé

k-7-Cp (1-1)

f(na)= 3.94a

1ma) Ka+17-Co (1 1) (3.54)
S-cs. (1-

f,(0,) = w (1) (3. 94b)

Ky +8-c5 (1—ar)

Natomiast dla kinetyki z inhibicja substratem Haldanea- Monoda funkcje te

zapiszemy jako

k'U'Cxif (l-a)

(6 -a)y
|‘<I

fi(m, ) = (3.95a)

Ka +77'C/fo (l-a)

5.(;;]( (1_a1)
Ky +6-C5 (L- )

f,(0,) = (3. 95b)



4. METODY ANALIZY NIELINIOWEJ STANOW
STACJONARNYCH BIOREAKTOROW
HYBRYDOWYCH

W poprzednich dwoch rozdziatach rozprawy oméwiono zagadnienia zwigzane z
modelowaniem matematycznym pewnej grupy hybrydowych bioreaktorow
fluidyzacyjnych. W ostatecznym efekcie uzyskano zbiory rownan opisujacych
dynamiczne 1 stacjonarne wlasciwos$ci tych obiektoéw. Poniewaz celem rozprawy jest
poznanie i poréwnanie stacjonarnych cech wspomnianych bioreaktorow hybrydowych,
zatem do dalszej analizy uzywano rownan opisujacych ustalone warunki pracy takich
aparatow.

Zarowno Kklasyczne reaktory chemiczne, jak i reaktory biochemiczne sa
obiektami nieliniowymi. Z tego powodu, do badania ich wlasciwosci stacjonarnych
uzywa si¢ metod analiz nieliniowej. Jedng z podstawowych konsekwencji
nieliniowo$ci wszelkich obiektow jest mozliwo$¢ wystepowania wielokrotnych stanéw
stacjonarnych. Zjawisko to polega na mozliwosci ustalenia si¢ w danym obiekcie
roznych warto$ci zmiennych stanu przy ustalonym zbiorze parametrow modelu.
Wazng jest interpretacja technologiczna takiego zjawiska. Wynika z niej, ze w
zalezno$ci od przyjetych warunkéw procesowych, mozna uzyska¢ rézne stopnie
przereagowania substratow.

Zbior parametrow modelu, czyli zbidor warunkow pracy danego obiektu, w
ktorym to zbiorze moze istnie¢ wigcej, niz jeden stan ustalony, nazywa si¢ obszarem
stanow wielokrotnych. Okreslenie obszaru stanéw wielokrotnych, jak 1 warto$ci
zmiennych stanu w tym obszarze stwarza podstawy do doboru warunkow pracy
kazdego reaktora i bioreaktora. Inne sag bowiem wtasciwo$ci dynamiczne i inny sposob
rozruchu danego obiektu w obszarze standw jednokrotnych, a inne w obszarze stanoéw
wielokrotnych. Ponadto samo zjawisko, polegajace na istnieniu wielu mozliwych

stanéow ustalonych stawia zagadnienie wyboru warunkow pracy danego obiektu tak,
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aby zapewni¢ wysoki stopien przemiany substratow, co w przypadku bioreaktoréw
wigze si¢ rowniez z zagadnieniem bezpieczefnstwa procesowego.

Charakterystyka stacjonarna badanych bioreaktorow hybrydowych, ktorg
przedstawiono w kolejnym rozdziale rozprawy, obejmuje okre$lenie zaleznoSci
zmiennych stanu od wybranych parametrow procesowych, wyznaczenie obszarow
wystepowania  stanow  wielokrotnych oraz  okreslenie  stabilnosci  lokalnej
poszczegolnych standw stacjonarnych. Ocena procesowa hybrydowych bioreaktorow
fluidyzacyjnych, bedaca jednym z przedmiotéw rozprawy, nie zostala, jak dotychczas,
omoéwiona w dostepnej literaturze.

Analiza nieliniowa stanow stacjonarnych ocenianej grupy bioreaktorow
hybrydowych umozliwi poznanie ich wiasciwosci stacjonarnych réwniez od strony
technologicznej. Przeprowadzone symulacje numeryczne maja ponadto na celu
ograniczenie kosztow ewentualnych badan empirycznych. Wskazuja bowiem
eksperymentatorom zakresy parametrow, ktore sg szczegdlnie istotne przy empirycznej
weryfikacji uzytecznosci tych aparatow w zastosowaniu do rzeczywistych aerobowych

procesow mikrobiologicznych.

4.1. Metoda kontynuacji zagadnienia brzegowego i réwnan algebraicznych

opisujacych stany stacjonarne w bioreaktorach hybrydowych

W celu poznania cech procesowych nowo zaproponowanego aparatu lub procesu
niezbedne jest, w pierwszej kolejnosci, okreSlenie zaleznosci parametrycznej
zmiennych stanu tego obiektu. Aby znalez¢ te zaleznosci, a nastgpnie zilustrowac je
graficznie, korzysta si¢ z tzw. algorytméw kontynuacyjnych (Rheinbolt i Burkardt,
1983; Tabis 2000; Seydel, 2010).

Rozwazmy na poczatek model bioreaktora, w ktérym przyjeto catkowite
wymieszanie cieczy w kazdej z jego stref. Dla warunkow ustalonych bedzie to zbior
nieliniowych rownan algebraicznych opisujacych proces mikrobiologiczny zachodzacy
w fazie cieklej, oraz réwnan rozniczkowych drugiego rzedu odnoszacych sie do
procesu w biofilmie. Jak stwierdzono w poprzednim rozdziale, model procesu w
biofilmie, jest nieliniowym zagadnieniem brzegowym. Mamy zatem do czynienia z

polaczeniem rownan, ktorych rozwigzania nalezag do przestrzeni skonczenie
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wymiarowej jak 1 nieskonczenie wymiarowej. Nalezy zatem w algorytmach
obliczeniowych potaczyé metody adekwatne do operacji w obu tych przestrzeniach.

Stan stacjonarny hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych stanowi¢ bedzie
zbior liczb, tj. stopni przercagowania substratu we¢glowego, bezwymiarowych stezen
biomasy i tlenu w fazie cieklej we wszystkich strefach aparatu, grubos$¢ biofilmu
osadzonego na no$niku oraz zbior funkcji opisujacych rozklady bezwymiarowych
stezen substratu weglowego 1 tlenu wewnatrz biofilmu. W niniejszej pracy
zastosowano  metode  kontynuacji  opart3 na  parametryzacji  lokalnej
(Rheinbolt i Burkardt, 1983; Seydel, 2010).

W celu krotkiego scharakteryzowania zastosowanej metody parametryzacji
lokalnej rozwazmy uktad réwnan nieliniowych (4.1), w ktorym wektor zmiennych

stanu Y € R", natomiast 1 € R jest wybranym parametrem modelu

F(Y,1)=0 (4.1)

Przy zastosowaniu kontynuacji wzglgdem wybranego parametru A rozwigzanie
uktadu réwnan (4.1) stanowi pewng krzywa lub rodzing krzywych w przestrzeni n+1
wymiarowej. Jezeli ten uklad rownan opisuje ustalone warunki pracy pewnego
obiektu, to w efekcie zastosowania kontynuacji uzyskuje si¢ galezie rozwigzan
stacjonarnych. Metoda parametryzacji lokalnej polega na wprowadzeniu wektora
zmiennych y rozszerzonego o wybrany parametr modelu. W metodzie tej uzywa si¢

dodatkowego zwigzku zwanego réwnaniem parametryzujagcym
o(y,,0)=Yy,—0=0, 1<k<n+1 (4.2)

W réwnaniu (4.2) o jest liczbg rzeczywista. Uzyskuje si¢ w ten sposob tzw.

rozszerzony uktad rownan (4.3)

F(y) =0, y e R™

(4.3)
Yy —0 =0, 1<k<n+1

P(y,0) ={

Uktad réwnan (4.3) w niniejszej rozprawie rozwigzywano metoda Newtona.

Procedura obliczeniowa rozpoczyna si¢ od rozwigzania ukladu rownan (4.1).
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Otrzymuje si¢ w ten sposob pierwszy punkt na galgzi rozwigzan stacjonarnych
yt = (Yt, AY). Zastosowanie metody kontynuacyjnej polega na wyznaczeniu zbioru
punktéw Y/ = (Y1, 1)), lezacych na gatezi rozwigzan stacjonarnych.

Z przedstawionej idei metody parametryzacji lokalnej wynika, ze na kazdym
kroku procedury numerycznej nalezy wyznaczy¢é warto$ci liczby & i wskaznika K.
Doboér wartosci wskaznika k opiera si¢ na osiggnigciu maksymalnej zmiany sktadowej

Yk , czyli na spetnieniu zaleznoS$ci

j-1

y! -y,
y_J

n+1

= Mmax
i=1

Yk yk
Yk

(4.4)

Znalezienie wskaznika K jest zatem mozliwe tylko wtedy, gdy na gatezi stanow
stacjonarnych beda dane co najmniej dwa punkty. Dlatego na poczatku procedury
wyznaczyé nalezy dwa takie punkty tj. y'=(Y', A1) oraz y?>=(Y?, 4%, gdzie
A2= 21 +AA. Kolejna warto$é wybranego parametru modelu A jest powickszona o
maty, skonczony przyrost AA.

Nastepnym krokiem jest wyznaczenie wartosci liczby o, ktérej wartos¢ zalezy od
indeksu k, potozenia na krzywej stanow stacjonarnych i odlegtosci migdzy dwoma

poprzednimi punktami na tej krzywej, tzn.

s=lj.k.[y' -y ) (4.5)

Do réwnania definiujagcego warto$¢ liczby 6 mozna wprowadzi¢ parametr
liczbowy ¢ bedacy miarg odlegtosci kolejnych punktow na galezi standw
stacjonarnych. Ze wzgledu na efektywnos¢ dziatania algorytmu liczbe & oblicza sig

wowczas wedlug wzoru

S=1+O)Y~¢ -y (4.6)

Korzystajgc z rownania (4.6) dla danej wartos$ci parametru liczbowego ¢ kolejny

przyrost sktadowej Yk mozna wyliczy¢ zgodnie z rOwnaniem

yit -yl =¢lyi-yi?) (4.7)



Odleglo$¢ miedzy kolejnymi punktami na galezi standw stacjonarnych mozna

okresli¢, jezeli warto$¢ parametru ¢ wyznaczy si¢ zgodnie ze wzorem

float(m

W wyrazeniu (4.8) mj okresla liczbe iteracji potrzebng do wyznaczenia punktu y!,
za$ Mopt jest pewng optymalng liczbg iteracji zalezng od doktadnosci obliczen.
Praktyka numeryczna wskazuje, ze Mopt zalezy rowniez od liczby rownan modelu.
Funkcja ,,float” oznacza dzielenie zmiennoprzecinkowe. We wszystkich obliczeniach
zawartych w rozprawie przyjeto wartoS¢ Mopt = 3. Jezeli 0 < <1, to odleglosci
migdzy kolejnymi punktami na galezi stanow stacjonarnych be¢da si¢ zmniejszac,
natomiast jezeli £> 1, to wowczas odlegtosci te beda rosty.

Stan stacjonarny hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych bez poszerzonej
strefy odgazowania charakteryzujg rbwnania opisujgce stezenia substratow w biofilmie
(3.66) wraz z warunkami (3.67) i (3.68) oraz rownania opisujace st¢zenia reagentow w
fazie cieklej we wszystkich strefach aparatu (3.69)-(3.72). Dla bioreaktorow z
powickszong strefg odgazowania ,4” zamiast rownan (3.72) dotyczacych strefy
opadania nalezy wprowadzi¢ rownania (3.74) oraz zaleznosci (3.73) charakteryzujace
dodatkowo wystepujaca w tej konstrukcji strefe ,,4”. Te uktady réwnan nie majg
rozwigzania analitycznego ze wzglgdu na swoja ztozonos$¢ oraz nieliniowo$¢. Do ich
rozwigzania nalezy uzy¢ metod numerycznych. Rownania opisujace rozktad stezen
substratow w biofilmie mozna rozwigzywaé¢ metodg wstrzeliwania lub jedng z metod
aproksymacji skonczenie wymiarowej, np. metodag kolokacji ortogonalne;.

Idea metody kolokacji ortogonalnej jest aproksymacja rozwigzan zagadnienia
brzegowego wielomianami ortogonalnymi zadanego stopnia, a wiec nalezgcymi do
pewnej przestrzeni skonczenie wymiarowej (Finlayson, 1972). Idea metody polega na
poszukiwaniu rozwigzan zagadnienia rozniczkowego w wybranych punktach bedacych
zerami tych wielomianow na zadanym przedziale ortogonalnosci. Punkty te zwane sg
wezlami  kolokacyjnymi. Ich liczba zalezy od stopnia przyjetego wielomianu
aproksymacyjnego i nazywa si¢ rzedem aproksymacji. W metodzie tej pierwotne

zagadnienie brzegowe (3.66)-(3.68) sprowadza si¢ do ukladu nieliniowych rownan
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algebraicznych. Po ich rozwigzaniu uzyskuje si¢ wartosci poszukiwanych funkcji w
weztach kolokacyjnych.

W pracy Stryjewskiego (2015), jak i w publikacji Skonecznego i wspotautorow
(2017) do rozwigzywania uktadu rownan opisujacych rozklad stezen w biofilmie
zastosowano zarowno metode kolokacji ortogonalnej, jak i metode wstrzeliwania,
ktéra uznano za wzorcowa. Dokonano réwniez wyczerpujacego ilosciowego
porownania obu metod. Stwierdzono, ze zastosowanie 6 wewngtrznych weztow
kolokacyjnych daje rozwigzania z btedem nie wigkszym, niz 1% w pordwnaniu z
metoda wstrzeliwania.

W niniejszej rozprawie do rozwigzania zagadnienia brzegowego wykorzystano
metode wstrzeliwania. ldee metody wstrzeliwania w odniesieniu do rozwigzania
uktadu rownan rézniczkowych opisujacych proces w biofilmie (3.66) z warunkami
(3.67) i (3.68) mozna uja¢ w ramy nastepujacego algorytmu:

a. Przyja¢ brakujace, nieznane warto$ci warunkow brzegowych dla z =0, czyli
n(0) =xyoraz 6(0) = xz;

b. Scatkowa¢ uklad roéwnan rozniczkowych (3.66) opisujacych rozklady
bezwymiarowych stezen substratu weglowego i tlenu w biofilmie w przedziale od
z=0doz=1,

c. Sprawdzi¢ spetnienie warunkow (3.68a) i (3.68b) dlaz = 1;

d. Jezeli warunki (3.68a) i (3.68b) nie sg spetnione, to poprawi¢ wartosci X1 I X2
wedtug nadrzednego algorytmu, a nastepnie ponownie scatkowaé rownania (3.66),
czyli wroci¢ do punktu ,,b” 1 kontynuowac dzialanie algorytmu;

e. Jezeli warunki (3.68a) i (3.68b) zostaly spelnione z zadang doktadnoscig, to
znaczy, ze uzyskane wartosci X1 = 77 (0) i X2 = 6 (0), jak rowniez rozktady stezen 7 (z)
oraz ¢ (z) odpowiadajg stanowi stacjonarnemu w biofilmie.

Aby scatkowa¢ uktad réwnan dwoch réwnan rozniczkowych drugiego rzedu
(3.66) nalezy go przeksztatci¢ do uktadu czterech rownan pierwszego rzgdu. W tym

celu stosuje si¢ nastgpujace podstawienia

dn d’y dy,
n=y dz Y, dz2 dz ( )
ds 425 dy
5 = , — = 1 = 74 49b
& iz dz?  dz (4.90)
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W obliczeniach mozna zatem zastosowac przeksztatcony do postaci (4.10) uktad

réwnan (3.66)

dy,
it R 4.10a
il ( )
dy, 2L, Li b
=— +— r , 4.10b
iz Lz, o (ea) A (Y1:Y3) (4.100)
dy,
Y3 _ 4.10c
5 Ve ( )
d 2L, L2
dY4 =- i Yot = bc rTb(yl’ y3) (4-1Od)
Z r,+L,z Dy -Cams

Po wprowadzeniu nowych zmiennych (4.9), warunki poczatkowe zwigzane z

rownaniami (4.10) zapiszemy nast¢pujaco

y,(0) =%, (4.11a)
y,(0)=0 (4.11b)
Y5(0) = X, (4.11c)
y,(0)=0 (4.11d)

Do numerycznego catkowania uktadu rownan (4.10) uzyto metody Rungego-
Kutty czwartego rzedu.

Dziatanie nadrzednego algorytmu, stuzgcego do poprawy wartosci X1 | X2
sprowadza si¢ do rozwigzania ponizszych rownan algebraicznych wywodzacych si¢ z

warunkow brzegowych (3.68)

f,(%, %) = ¥, (1) - Bi J1- y,@]=0 (4.12a)

fz (X1' Xz) =Y, @ - BiT[l_ Y3 (1)] =0 (4-12b)

W stanie stacjonarnym model hybrydowych bioreaktoréw fluidyzacyjnych bez

powigkszonej strefy odgazowania ,,4” sktad si¢ dodatkowo z dziewigciu nieliniowych
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réwnan algebraicznych opisujacych bezwymiarowe stezenia reagentow w fazie cieklej
(3.70)-(3.72) i rownania okre$lajacego grubos¢ biofilmu (3.69). Oznacza to, ze uktad
rownan okreslajacy zmienne stanu nalezace do przestrzeni skonczenie wymiarowej dla
bioreaktoréw bez powickszonej strefy odgazowania mozna zapisa¢ w formie

wektorowej jako

F(Y)=0, F:R%” >R (4.13)

Rozwigzaniem ukladu réownan (4.13) jest wektor stanu Y e R'% ktorego
sktadowymi sa Y = [77(0), 6(0), Lo, au, p1, 51, o2, B2, j2, 03, 33, 3 ]. Pelna informacja o
danym stanie stacjonarnym zawiera ponadto rozklady stezen substratow w biofilmie,
t]. 7 (2) 1 6(2), ktore jak stwierdzono powyzej, sa wynikiem catkowania uktadu rownan
(4.10) przy wyznaczonych warto$ciach 77 (0) 1 6(0).

Model bioreaktora hybrydowego z powigkszong strefa odgazowania pracujacego
w warunkach ustalonych stanowi zagadnienie brzegowe (3.66) z warunkami (3.67) i
(3.68), uktad dwunastu réwnan algebraicznych nieliniowych dotyczacych fazy cieklej
(3.70)-(3.71), (3.73)-(3.74) oraz roéwnanie okreslajace aktualng grubosci biofilmu

(3.69). Model takiego bioreaktora mozna zapisa¢ w formie wektorowej jako

F(Y)=0, F:R® >R (4.14)

Rozwigzanie tego uktadu réwnan stanowi wektor Y € R¥®. Jego sktadowymi sa
Y =[7(0), §(0), Lo, a1, 1, 11, a2, B2, 12, 023, 33, 13, Ca, B, 74 ]

W niniejszej rozprawie do rozwigzania ukladu rownan (4.13) oraz (4.14)
zastosowano metod¢ Newtona. Catke oznaczong wystepujaca w rOwnaniu stuzacym do
obliczenia grubosci biofilmu (3.69) obliczano metoda Simpsona.

W przypadku wyznaczania stanéw stacjonarnych bioreaktoréw z przeptywem
tlokowym cieczy w strefie barbotazu ,,2”’ 1 opadania cieczy ,,3” procedura numeryczna
jest odmienna. Réwnania opisujace stezenia reagentow w fazie cieklej w strefie ,,2”
I,,3” sg rownaniami r6zniczkowymi, a nie roOwnaniami algebraicznymi. Warunkami
poczatkowymi do catkowania wspominanych rownan rézniczkowych dla danej strefy

sg wartosci zmiennych stanu opuszczajacych strefe poprzednia.



Stan stacjonarny hybrydowego bioreaktora fluidyzacyjnego bez powigkszonej
strefy odgazowania i z przeptywami ttokowymi cieczy w strefie ,2” 1 ,3”
charakteryzuje wektor Y =[#7(0), 6(0), Lo, o1, f1, ;1], zbidér rozkladéw stgzen
substratow i1 biomasy w strefach ,,2” 1,37, tj. [z (Z2), [2(Z2), 12 (22), a3 (Z3), [ (Z3),

13 (Z3)] oraz zbidr rozktadow stezen substratow w biofilmie, tj. [77 (2), o (2)].

4.2. Stabilno$¢ liniowa stanow stacjonarnych

Stabilnos¢ danego stanu stacjonarnego mozna okres$lic metoda bezposrednig
poprzez analiz¢ odpowiedzi dynamicznej obiektu na wprowadzone zaktocenie. Mozna
tego dokona¢ dwiema metodami, tj. poprzez symulacje numeryczne dynamiki obiektu
opierajace si¢ na utworzonym modelu matematycznym lub badania doswiadczalne na
istniejgcym obiekcie. Jednakze badania empiryczne zwigzane sa z duzymi kosztami
wynikajacymi z konieczno$ci budowy instalacji oraz zuzycia medidw podczas
do$wiadczen. Alternatywnym rozwigzaniem sa symulacje numeryczne, ktére nie
wymagaja naktadéw finansowych i czasowych, a jednoczesnie dajg obraz wiasciwosci
dynamicznych obiektu. Symulacje numeryczne polegaja na wielokrotnym
rozwigzywaniu rownan opisujacych dynamike badanego obiektu. W efekcie uzyskuje
si¢ funkcje zwane trajektoriami czasowymi zmiennych stanu.

Hybrydowe bioreaktory fluidyzacyjne, ktore sg przedmiotem badawczym
rozprawy nalezg do tzw. obiektow dwuskalowych. Elementami wielkoskalowymi tych
obiektow sg fazy ciagle w poszczeg6lnych strefach bioreaktorow. Innymi stowy jest to
faza ciekta w strefach ,,17, ,2”, ,,3” 1 ,4” oraz faza gazowa w strefie ,,2”. Opis fazy
gazowej zostal wlagczony do opisu fazy ciektej w strefie ,,2”. Elementem o malej skali
jest biofilm immobilizowany na drobnoziarnistym no$niku.

Stany stacjonarne elementow wielkoskalowych opisuja nieliniowe rownania
algebraiczne, a w przypadku przeptywoéw tlokowych, roéwnania ro6zniczkowe
zwyczajne. Z kolei stany stacjonarne elementu o matej skali opisywane sg rownaniami
rozniczkowymi. W przypadku symetrii pol stezen substratow w biofilmie sg to

roéwnania rézniczkowe zwyczajne.
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Do wyznaczenia dynamiki obiektow o zréznicowanych skalach nalezy potaczy¢
algorytmy catkowania elementow o duzej skali i o malej skali. Z reguly zagadnienie
sprowadza si¢ do aproksymacji skonczenie wymiarowej obiektow o malej skali.
Narzedziami do takiej aproksymacji moga by¢: metody elementow skonczonych,
metody réznic skonczonych lub metody kolokacyjne, np. kolokacja ortogonalna.
Wowczas symulacje dynamiczne obiektu wieloskalowego, tj. o zréznicowanej skali
elementéw, sprowadza si¢ rozwigzywania rownan rézniczkowych zwyczajnych
wzgledem czasu. Jest to mozliwe, bowiem poprzez zastosowanie aproksymacji
skonczenie wymiarowej rownania rézniczkowe czastkowe przeksztatcajg si¢ w zbiory
roéwnan rézniczkowych zwyczajnych, wlasnie wzgledem czasu.

Takie postgpowanie moze zosta¢ rdwniez wykorzystane do oceny stabilnosci
lokalnej stanow stacjonarnych analizowanych bioreaktorow hybrydowych. Jak
bowiem wiadomo, jezeli dynamike obiektu opisuje uktad réwnan rézniczkowych
zwyczajnych

dy

e (RN SRS (4.15)

to wowczas lokalng stabilno$¢ stanu stacjonarnego okresla si¢ poprzez obliczenie
skonczonej liczby warto$ci wlasnych macierzy Jacobiego prawych stron roéwnania
(4.15) w kazdym z wyznaczonych stanéw stacjonarnych (looss i Joseph, 1997,

Seydel, 2010). Macierz Jacobiego ma wowczas postaé

¥

J==o, 3,
dy '

{_i}; (i,j=1,2,...,n) (4.16)

Dany stan stacjonarny jest stabilny, gdy wszystkie wartosci wlasne macierzy
Jacobiego (4.16) sg ujemne lub majg ujemne czesci rzeczywiste.

Wymiar wektora Y w rownaniach (4.15) i (4.16) zalezy od liczby zmiennych
stanu oraz od sposobu aproksymacji skonczenie wymiarowej modelu biofilmu.
Rozwazmy, dla przykladu jeden z mozliwych przypadkéw. Wezmy pod uwage
bioreaktor z poszerzong strefa odgazowania i z catkowitym wymieszaniem cieczy w

kazdej ze stref. Niech zastosowang metodg aproksymacji skonczenie wymiarowej



biofilmu bedzie kolokacja ortogonalna, w ktorej przyjeto N wewnetrznych weziow

kolokacyjnych. Wéwczas wektor Y zapiszemy w postaci

Y =[n,a;, Lb’avﬁvVlvaziﬂp?/z’a3’ﬁ3’731a4'ﬂ4174]EERZ(NHHB (4.17)

Z powyzszego wynika, ze omowiony tu sposéb wyznaczania stabilnosci lokalne;j
stanOw stacjonarnych wymaga:

- zastosowania  aproksymacji  skonczenie wymiarowej do zagadnienia
brzegowego opisujacego biofilm,

- obliczania warto$ci wlasnych duzych macierzy.

We weczesniej cytowanej monografii  Stryjewskiego (2015) oraz w pracy
Skonecznego 1 wspotautorow (2017), zaproponowano pewng uproszczong metode
okreslania stabilno$ci lokalnej standw stacjonarnych. Opiera si¢ ona na dwodch
hipotezach. Pierwsza z nich stanowi, ze ,stezenia substratow w fazie cieklej
odpowiadajagce danemu stanowi stacjonarnemu sg zwigzane tylko z jednym zbiorem
profili stezen w biofilmie”. Wedtug drugiej hipotezy ,,0 stabilnosci lokalnej stanu
stacjonarnego decyduja wartosci wlasne macierzy Jacobiego otrzymanej wedtug
rownan fazy ciekltej we wszystkich strefach aparatu i1 warunkéw brzegowych
zwigzanych z modelem biofilmu utworzonych na granicy faz: ciecz — biofilm”.

Zwroémy uwage na interpretacje¢ drugiej hipotezy. Oznacza ona, zZe ze
wszystkich weztow kolokacyjnych w zdyskretyzowanym modelu biofilmu wybrano
tylko jeden, na jego powierzchni. Przy tworzeniu macierzy Jacobiego nie ma potrzeby
uzywac zadnej metody dyskretyzacji zagadnienia brzegowego 1 wystarczy skorzystac z
mnigjszej liczby rownan wzgledem zmiennych stanu Y = [77 (0), 6(0), Lo, a1, f1, 7, o,
o, 12, 0, B3, 13, aa, Pa, 7 ]. Dla bioreaktora z poszerzong strefg odgazowania jest to 15
rownan. W metodzie tej rozklady stezenh w biofilmie oblicza si¢ za pomocg algorytmu
wstrzeliwania.

Zaproponowana metoda nie opiera si¢ na $cistym dowodzie matematycznym,
lecz na rozumowaniu procesowym. Z tego powodu zostala wielokrotnie
zweryfikowana w cytowanych powyzej pracach zaro6wno na przyktadzie
dwufazowych, jak 1 trojfazowych bioreaktoréw fluidyzacyjnych. Weryfikacji
dokonano na dwa sposoby: poprzez zastosowanie kolokacji ortogonalnej i

przeprowadzenie analizy stabilno$ci lokalnej wedlug opisu jak powyzej, oraz poprzez
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zastosowanie metody linii i symulacje dynamiczne pelnego modelu matematycznego.
W zZadnym z licznie przeprowadzonych testow numerycznych nie stwierdzono
fatszywosci zaproponowanej metody uproszczonej. Innymi stowy ocena stabilnos$ci
lokalnej danego stanu stacjonarnego uzyskana na podstawie metody uproszczonej
pokrywata si¢ z metodami otrzymanymi wedlug wspominanych dwoéch sposobow,
ktoére mozna nazwac jako nie uproszczone.

Biorgc pod uwage przytoczong tu dyskusj¢ metody uproszczonej, zastosowano ja
w przedtozone] rozprawie do analizy dynamiki lokalnej stanow stacjonarnych w
analizowanych trzech typach bioreaktorow.

Pozostaje do dyskusji analiza stabilnosci lokalnej dla modeli z przeptywami
ttokowymi w strefach barbotazu,2” i opadania cieczy,3”. Aby mozna bylto
zastosowa¢ ocene¢ stabilnos$ci na podstawie skonczonej liczby wartosci wilasnych,
nalezaloby dokonaé aproksymacji skonczenie wymiarowej tych stref, np. za pomoca
réznic skonczonych albo kaskady zastgpczej. W nastgpnym rozdziale, poswigconym
wynikom eksperymentdw numerycznych wykazano, ze gradienty stopnia przemiany
substratu weglowego 1 stezen biomasy oraz tlenu rozpuszczonego w strefach ,,2” 1,,3”
dla przeplywéw ttokowych s3 nieznaczne, i to nawet dla goérnych stanow
stacjonarnych. Jest to spowodowane intensywng wewnetrzng cyrkulacja cieczy oraz
matymi szybko$ciami analizowanych proceséw mikrobiologicznych. Z tego powodu
zastosowanie np. kaskady zastepczej sprowadzatoby sie do przyjecia jednego, lub co
najwyzej dwoch stopni z catkowitym wymieszaniem. W niniejszej rozprawie przyjeto,
ze do oceny stabilno$ci lokalnej wystarczy jeden stopien kaskady zastepczej. Z
rachunkowego punktu widzenia sprowadza si¢ to obliczania tej samej liczby warto$ci

wlasnych, jak dla przeptywdow z catkowitym wymieszaniem cieczy.
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5. ZASTOSOWANIE OPRACOWANYCH MODELI |
ALGORYTMOW DO ANALIZY AEROBOWYCH
PROCESOW MIKROBIOLOGICZNYCH

5.1. Program eksperymentow numerycznych

Modele matematyczne przedstawione we wczesniejszych rozdziatach rozprawy
sg podstawa do poznania nieliniowych wlasciwosci stacjonarnych trzech typow
hybrydowych bioreaktoréw fluidyzacyjnych. Na podstawie zaproponowanych modeli
oraz przedstawionych algorytmow opracowane zostaly programy numeryczne w
jezyku Fortran shuizace do wyznaczenia galezi stanéw stacjonarnych badanych
obiektow wzgledem wybranych parametrow procesowych oraz do okreslenia
stabilnos$ci lokalnej tych stanow.

Zgodnie z celem poznawczym pracy, =zostat opracowany —program
eksperymentéw numerycznych. Nalezg do niego nast¢pujace elementy:

a) okreslenie warunkow stosowania hybrydowych bioreaktorow

fluidyzacyjnych do prowadzenia aerobowych proceséw mikrobiologicznych;

b) ocena wplywu zalozenia idealnego wymieszania lub przeptywu tlokowego

cieczy na polozenie gatgzi stanow stacjonarnych badanych obiektow;

c) analiza wpltywu konstrukcji hybrydowych bioreaktoréw fluidyzacyjnych na

ich charakterystyki stacjonarne;

d) ocena wplywu kluczowych parametrow modelu na wlasnosci analizowanych

obiektow w warunkach ustalonych;

e) badanie wplywu zmian kinetyki procesow mikrobiologicznych na

charakterystyke stacjonarng bioreaktorow.

Ponizej zostaly przedstawione wybrane, reprezentatywne wyniki symulacji
numerycznych dla znanej dwusubstratowej kinetyki procesu mikrobiologicznego, tj.
przyswajania glukozy z wykorzystaniem bakterii Pseudomonas aeruginosa. Do oceny
wptywu  kinetyki procesu mikrobiologicznego na wlasciwosci  stacjonarne

bioreaktorow hybrydowych przyjeto dwa procesy aerobowe tj. biodegradacje fenolu z
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wykorzystaniem bakterii Pseudomonas putida przebiegajaca z inhibicjg substratem
oraz przyswajanie glukozy przez Pseudomonas aeruginosa, jako proces bez inhibicji
(Beyeneal i in., 2003; Seker i in., 1997).

5.2. Warunki stosowania hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych do

prowadzenia aerobowych procesow mikrobiologicznych

Budowa hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych, zarowno z wewnetrzng jak
i zewnetrzng cyrkulacja cieczy, jest do$¢ ztozona. Jedng z cech tych aparatow jest brak
mozliwosci zewngtrznej regulacji stopnia recyrkulacji cieczy. O jego wartosci
decyduje w gléwnej mierze intensywnos$¢ napowietrzania aparatu. Wykazano to w
rozdziale drugim.

Dla hybrydowych bioreaktorach fluidyzacyjnych mozna wyznaczy¢ dwa
ograniczenia wartosci stopnia recyrkulacji cieczy. Jedno z nich wynika z
zapotrzebowania na tlen w procesie mikrobiologicznym, natomiast drugie z
zapewnienia istnienia ztoza fluidalnego w strefie ,,1”. W zaleznos$ci od postawionego
Kryterium mozna zatem okre§li¢ dwie minimalne wartosci wspotczynnikow
recyrkulacji. Podczas prowadzenia procesu mikrobiologicznego w takich aparatach
nalezy stosowaé wspotczynnik recyrkulacji nie mniejszy, niz wigksza z wyznaczonych
warto$ci minimalnych (Tabi$ i Boron, 2015).

Zdefiniowanie minimalnego wspotczynnika recyrkulacji zwigzanego Z
zapotrzebowaniem na tlen w procesie mikrobiologicznym, wynika z zalozenia
calkowitego zuzycia tlenu w fazie cieklej podczas przeptywu cieczy przez aparat, tj.
pomiedzy strefg zasilang w faze gazowa ,,2” a strefa ztoza fluidalnego ,,1”, w ktore;j
stezenie tlenu w fazie cieklej jest najnizsze. Jednocze$nie zaklada si¢ wystapienie
pelnego, tj. rownowagowego natlenienia fazy cieklej w strefie barbotazu. Przy takich
zatozeniach, stgzenia tlenu w strefie ztoza fluidalnego ,,1” oraz barbotazu ,,2” wynosza

odpowiednio (por. rys. 3.1)
¢, =0 (5. 1a)

9
c =cl =" (5.1b)
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Wykorzystujac wspotczynnik wydajnosci tlenu wzgledem substratu weglowego
Wra, mozna powigza¢ ze soba zmiang stgzenia tlenu w fazie cieklej ze spadkiem

stezenia substratu weglowego A w tej fazie. Piszac bilans masowy tlenu, dostajemy
|:vc1 (C'Crz - C‘T’l) = Wra (Fvc1 ’ CCAl - Fvcs ) C/cxa) (5.2)

Korzystajac z rownan (5.1), (5.2), z bilansow masy dla wezta mieszania (3.1a) i
(3.1b) oraz definicji wspoiczynnika recyrkulacji (3.3) mozna wyprowadzi¢ zaleznos¢

na minimalny wspoétczynnik recyrkulacji (5.3)

gmin,l =1_—c (53)

Warto$¢ wspolczynnika recyrkulacji cieczy nie moze by¢ mniejsza od zera,
dlatego jego najmniejsza warto$¢ Wynosi &min1=0. Z rownania (5.3) wynika, ze
najwigksze dopuszczalne stezenie substratu weglowego, ktore moze by¢ uzyte dla

danego aerobowego procesu mikrobiologicznego wynosi

c: _ O (5.4)
W

Zaleznos¢ minimalnego wspotczynnika recyrkulacji cieczy od stezenia substratu
weglowego A w strumieniu zasilajgcym przedstawiono na rys. 5.1. Obliczenia
sporzadzono dla kilku wartosci wspotczynnikéw wydajnosci tlenu wzglgdem substratu
weglowego Wra. Wspolezynniki wra zastosowane do stworzenia rys. 5.1 naleza
zarowno do zakresu wartoSci tego parametru obejmujgcego rzeczywiste wybrane
aerobowe procesy mikrobiologiczne (Tang i Fan, 1987; Livingstone, 1991; Seker i
in., 1997; Beyenal i in., 2003; Olivieri i in., 2011), jak rowniez wykraczajg poza ten
zakres. Wykonanie obliczen dla takich wartosci wspdtczynnika wydajnosci tlenu
wzgledem substratu weglowego umozliwia petng analiz¢ jego wplywu na warunki
pracy hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych. Im wieksze jest zapotrzebowanie
na tlen w danym procesie mikrobiologicznym, tym nalezy stosowal wyzsze
wspotczynniki  recyrkulacji. Podczas eksploatacji bioreaktoréw, z oczywistych

wzgledow korzystniej ekonomicznie jest stosowa¢ mozliwie niskie wartosci

— 100 —



wspotezynnikéw recyrkulacji cieczy. Z tego powodu istotne jest okreslenie minimalne;j
ich warto$ci dla danego aerobowego procesu mikrobiologicznego. Wyznaczona
warto$¢ wspoélczynnika recyrkulacji nie zalezy od typu stosowanego hybrydowego
bioreaktora fluidyzacyjnego, ale jedynie od prowadzonego aerobowego procesu

mikrobiologicznego.

ﬁminj r

08
06
04

0.2

0 J L 1 n 1 L J
0 0,1 0,2 0,3
Car, kg/m®

Rys. 5.1. Zalezno$¢ minimalnego wspotczynnika recyrkulacji &min1 od st¢zenia substratu weglowego dla
wybranych warto$ci wspotczynnika wydajnosci wra

Kolejne ograniczenie wartosci wspotczynnika recyrkulacji cieczy wynika z

zapewnienia fluidyzacji zloza materialu drobnoziarnistego znajdujacego si¢ w

strefie ,,1”. Graniczne wartosci predkosci cieczy w tej strefie odpowiadajg warunkom

minimum fluidyzacji oraz wywiewania ziaren ciata stalego. Z definicji wspotczynnika

recyrkulacji cieczy (3.3) oraz $redniego czasu przebywania cieczy w aparacie (3.37)

mozna wyprowadzi¢ zalezno$¢ na minimalng warto$¢ wspotczynnika recyrkulacji

VC

- C
To Sy Upy

émin,z = 1 (55)

Maksymalna warto$¢ tego wspotczynnika wynika natomiast z wystgpowania w
strefie ztoza fluidalnego warunkéw odpowiadajacych wywiewaniu ztoza, czyli ug, = u,

I wynosi

gmax =l-— (56)

75+ Sy Uy
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Granice wspolczynnika recyrkulacji wyznaczone z hydrodynamicznego
Kryterium istnienia ztoza fluidalnego w zaleznosci od $redniego czasu przebywania
cieczy w aparacie dla trzech réznych $rednic ziaren ciala statego przedstawiono na
rysunku 5.2. Z analizy wykresow przedstawionych na tym rysunku wynika, ze im
wigksza jest $rednica ziaren no$nika biofilmu tym bardziej ograniczony jest zakres

mozliwych do wykorzystania wspotczynnikow recyrkulacji cieczy w aparacie.

0 2 4 6 8 10
T5, h

Rys. 5.2. Graniczne wartos$ci wspotczynnika recyrkulacji & wynikajgce z istnienia ztoza fluidalnego
w zaleznosci od $redniego czasu przebywania fazy cieklej w bioreaktorze
a) ds=0,7-10° m; ums= 0,0003 m-s*; uy=0,0166 m-s’%; b) ds=1,5-10° m; ums= 0,0013 m-s%;
ue= 0,0420 m-s%; ¢) ds= 3,0-10° m; ume= 0,0039 m-s%; uy=0,0763 m-s*
Istnienie granicznych warto$ci wspotczynnika recyrkulacji ma znaczenie przy
wyznaczaniu gatezi stanOw  stacjonarnych za pomocga dowolnej metody

kontynuacyjnej. W kazdym punkcie nalezgcym do danej gatezi stanéw stacjonarnych,

warto$¢ wspoétczynnika recyrkulacji musi naleze¢ do zakresu [&min, &max], tj. niezbedna
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jest biezaca kontrola wartosci tego parametru. Zgodnie z powyzszymi rozwazaniami
minimalna warto$¢ wspotczynnika recyrkulacji &min musi wynosi¢ wigcej, niz wigksza

z warto$ci &min,1 | Emin,2.

5.3. Wplyw struktury przeplywu mediow na wlasciwosci stacjonarne

hybrydowych bioreaktoréw fluidyzacyjnych

Tworzac modele matematyczne procesow mikrobiologicznych zachodzacych w
hybrydowych bioreaktorach fluidyzacyjnych, w rozdziale 3 rozprawy przyjmowano
dwie graniczne struktury przepltywu mediow, tj. idealne wymieszanie cieczy oraz
przeptyw ttokowy tej fazy. Podano réwniez teoretyczne wyjasnienie mozliwosci ich
zastosowania podczas analizy wlasciwosci stacjonarnych bioreaktorow hybrydowych.
Porownanie ksztattu i potozenia gale¢zi standw stacjonarnych uzyskanych w oparciu o
takie dwa sposoby modelowania fazy cieklej niesie ze sobag informacje dotyczace
przeptywow rzeczywistych, gdyz sa one posrednie pomiedzy analizowanymi
przypadkami.

Na rys. 5.3 i 5.4 przedstawiono gal¢zie stanow stacjonarnych otrzymane dla
hybrydowego bioreaktora fluidyzacyjnego z wewnetrzng cyrkulacjg cieczy bez
poszerzonej strefy odgazowania. Liniami przerywanymi wykreslono gatezie standéw
stacjonarnych uzyskane przy zatozeniu idealnego wymieszania cieczy we wszystkich
strefach aparatu. Liniami cigglymi wykreSlono galezie stanéw stacjonarnych
odpowiadajgce zalozeniu o przeptywie ttokowym cieczy w strefie barbotazu,2” i
opadania cieczy,,3”. Na rys.5.3 i 5.4 przedstawiono odpowiednio wplyw czasu
przebywania cieczy w aparacie oraz st¢zenia substratu weglowego w strumieniu
zasilajagcym bioreaktor na stopien przereagowania substratu weglowego (a),
bezwymiarowe st¢zenie biomasy (b) oraz tlenu (c) w strefie ,,2” oraz grubos¢ biofilmu
powstalego na drobnoziarnistym nosniku (d). Wybér zmiennych stanu
charakteryzujacych faze¢ ciekla w strefie ,,2” wynika z tego, ze z hybrydowego
bioreaktora fluidyzacyjnego wyptywa ciecz whasnie 0 takich stezeniach reagentow.
Mozna zatem uzna¢, ze uzytkowe wilasciwosci procesowe hybrydowych bioreaktoréw
fluidyzacyjnych bgda odzwierciedla¢ zmienne stanu charakteryzujace wlasnie te strefe.
Grubos¢ Dbiofilmu wpltywa zarowno na wilasciwosci hydrodynamiczne zloza

fluidalnego, jak i na szybkos$¢ procesu mikrobiologicznego. Im wigksza jest grubos¢
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biofilmu tym wigksza jest powierzchnia wymiany masy pomig¢dzy faza ciekla, a btong
biologiczng. Jednoczesnie wzrost grubosci biofilmu powoduje zwigkszenie udziatu

odrywania biomasy i przenoszenia jej do fazy ciekte;j.

A,
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Rys. 5.3. Galezie stanow stacjonarnych hybrydowego bioreaktora fluidyzacyjnego z wewnetrzng rurg
cyrkulacyjng otrzymane dla biodegradacji glukozy: @ -granica istnienia ztoza fluidalnego, 1- przeptyw

tlokowy cieczy, 2- idealne wymieszanie cieczy (Uog = 0,2 m's™; C,, = 0,08 kg'm?)

Wartosci zmiennych stanu obliczone na podstawie zatozenia o przeptywie
tlokowym 1 dla idealnego wymieszania nie rdznig si¢ ani jakosciowo, ani iloSciowo W
zakresie przyjetych warto$ci $rednich czaséw przebywania cieczy w aparacie.
Niewielkie roznice obserwuje si¢ jedynie dla bezwymiarowego stgzenia tlenu w strefie
»27 1 grubosci biofilmu. Ta zgodnos¢ wynikow dla dwoch granicznych struktur
przeplywu fazy cieklej w strefie barbotazu 1 opadania cieczy $wiadczy 0 malej czutosci

aparatu na zatozony rodzaj przepltywu. Cyrkulacja cieczy w hybrydowych
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bioreaktorach fluidyzacyjnych powoduje wystgpowanie pomijalnie matych spadkow
stezen substratu podczas jednokrotnego przeplywu fazy cieklej przez dang strefe.
Dodatkowo, czas przebywania w poszczegdlnych strefach aparatu jest krotki w

odniesieniu do szybkos$ci procesu mikrobiologicznego.

0 L 1 L 1 L 1 L 1 L O n 1 L ' Il
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Rys. 5.4. Galgzie stanow stacjonarnych hybrydowego bioreaktora fluidyzacyjnego z wewnetrzng rurg
cyrkulacyjna otrzymane dla biodegradacji glukozy:

1- przeptyw tlokowy cieczy, 2- idealne wymieszanie cieczy (Uog = 0,2 m's™; 7,=20 h)

W celu dodatkowego sprawdzenia wplywu struktury strumienia cieczy na
warto$ci zmiennych stanu, wyznaczono gal¢zie stanow stacjonarnych wzgledem
stezenia substratu weglowego w strumieniu zasilajagcym aparat. Obliczenia wykonano
dla ustalonej wartosci Sredniego czasu przebywania w aparacie wynoszacej 20 h.
Wyniki  symulacji  numerycznych  przedstawiono na rys.5.4. Ponownie

zaobserwowano brak istotnego wptywu przyjetego charakteru przeptywu cieczy na
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stopnie przereagowania substratu weglowego i bezwymiarowe stgzenie biomasy w
aparacie. Niewielkg roznice zaobserwowano jedynie dla bezwymiarowego stezenia
tlenu w fazie cieklej przy zwigkszajacym si¢ stezeniu substratu weglowego w
strumieniu zasilajgcym aparat. W przypadku przeptywu ttokowego stezenie tlenu
rozpuszczonego y dla tych samych wartosci stezenia substratu weglowego jest nizsze,
niz to otrzymane dla przeptywu z calkowitym wymieszaniem. Wynika to z
wystapienia rozktadu bezwymiarowego stezenia tlenu w fazie ciektej dla przeptywu
tlokowego, podczas gdy dla idealnego wymieszania jest to wartos¢ wyroOwnana w
danej strefie.

Podsumowujagc mozna stwierdzi¢, ze przyjecie wymienionych dwoch
granicznych modeli przeptywu fazy cieklej w strefie barbotazu ,,2” oraz opadania
cieczy ,,3” nie powoduje istotnych zmian charakterystyki stacjonarnej hybrydowego
bioreaktora fluidyzacyjnego z wewnetrzng cyrkulacjg cieczy. Mozna zatem stosowac
modele matematyczne hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych zaktadajace
idealne wymieszanie cieczy we wszystkich strefach aparatu. Zalozenie takie upraszcza
prowadzone obliczenia numeryczne, zarowno na etapie wyznaczania galezi stanow
stacjonarnych jak i przy okreslaniu stabilno$ci lokalnej tych standw.

Na rys. 5.5 przedstawiono typowe rozktady bezwymiarowych stezen reagentow i
biomasy w fazie ciekltej w poszczegdlnych strefach bioreaktora dla przeptywu
tlokowego cieczy w strefie barbotazu ,,2” i opadania cieczy ,,3” (0znaczenia stref
bioreaktora zgodne z rys. 2.1). Rysunek ten dotyczy gornego Stanu stacjonarnego dla
Sredniego czasu przebywania cieczy w aparacie rownego 25 h oraz stezenia substratu
weglowego w strumieniu zasilajacych wynoszacego 0,08 kg/m3. Geometria aparatu
jest taka sama jak w przypadku rys. 5.3 i 5.4. W ztozu fluidalnym bezwymiarowe
stezenia substratow nie zmieniaja si¢ wzdluz wysoko$ci aparatu ze wzgledu na
przyjecie zalozenia o idealnym wymieszaniu cieczy w tej strefie spowodowanym
fluidyzacja materialu drobnoziarnistego. W dolnej czgséci strefy barbotazu ,,2”
wystepuje pewien zauwazalny przyrost bezwymiarowego stezenia tlenu, gdyz w tym
miejscu aparat jest zasilany faza gazowas, tj. powietrzem. Niewielki wzrost stopnia
przereagowania substratu weglowego w strefie ,,2” spowodowany jest krotkimi
Czasami przebywania cieczy w poszczegdlnych czgsciach aparatu, w tym réwniez w

strefie barbotazu. Podobna uwaga dotyczy przyrostu stopnia przereagowania substratu
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weglowego 1 bezwymiarowego stezenia biomasy w strefie opadania cieczy ,,3”. Strefa
ta ma wysoko$¢ réwng wysokosci calego aparatu hybrydowego, a wystepujace w niej
srodowisko  reakcyjne  sprzyja  przebiegowi  procesu  mikrobiologicznego.
Charakteryzuje ja bowiem wystarczajace natlenienie fazy ciektej i obecnos$¢ aktywne;j
biomasy.

W strefie ,, 1”7, gdzie wystepuje idealne wymieszanie cieczy nie jest
obserwowany gradient stg¢zen, natomiast w pozostatych dwoch strefach przyrosty
stezen sg niewielkie. A zatem, nawet dla ttokowych przeplywow cieczy w strefach
barbotazu ,,2” 1 opadania cieczy ,,3” mozna zastosowa¢ wylacznie jeden stopien

kaskady zastepczej podczas analizy stabilnosci lokalnej standw stacjonarnych takich

obiektow.
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Rys. 5.5. Rozktady a) stopnia przereagowania substratu weglowego, b) bezwymiarowego stezenia
biomasy, ) bezwymiarowego stezenia tlenu w fazie cieklej wzdluz wysoko$ci poszczegdlnych stref
bioreaktora otrzymane dla modelu opisanego przeptywem ttokowym cieczy w strefie ,,2” i ,,3”
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5.4. Ocena procesowa modyfikacji konstrukcji hybrydowych bioreaktorow

fluidyzacyjnych

Wykorzystanie hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych w praktyce
przemystowej moze by¢ wynikiem wykazania przewagi takich konstrukcji nad
powszechnie  stosowanymi  aparatami, np. barbotazowymi  bioreaktorami
zbiornikowymi.  Ztozona konstrukcja aparatow hybrydowych moze by¢
usprawiedliwiona w przypadku uzyskiwania wyzszych stopni przereagowania
substratow oraz wigkszego bezpieczenstwa procesowego. W celu porownania efektow
procesowych uzyskiwanych w roéznych typach aparatow, wyznaczono charakterystyki
stacjonarne dla hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych oraz zbiornikowych
bioreaktoréw barbotazowych.

Na galeziach stanow stacjonarnych przedstawionych na Kilku kolejnych
rysunkach, liniami cigglymi oznaczone zostaly charakterystyki stacjonarne
hybrydowych bioreaktoréow fluidyzacyjnych, natomiast liniami przerywanymi
wykreslono  galezie  standéw  stacjonarnych  zbiornikowych  bioreaktoréw
barbotazowych.

Na rysunkach 5.6 i 5.7 zobrazowano zalezno$¢ wybranych zmiennych stanu
bioreaktora hybrydowego 1 zbiornikowego bioreaktora barbotazowego z
zastosowaniem S$redniego czasu przebywania cieczy w aparacie jako parametru
kontynuacyjnego. Sredni czas przebywania w aparacie jest waznym parametrem
procesowym, a sterownie nim w praktyce przemystowej jest proste. Gatgzie stanow
stacjonarnych przedstawione na rys.5.6 uzyskano dla Kkinetyki procesu
mikrobiologicznego bez inhibicji substratem weglowym (proces przyswajania
glukozy), natomiast rys. 5.7 przedstawia wyniki otrzymane dla procesu wykazujacego
inhibicje¢ substratem (biodegradacja fenolu).

Jak przedstawiono na rys. 5.6a, stopnie przereagowania substratu we¢glowego A
wyzsze niz 0,9 sa uzyskiwane w hybrydowym bioreaktorze fluidyzacyjnym juz dla
czasOw przebywania cieczy wynoszacych 8 h. Zgodnie z rysunkiem 5.6a, dla catego

analizowanego zakresu z; uzyskiwane sag wyzsze stopnie przereagowania W aparacie

hybrydowym, niz w barbotazowym bioreaktorze zbiornikowym. Galezie stanow
stacjonarnych otrzymane dla aparatu zbiornikowego maja wyraznie inny przebieg, niz

dla aparatéw hybrydowych. Jak wida¢, obnizenie czasu przebywania ponizej zryt =5 h
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skutkuje wymyciem biomasy z aparatu zbiornikowego. Zjawisko to powoduje spadek
stopnia przereagowania substratu weglowego do zera. W hybrydowym bioreaktorze
fluidyzacyjnym nie dochodzi do catkowitego usuni¢cia biomasy z obiektu.
Uzyskiwany stopien przereagowania substratu A dla 7 = znyt wynosi okoto 0,6, ale
proces mikrobiologiczny w dalszym ciggu przebiega. Wymycie biomasy uznawane
jest za zjawisko niekorzystne, wymaga bowiem zatrzymania pracy instalacji,
uzupelnienia aparatu w nowe mikroorganizmy oraz ponownego rozruchu. Eliminacja
takiego zagrozenia w przypadku zastosowania immobilizacji mikroorganizméw na
ziarnach ztoza fluidalnego wptywa na zwigkszenie bezpieczenstwa procesowego 0raz

na ograniczenie kosztow pracy instalacji.
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Rys. 5.6. Galgzie stanow stacjonarnych hybrydowego bioreaktora fluidalnego i barbotazowego
bioreaktora zbiornikowego otrzymane dla przyswajania glukozy; m — punkt wymycia biomasy,
(Uog = 0,15 m-s%; ¢, =0,1kg'm?3)

1 — hybrydowy bioreaktor fluidyzacyjny, 2 — barbotazowy bioreaktor zbiornikowy
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Galezie stanow stacjonarnych uzyskane dla procesu mikrobiologicznego
wykazujgcego inhibicje substratem weglowym, tj. biodegradacji fenolu, przedstawiono
na rys. 5.7. Zjawisko inhibicji powoduje, ze dopiero po osiggni¢ciu pewnej wartosci
sredniego czasu przebywania cieczy, w tym przypadku nieco powyzej 8 h, w
hybrydowym  bioreaktorze fluidyzacyjnym uzyskuje si¢ wyzsze stopnie
przereagowania substratu, niz w aparacie barbotazowym. Jest to jednak zakres pracy
aparatow przemystowych, a ponadto w przypadku biodegradacji toksycznych
zwigzkow chemicznych dazy si¢ do uzyskania mozliwie wysokich stopni ich
przereagowania. Zakres, w ktorym wyzsze stopnie przereagowania sg uzyskane w
bioreaktorze zbiornikowym jest niewielki. Ponadto wilasnie w tym zakresie dla
barbotazowego aparatu zbiornikowego wystepuje punkt zwrotny jego charakterystyki
stacjonarnej. Wielokrotno$¢ stanow stacjonarnych powoduje niebezpieczenstwo
procesowe jakim jest nagly spadek stopnia przerecagowania substratu weglowego z
gornego stanu stabilnego na dolny stan zerowy, odpowiadajacy wymyciu biomasy.
Zjawisko wielokrotno$ci stanéw stacjonarnych nie wystepuje w przypadku
hybrydowego bioreaktora fluidyzacyjnego. Nawet przy bardzo matych warto$ciach
czasOW przebywania cieczy, czyli duzych wartosci objetosciowych natezen przeptywu
fazy ciektej, nie dochodzi do zjawiska wymycia biomasy. W takich warunkach
uzyskiwane sg niskie warto$ci stopni przereagowania, ale immobilizacja
mikroorganizmoéw na ztozu fluidalnym uniemozliwia usuni¢cie mikroorganizmow z
bioreaktora. Poprzez zmniejszenie natgzenia zasilania mozna powréci¢ do wyzszych
stopni przemiany. Zapewnia to bezpieczng prace hybrydowych bioreaktorow

fluidyzacyjnych w wiekszym zakresie obcigzen aparatu faza ciekta. Dla niskich
warto$ci 7, obserwuje si¢ znaczny wzrost grubosci biofilmu, co spowodowane jest

dostatecznym nadmiarem substratu weglowego w fazie ciekte;j.
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Rys. 5.7. Galezie stanow stacjonarnych hybrydowego bioreaktora fluidalnego i barbotazowego
bioreaktora zbiornikowego otrzymane dla biodegradacji fenolu; m — punkt wymycia biomasy,

(Uog = 0,2 ms?; ¢y, =0,08 kg'm3)
1 — hybrydowy bioreaktor fluidyzacyjny, 2 — barbotazowy bioreaktor zbiornikowy

Kolejnego poréwnania bioreaktora hybrydowego ze zbiornikowym dokonano na
rys. 5.8 i 5.9. Zilustrowano tam wplyw stezenia substratu weglowego w strumieniu
zasilajagcym na charakterystyki stacjonarne obydwu aparatow. Liniami cigglymi
zostaly oznaczone galezie standw stacjonarnych uzyskane dla hybrydowego
bioreaktora zbiornikowego, a liniami przerywanymi dla barbotazowego bioreaktora
zbiornikowego. Zwigkszanie st¢zenia substratu weglowego dla obu analizowanych
proceséw mikrobiologicznych powoduje wzrost zapotrzebowania na tlen. W
bioreaktorze zbiornikowym faza gazowa obecna jest w catej objetosci fazy cieklej, co
powoduje wysokie natlenienie $rodowiska reakcyjnego i mniejszy wplyw wzrostu
stezenia substratu weglowego, a wiec i szybkosci procesu mikrobiologicznego na
stezenie tlenu w fazie cieklej. W aparacie hybrydowym natomiast natlenianie

srodowiska reakcyjnego za pomoca fazy gazowej wystepuje wylacznie w jednej czesci
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aparatu, tj. w strefie barbotazu,2”. Dla takich aparatow przekroczenie pewnej

granicznej wartoéci C,, powoduje spadek stopnia przereagowania substratu

weglowego, co jest zwigzane z niedoborem tlenu w $rodowisku reakcyjnym. Z
poréwnania charakterystyk stacjonarnych aparatéw hybrydowych i barbotazowych
zbiornikowych wynika, ze az do osiggniecia tej granicznej warto$ci w bioreaktorach
bedacych przedmiotem badawczym niniejszej rozprawy uzyskuje si¢ wyzsza zdolnos¢
przerobowa. Pomimo przewagi klasycznych bioreaktorow barbotazowych dla
wysokich warto$ci stezen substratu weglowego w strumieniu zasilajgcym, stosowanie
aparatow hybrydowych jest nadal zasadne. Zakresy st¢zen reagentow weglowych,
ktore sg dostarczane do bioreaktora pokrywaja bowiem zakres stgzen najczgsciej

spotykanych w praktyce przemystowe;j.
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Rys. 5.8. Gal¢zie stanow stacjonarnych hybrydowego bioreaktora fluidalnego i barbotazowego
bioreaktora zbiornikowego otrzymane dla przyswajania glukozy (uog = 0,2 m's; 7, =15 h);
1 — hybrydowy bioreaktor fluidyzacyjny, 2 — barbotazowy bioreaktor zbiornikowy
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Rys. 5.9. Galgzie standow stacjonarnych hybrydowego bioreaktora fluidalnego i barbotazowego
bioreaktora zbiornikowego otrzymane dla biodegradacji fenolu (uog = 0,2 m-s; 7= 15 h);
1 — hybrydowy bioreaktor fluidyzacyjny, 2 — barbotazowy bioreaktor zbiornikowy

W dalszej czesci rozprawy przedstawiono porownanie efektow procesowych
uzyskiwanych w hybrydowych bioreaktorach fluidyzacyjnych o trzech roznych
konstrukcjach, tj. w aparatach z wewnetrzng cyrkulacja cieczy bez lub z powickszong
strefa odgazowania (rys.2.lai2.lc) i aparatu z zewnetrzng rurg cyrkulacyjna
(rys. 2.1b). Stosowane oznaczenia numeryczne stref  hydrodynamicznych
bioreaktoréw, zgodne =z rys.2.1, sa takie same dla wszystkich rozwigzan
konstrukcyjnych. Analiza wptywu budowy bioreaktora hybrydowego na osiggane
stopnie przercagowania substratow jest zlozona, poniewaz wymaga doboru
odpowiednich warunkoéw i sposobu dokonania tego poréwnania.

Po zalozeniu statej pozornej predkosci gazu zasilajacego oraz przy ustaleniu

geometrii strefy zloza fluidalnego ,,1” i barbotazu ,,2” mamy do czynienia z takim
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samym objetosciowym natezeniem powietrza dostarczanego do kazdego z aparatow.
Jednakze, zmiana przekroju poprzecznego strefy opadania cieczy,3” z
pier$cieniowego, jak w aparatach z wewnetrzng cyrkulacjg, na kotowy w bioreaktorach
z zewnetrzng rurg cyrkulacyjng, ze wzgledu na mozliwg zmiang¢ pola powierzchni
przekroju poprzecznego moze skutkowaé zmiang objgto§ciowego natgzenia zasilania
fazg ciekla. Jezeli zmaleje przekrdj poprzeczny strefy,,3” to, przy ustalonej jej
wysokosci, zmaleje réwniez catkowita objetos¢ bioreaktora. Wowczas przy
zastosowaniu jednakowego czasu przebywania cieczy, do aparatu dostarczana bedzie
mniejsza ilo$¢ fazy cieklej w jednostce czasu. Skutkiem tego, przy niezmiennej ilo$ci
dostarczanego powietrza bedzie nalezato dokonaé¢ biodegradacji mniejszej ilosci
substratu weglowego w celu uzyskania takiego samego stopnia przereagowania .
Innym podejsciem do prowadzenia poréwnan modyfikacji konstrukcji
hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych jest ustalenie catkowitej objetosci
aparatow. Przyjmijmy zalozenie statych wysoko$ci wszystkich stref bioreaktorow.
Wowcezas zmniejszenie przekroju strefy opadania cieczy,,3” spowoduje wzrost
srednicy strefy zloza fluidalnego,,1” 1 barbotazu,2”. Skutkiem tego bedzie
konieczno$¢ modyfikacji wartosci pozornej predkosci gazu zasilajacego w celu
zachowania jednakowej ilo$ci powietrza dostarczanego do aparatu w jednostce czasu.
Na rysunku 5.10 przedstawione zostaly galezie standow stacjonarnych uzyskane
dla omawianych konstrukcji hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych w zalezno$ci
od czasu przebywania fazy ciekltej w calym obiekcie. Wyniki te dotycza warunkoéw
prowadzenia procesOw mikrobiologicznych, dla ktorych objgtosciowe natgzenia
przeptywow mediéw, zarowno cieczy jak 1 gazu, dostarczanych do aparatow sg takie
same dla kazdego rozwigzania konstrukcyjnego. Zatozono zatem stalg objetos¢
catkowita obiektu. Oznacza to, ze zmiana wymiardw geometrycznych strefy opadania
cieczy ,,3” w poszczegdlnych rozwigzaniach konstrukcyjnych wymaga modyfikacji
wymiarow pozostatych stref bioreaktorow. Sytuacja taka powoduje koniecznos¢
zmienienia warto$ci pozornej predkosci gazu w strefie barbotazu, a wigc 1 zmiang
czasu przebywania fazy gazowe] w aparacie. Charakterystyke geometryczng
analizowanych bioreaktoréw oraz zastosowane pozorne predkosci powietrza, Uog,
zestawiono w tabeli 5.1. Zastosowane w tabeli oznaczenia zostaly przedstawione na

rys. 2.1.
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Tabela 5.1. Warto$ci parametrow wykorzystane w obliczeniu charakterystyk stacjonarnych

przedstawionych narys. 5.10.

Bioreaktor Bioreaktor
Z wewnetrzng Bioreaktor Z wewnetrzng
cyrkulacja bez Z zewnetrzng rurg cyrkulacja .
Parametr powickszonej strefy cyrkulacyjna Z powiekszona Wymiar
odgazowania (2 strefg odgazowania
1) ®3)

d: 0,3 0,43 0,3 m
d2 0,3 0,43 0,3 m
ds 0,45 0,1 0,45 m
ds - - 0,5 m
H 3,0 3,0 3,0 m
Hr 0,5 0,5 0,5 m
Ha - - 0,1 m
ds 3,5-10° 3,5-10°3 3,5-10° m
Uog 0,125 0,061 0,125 m-st

Zgodnie z modelem matematycznym w postaci bezwymiarowej przedstawionym
w rozdziale 3.2., bezwymiarowe stezenia substratow i biomasy w fazie cieklej zaleza
od s$redniego czasu przebywania cieczy w catlym obiekcie oraz od udziatow
objetosciowych poszczegodlnych stref bioreaktora. Z rys. 5.10 wynika, ze zastosowanie
takich samych objetosciowych natezen przeplywu gazu i cieczy zasilajgcych aparaty
nie powoduje zauwazalnych zmian w bezwymiarowych stezeniach substratu
weglowego, biomasy oraz tlenu w fazie ciektej osigganych w réznych rozwigzaniach
konstrukcyjnych hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych. Mozna jednak
zauwazy¢ zmniejszong grubos$¢ biofilmu osadzonego na ziarnach nos$nika w
hybrydowym bioreaktorze z zewngtrzng rurg cyrkulacyjng. W bioreaktorze z
zewnetrzng rurg cyrkulacyjng, ktorego charakterystyke wykre§lono linig punktowa 2,
mozna jednak stosowaé mniejsze Czasy przebywania cieczy. Przy stalym
objetosciowym natezeniu przeptywu cieczy, zwigkszenie Srednicy strefy ztoza
fluidalnego ,,1”, a tym samym jej przekroju poprzecznego, powoduje spadek predkosci

cieczy. Skutkuje to brakiem przekroczenia predkosci porywania bioziaren, Ut.
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Rys. 5.10. Galezie standw stacjonarnych trzech konstrukcji hybrydowych bioreaktoréw fluidyzacyjnych
otrzymane dla aerobowego procesu przyswajania glukozy (C,, = 0,08 kg-m3);

1 — wewngtrzna cyrkulacja cieczy bez poszerzonej strefy odgazowania, 2 — zewnetrzna cyrkulacja
cieczy, 3 — wewnetrzna cyrkulacja cieczy z powigkszong strefg odgazowania

Zgodnie z rysunkiem 5.10 konstrukcja bioreaktora nie ma wplywu na
uzyskiwane zdolno$ci przerobowe poszczeg6élnych typow aparatow. Tworzac rys. 5.10
zastosowano takie same objetosciowe natezenia zasilania powietrzem niezaleznie od
konstrukcji aparatu. W aerobowych procesach mikrobiologicznych o wartosci stopnia
przercagowania substratu weglowego w  glownej mierze decydujg warunki
napowietrzania fazy cieklej. Wedtug danych zawartych w tabeli 5.1, pozorna predkosé
powietrza w strefie barbotazu w bioreaktorze z zewnegtrzng cyrkulacja cieczy jest
ponad dwukrotnie nizsza, niz w pozostatych dwoch typach aparatow. Zgodnie z
analizg hydrodynamiki bioreaktorow hybrydowych, zamieszczong w rozdziale 2, w
takiej sytuacji zwigkszenie pozornej predkosci gazu nie powinno doprowadzi¢ do

przekroczenia hydrodynamicznych ograniczen pracy bioreaktora. Jednoczes$nie wzrost
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ilosci powietrza dostarczanego do instalacji intensyfikuje wymiang masy tlenu
pomiedzy faza gazows, a ciekla w strefie barbotazu ,,2”. Ze wzglgdu na wspomniane
ograniczenia hydrodynamiczne, predkosci fazy gazowej Uog muszg naleze¢ do
odpowiedniego zakresu. Z tych powodoéw postanowiono poréwnaé gal¢zie stanow
stacjonarnych hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych dla trzech konstrukcji
aparatow przy jednakowych czasach przebywania fazy ciektej (tj. tych samych
catkowitych objetosciach fazy ciektej i nat¢zeniach zasilania cieczg) w zaleznosci od
pozornej predkosci powietrza zasilajacego bioreaktory (rys. 5.11). Ta sama predko$¢
powietrza Uog oznacza, ze dla konstrukcji z wigkszg $rednicg strefy barbotazu ,,2”
zastosowane jest wicksze objgtoSciowe natgzenie przeplywu gazu zasilajacego
bioreaktor. Dokonano poréwnania ksztattu i potozenia gat¢zi standw stacjonarnych dla
bioreaktora z wewnetrzng cyrkulacja cieczy bez powigkszonej strefy odgazowania (1),
z obecno$cig powigkszonej strefy odgazowania (3) oraz aparatdow z zewngtrzng rurg
cyrkulacyjng roznigcych si¢ Srednicami tej rury (2a i 2b). W tabeli 5.2. zestawiono

wymiary geometryczne analizowanych bioreaktoréw hybrydowych.

Tabela 5.2. Warto$ci parametrow wykorzystane w obliczeniu charakterystyk stacjonarnych
przedstawionych narys. 5.11.

Bioreaktor Bioreaktor Bioreaktor
z wewngtrzna, Z zewnetrzng rura z wewnqtr;na,
Parametr pogéfsligzj bsirze y cyrkulacyjna ; ;g\ﬁg};czjgnq Wymiar

odgaz((;\)/vanla (22) (2b) strefg od(%z;zowama
d: 0,3 0,43 0,4 0,3 m
d2 0,3 0,43 0,4 0,3 m
ds 0,45 0,1 0,2 0,45 m
ds - - - 0,5 m
H 3,0 3,0 3,0 3,0 m
Hr 0,5 0,5 0,5 0,5 m
Hy - - - 0,1 m
ds 3,5:10° 3,5:10% | 3,5-10° 3,5:10° m
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Rys. 5.11. Galezie standw stacjonarnych trzech konstrukcji hybrydowych bioreaktoréw fluidyzacyjnych
otrzymane dla aerobowego procesu przyswajania glukozy ( c;, = 0,1 kg-m?; 75=20 h);
1 — wewngtrzna cyrkulacja cieczy bez poszerzone;j strefy odgazowania, 2a — zewnetrzna cyrkulacja

cieczy (ds = 0,1 m), 2b — zewnetrzna cyrkulacja cieczy (ds = 0,2 m), 3 — wewnetrzna cyrkulacja cieczy z
poszerzong strefag odgazowania

Jednakowa warto$¢ Uog dla bioreaktorow o zwigkszajacym si¢ polu przekroju
poprzecznego strefy barbotazu ,,2” oznacza wigksza 1lo$¢ powietrza dostarczanego do
aparatu w jednostce czasu, a zatem lepsze natlenienie Srodowiska reakcyjnego
(por. rys. 2.1). Sposrod rozwazanych aparatow najwieksza $rednice strefy ,,2” posiada
bioreaktor z zewnetrzng rurg cyrkulacyjng o mniejszej $rednicy ds. Dla tego aparatu
uzyskiwane sa najlepsze warunki napowietrzenia fazy ciektej, o czym $wiadcza
najwyzsze bezwymiarowe stezenia rozpuszczonego tlenu (rys. 5.11c). Utrzymanie
statego czasu przebywania cieczy w bioreaktorach hybrydowych z zewnetrzng
cyrkulacja wymaga zmniejszenia $rednic strefy zloza fluidalnego i barbotazu przy
zwigkszaniu $rednicy strefy opadania cieczy. Niezmienna warto$¢ Uog W takiej sytuacji

wplywa na konieczno$¢ zmniejszenia objetosciowego nate¢zenia zasilania powietrzem.
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Skutkiem tego jest spadek ilosci tlenu rozpuszczonego w fazie cieklej w strefie
barbotazu, a tym samym obnizenie uzyskiwanych stopni przereagowania substratu
weglowego A.

Poczatek i koniec gatezi standw stacjonarnych przedstawionych na rys. 5.11 jest
wyznaczony przez ograniczenia hydrodynamiczne. Minimalne warto$ci pozornej
predkosci powietrza wynikajg z zapewnienia warunkow minimum fluidyzacji w strefie
ztoza fluidalnego ,,1”. Przedstawiona na rys. 5.11 linig ciggta (1) charakterystyka
stacjonarna bioreaktora z wewngtrzng cyrkulacja bez powigkszonej strefy
odgazowania cieczy ,4” jest ograniczona roéwniez warunkiem dotyczacym
przekroczenia predkosci poslizgu pecherzy gazowych w strefie opadania cieczy ,,3”.
Przekroczenie tej granicy oznacza przedostawanie si¢ pecherzy powietrza do tej strefy,
a nastepnie do strefy ztoza fluidalnego. Byloby to niezgodne z zasada rozdzielenia
strefy barbotazu od strefy ztoza fluidalnego. Powigkszenie strefy odgazowania
cieczy,4” (linia przerywana-3) powoduje praktycznie zanik ograniczenia
wynikajacego z przedostawania si¢ pecherzy do strefy ,,3”. Mozna zatem zastosowac
wicksze napowietrzenie fazy cieklej w aparacie, poprzez zwigkszenie pozornej
predkosci powietrza zasilajacego. Charakterystyki stacjonarne uzyskane dla takich
warunkéw prowadzenia procesu mikrobiologicznego w dwoch réznych typach
bioreaktorow hybrydowych z wewngtrzng cyrkulacja cieczy przedstawiono na
rys. 5.12.

Na rys. 5.12 przedstawiono wplyw stezenia substratu weglowego A w
strumieniu cieczy zasilajagcym bioreaktory na potozenie i1 ksztalt galezi stanow
stacjonarnych aparatow z wewngtrzng cyrkulacja cieczy. Linig ciagla zostaty
oznaczone gatezie stanéw stacjonarnych dla bioreaktora bez powickszonej strefy
odgazowania, natomiast linig przerywang dla aparatu posiadajacego taka dodatkowa
strefe. Zgodnie z rys. 5.11 oraz wynikami dotyczgcymi hydrodynamiki hybrydowych
bioreaktoréw fluidyzacyjnych (rozdzial 2) zastosowanie powigkszonej strefy
odgazowania umozliwia zwigkszenie oObjetoSciowego natezenia fazy gazowej
dostarczanej do aparatu. Niewielkie zwickszenie iloSci powietrza zasilajacego, czyli
przy niezmiennych wymiarach geometrycznych aparatu, pozornej predko$ci gazu Uog,
umozliwilo otrzymanie stopnia przereagowania wynoszacego wiecej niz 0,9 dla

wigkszego zakresu stezenia substratu weglowego w strumieniu zasilajagcym. W takiej
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sytuacji mozliwa jest praca hybrydowych bioreaktoréw fluidyzacyjnych w zakresie

wyzszych stezefh zwigzku poddawanego biodegradacji Cj, .
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Rys. 5.12. Galezie standéw stacjonarnych trzech konstrukcji hybrydowych bioreaktoréw fluidyzacyjnych

otrzymane dla aerobowego procesu przyswajania glukozy ( 18 =15h);
1 — wewnetrzna cyrkulacja cieczy bez poszerzone;j strefy odgazowania (Uog = 0,17 m-s™),

2 — wewnetrzna cyrkulacja cieczy z powigkszong strefg odgazowania (Ugg = 0,2 m-s™)

Innym sposobem porownania wlasciwosci stacjonarnych poszczegélnych
hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych jest zastosowanie niezmiennej ilosci
powietrza dostarczanego do aparatu przy zmiennej catkowitej objetosci aparatu. Takie
wyniki zostaty przedstawione na rysunku 5.13, ktory przedstawia galgzie stanow
stacjonarnych uzyskane dla bioreaktorow z zewnetrzng cyrkulacjg cieczy roéznigcych

sie $rednicg rury cyrkulacyjnej w zaleznosci od stezenia cy, . Wyniki te otrzymano dla

niezmiennej $rednicy strefy ,,1” i ,,2” (por. rys. 2.1) oraz stalego czasu przebywania
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cieczy w obiekcie. Zwigkszenie $rednicy zewnetrznej rury cyrkulacyjnej powoduje
zatem zwickszenie objetosciowego natezenia przeptywu fazy cieklej zasilajacej
bioreaktor. Przy jednakowym stezeniu surowca C,, do aparatu dostarczane jest wigcej

substratu w jednostce czasu, co powoduje niedobor tlenu w fazie ciektej. Przy
niezmiennym uog dochodzi wowczas do niedoboru tlenu rozpuszczonego w fazie
ciektej. To z kolei przy dwukrotnym zwigkszeniu $rednicy strefy opadania cieczy, tj. z
0,1m do 0,2m, powoduje, ze nagly i znaczny spadek stopnia przereagowania
substratu weglowego pojawia si¢ juz przy stezeniu C4 nizszym o okoto 0,05 kg/m?,
Jednocze$nie mozna zauwazy¢, ze dla bioreaktoréw z wigkszg $rednicg ds uzyskiwane
sa nieco wyzsze maksymalne grubos$ci biofilmu osadzonego na ziarnach nos$nika
(rys. 5.13d). Spowodowane jest to wigkszg dostepnoscia substratu weglowego A przy

wystarczajaco wysokim st¢zeniu tlenu w fazie ciekte;.
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Rys. 5.13. Galgzie stanow stacjonarnych hybrydowych bioreaktoréw fluidyzacyjnych z zewngtrzna
cyrkulacja cieczy otrzymane dla aerobowego procesu przyswajania glukozy dla réznych $rednic rury

cyrkulacyjnej (Uuog = 0,125 m-s%; 7§ =20 h);
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Z przytoczonych analiz wptywu Kkonstrukcji aparatu hybrydowego na zmienne
stanu wynika, ze w praktyce przemystowej najwigksze zastosowanie powinien mieé
hybrydowy bioreaktor fluidyzacyjny z zewngtrzng rurg cyrkulacyjng. Taki aparat
umozliwia osigganie wysokich stopni przereagowania, a ze wzgledow
hydrodynamicznych istnieje mozliwo$¢ lepszego napowietrzenia srodowiska procesu.
Dodatkowa zaletg takiej budowy aparatu do prowadzenia proceséw z wykorzystaniem
immobilizacji mikroorganizméw jest tatwiejszy sposob wymiany ztoza fluidalnego lub
siatek ograniczajacych znajdujagcych sie¢ w strefie ,,1” (rys. 2.1). W przypadku takich
bioreaktoréow nie jest konieczne catkowite rozmontowanie aparatu w celu wymiany
elementow znajdujacych si¢ w strefie ztoza fluidalnego, tak jak dla bioreaktorow z
cyrkulacja wewngetrzng. Z tego powodu w kolejnych rozdziatach niniejszej rozprawy
analizowano wptyw wybranych parametréw procesowych na ksztatt i potozenie gatezi
stanow stacjonarnych hybrydowego bioreaktora fluidyzacyjnego z zewngtrzng

cyrkulacja cieczy.

5.5. Wplyw wybranych parametréw ruchowych na wlasciwosci stacjonarne

hybrydowych bioreaktoréow fluidyzacyjnych

Wykorzystujac metode kontynuacyjna przedstawiong w rozdziale 4, mozna
przeanalizowa¢ wptyw wybranych parametrow procesowych na ksztatt i potozenie
gatezi stanéw stacjonarnych hybrydowego bioreaktora fluidyzacyjnego. Postanowiono
przeanalizowa¢ wptyw takich parametréw modelu jak:

d) pozorna predkos¢ powietrza dostarczanego do aparatu, Uog,

e) stezenie substratu weglowego A w strumieniu zasilajacym bioreaktor, Cy;

f) $rednica ziaren no$nika, do,
g) wysokos¢ ztoza fluidalnego w warunkach minimum fluidyzacji, Hms,

h) stata szybkosci odrywania biofilmu, Kget .
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Rys. 5.14. Galgzie standow stacjonarnych hybrydowego bioreaktora fluidyzacyjnego z zewnetrzng rurg
cyrkulacyjna otrzymane dla r6znych warto$ci pozornej predkosci dostarczanego powietrza - proces

przyswajania glukozy (C, =0,1kg'm?; ds=0,7-10°m; Hps= 0,03 m);

Na rys. 5.14 przedstawiono gatezie zmiennych stanu w fazie ciektej w strefie
barbotazu ,,2” oraz grubos$ci biofilmu w warunkach ustalonych w zaleznosci od czasu
przebywania cieczy w hybrydowym bioreaktorze fluidyzacyjnym z zewngtrzng rurg
cyrkulacyjna. Wyniki uzyskano dla czterech réznych pozornych predkosci powietrza
Uog, tj. 0,07m-s?, 0,1m-s?, 0,15m's?, 0,2m-s?. Zwiekszanie czasu przebywania
cieczy w aparacie w zakresie niskich wartosci tego parametru ma znaczny wptyw na
osiggane stopnie przereagowania substratu. Po przekroczeniu pewnej, zalezacej od
predkosci powietrza Uog, warto$ci tego parametru uzyskiwane stopnie przereagowania

osiggaja warto$ci prawie state.
Stopniowe zwigkszanie z; powoduje zmniejszenie objgtoSciowego natezenia
przeptywu cieczy w aparacie. W przypadku stosowania krotkich czaséw przebywania

cieczy ilo$¢ dostarczonego substratu weglowego jest na tyle duza, ze Zuzywana jest
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znaczna ilo$¢ tlenu rozpuszczonego w fazie cieklej. Przy dluzszych czasach
przebywania uzyskuje si¢ wigksze stopnie przemiany substratu weglowego, co jest
rownowazne ze spadkiem jego stezenia. To powoduje z kolei wzrost stezenia
rozpuszczonego tlenu. W przypadku, gdy objetosciowe natezenie przeptywu cieczy
jest na tyle male, ze wigkszo$¢ substratu weglowego A zostaje zuzyta, tj. gdy stopien
przereagowania « jest wyzszy niz 0,9, szybko$¢ procesu mikrobiologicznego jest
ograniczana iloscig wlasnie tego reagenta. Wzrost st¢zenia tlenu w fazie cieklej
tlhumaczy si¢ niedoborem substratu weglowego (rys. 5.14c¢). Jednakze ograniczenie
dostgpnosci substratu weglowego powoduje zmniejszenie szybkosci wzrostu biomasy
w biofilmie przy niezmiennych warunkach jego zrywania z ziaren no$nika. Skutkuje to
mniejszymi grubo$ciami biofilmu dla wysokich wartosci czaséw przebywania, co jest
widoczne na rysunku 5.14d.

Na rys. 5.14d dla pewnych zakresow 7; mozna zaobserwowac lokalne ekstrema
grubosci biofilmu. Warto$ci czasu przebywania, w ktorych wystgpuje maksimum, dla
roéznych Uog, 0dpowiadaja punktowi naglego spadku stezenia biomasy oraz stopnia
przereagowania substratu weglowego w fazie cieklej. Zmniejszenie $redniego czasu
przebywania cieczy powoduje wigksza dostepnos$¢ substratu weglowego, jednak po
przekroczeniu pewnej wartosci r; dochodzi do zmniejszenia szybkosci procesu
mikrobiologicznego wynikajacego z przewazajacego wptywu niedoboru tlenu w
srodowisku reakcyjnym. Minimum grubosci biofilmu, wystepujace przyktadowo przy
r¢ =6h dla wartoéci Ugg=0,15 m-s™, wynika z nakladania si¢ spadku szybkosci
procesu mikrobiologicznego i warunkéw zrywania biofilmu. Ponowny wzrost grubos$ci
biofilmu wynika z wystapienia znacznego nadmiaru substratu weglowego w fazie
cieklej. Przy bardzo matych wartosciach z; mamy bowiem do czynienia z niskimi
warto$ciami stopnia przemiany tego substratu.

Jest rzeczag oczywista, ze wigksze natlenienie $rodowiska reakcyjnego jest
uzyskiwane dla wyzszych wartosci Uog (por. rys. 5.14c). Z tego powodu wzrost
objetosciowego natezenia przeplywu powietrza dostarczanego do aparatu powoduje
zwigkszenie stopnia przereagowania substratu weglowego A dla jednakowych
wartoéci czasu przebywania cieczy. Dla Uog rownego 0,2 m-s™ stopien przereagowania

wyzszy niz 0,9 uzyskiwany jest juz dla z; rownego 6 h. W celu osiagnigcia takiego
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stopnia przemiany « przy stosowaniu pozornej predkosci gazu wynoszacej 0,07 m-s™

nalezy wydhuzy¢ czas przebywania cieczy do ponad 15 h.
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Rys. 5.15. Galezie stanow stacjonarnych hybrydowego bioreaktora fluidyzacyjnego z zewnetrzng rurg
cyrkulacyjng obrazujace wptyw stezenia substratu weglowego A w strumieniu zasilajgcym aparat na

zmienne stanu otrzymane dla procesu przyswajania glukozy (TS =15h;ds=0,7-10° m; Hys = 0,03 m);

Jak zaznaczono w programie badawczym, wazne jest okreslenie wpltywu stezenia
substratu weglowego w strumieniu zasilajacym bioreaktor na jego charakterystyke
stacjonarng. Wyznaczenie zakresu stezen substratu, Cj, , dla ktorych uzyskiwane sa
wysokie stopnie przereagowania substratu weglowego $wiadczy o technologicznej
uzyteczno$ci aparatu do prowadzenia proceséw mikrobiologicznych. Na rys. 5.15
przedstawiono zatem wplyw tego parametru na galezie standéw stacjonarnych

bioreaktora z zewnetrzng cyrkulacja, otrzymane dla dwoch wybranych pozornych
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predkosci powietrza zasilajacego aparat, Uog, dla biodegradacji glukozy jako przyktadu
procesu aerobowego.
Jezeli w bioreaktorze istnieje wystarczajace natlenienie srodowiska reakcyjnego,

to wowczas zwickszenie st¢zenia substratu weglowego bedzie powodowaé wzrost

szybkosci procesu. Taka sytuacja wystepuje dla niewielkich wartosci cy . W tym

zakresie stezen obserwuje si¢ znaczny 1 szybki wzrost zaréwno stopnia

przereagowania substratu weglowego jak i grubosci biofilmu ze wzrostem cy, . Z tego

samego powodu wzrasta rowniez stezenie biomasy w fazie cieklej (rys. 5.15b). Dalszy
wzrost stezenia substratu weglowego prowadzi do spadku stezenia tlenu w fazie
cieklej. Szybkos$¢ procesu mikrobiologicznego zaczyna by¢ ograniczana z powodu
niedoboru tlenu w §rodowisku reakcyjnym. Stezenie substratu weglowego, dla ktorego
zaczyna dominowa¢ ograniczajacy wplyw ilosci tlenu w fazie cieklej odpowiada

jednoczesnie momentowi wystagpienia maksymalnej grubosci biofilmu. Dalsze

zwigkszanie Cy;, prowadzi do znacznego spadku osigganych stopni przereagowania c.

Spadek grubosci biofilmu jest rowniez zwigzany ze spadkiem szybkosci jego
narastania spowodowanym niedotlenieniem. Wowczas wigkszg rolg zaczyna odgrywac
zrywanie biomasy i przenoszenie jej do fazy ciekte;.

Dla przedstawionych na rys. 5.15 dwoch wartosci pozornej predkosci powietrza
zmianie ulegaja zakresy stezen substratu weglowego A, dla ktorych uzyskiwane sg
wysokie stopnie jego przereagowania. Im wigksza warto$¢ Uog, tym lepsze jest
natlenienie §rodowiska reakcyjnego. Wowczas niedobor tlenu wystepuje dla wyzszych

stezen substratu weglowego. Zmiana pozornej predkosci gazu z 0,07 m-s? na

0,15 m-s™ pozwala na ponad dwukrotne zwickszenie zakresu wartosci C, , dla ktorych

stopien przereagowania jest wyzszy niz 0,95. Jest to ponowne potwierdzenie, ze na
potozenie gatezi standow stacjonarnych hybrydowych bioreaktoréw fluidyzacyjnych
wplyw majg parametry posiadajace rowniez istotne znaczenie dla charakterystyki
hydrodynamicznej aparatow, a podstawowa wielko$cig jest predkos¢ powietrza Uog.
Stwierdzono  uprzednio, zZe przewaga hybrydowych  bioreaktorow
fluidyzacyjnych nad standardowymi aparatami air-lift wynika z obecnosci ztoza
fluidalnego, na ktorym zachodzi immobilizacja mikroorganizméow. Dlatego istotne

zdaje si¢ przeanalizowanie wplywu parametrow charakteryzujacych zloze
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drobnoziarniste na zmienne stanu uzyskiwane w ustalonych warunkach pracy aparatu.

Dla zadanych wtasciwosci fizykochemicznych ztoza, ktorymi sg m.in. gestos¢ ciala

statego czy wspoélczynnik ksztattu, w danym procesie mozna uzy¢ ziaren o réznych

srednicach. Ponadto mozna przyja¢é rdzng wysoko$s¢ warstwy materiatu

drobnoziarnistego. Parametry te mozna w prosty sposéb modyfikowaé zmieniajac

rodzaj uzytego materiatu lub uzupetniajac bioreaktor wigksza jego iloscia.
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Rys. 5.16. Wptyw $rednicy ziaren no$nika na charakterystyke stacjonarng hybrydowego bioreaktora

fluidyzacyjnego z zewnetrzng rurg cyrkulacyjna -proces przyswajania glukozy
(Cs =0,1kg'm?; 75 =15h; Ugg = 0,15 m-s%);
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Rys. 5.17. Wptyw $rednicy ziaren nosnika na charakterystyke stacjonarng hybrydowego bioreaktora
fluidyzacyjnego z wewngtrzna cyrkulacja cieczy bez powigkszonej strefy odgazowania - proces

przyswajania glukozy (C,, =0,1kg-m™; 7 =20 h; Uog = 0,15 m's?);

Wplyw $rednicy =ziaren ciala stalego na charakterystyke stacjonarng
hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych zostat przedstawiony na rysunkach 5.16 i
5.17. Przy zmianie Srednicy ziaren ujawniajg si¢ ograniczenia hydrodynamiczne
wynikajace z cech ztoza fluidalnego. Srednica ziaren ciala stalego ma bowiem wptyw
na granice istnienia zloza fluidalnego, tj. na uUmt , Ur Oraz Hf . Z tego powodu
postanowiono przedstawi¢ wyniki symulacji numerycznych zaréwno dla bioreaktora z
zewnetrzng rurg cyrkulacyjng (rys. 5.16) jak 1 z wewngtrzng cyrkulacja cieczy
(rys. 5.17).

Zgodnie z wynikami zamieszczonymi na rysunkach 5.16 i 5.17, wzrost $rednicy
ziaren nosnika nie ma znacznego wplywu na wartoSci stopnia przereagowania
substratu weglowego uzyskiwanego w hybrydowych bioreaktorach fluidyzacyjnych.
Zwigkszenie S$rednicy ziaren no$nika przy stalej wartoSci wysokosci zloza

stacjonarnego powoduje zmniejszenie powierzchni dostgpnej do osadzania si¢
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mikroorganizméw. Konsekwencja ograniczenia powierzchni do  osadzania
mikroorganizméw jest zmniejszenie powierzchni wymiany masy pomigdzy faza
cickta, a biofilmem. Moze to prowadzi¢ do zmniejszenia ilos¢ biomasy wymienianej
pomiedzy fazami, a tym samym do niewiclkiego spadku stopnia przereagowania
substratu weglowego w fazie cieklej. Przedstawione wyniki moga $wiadczy¢ o tym, ze
w przypadku hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych stosowanych do
prowadzenia aerobowych procesow mikrobiologicznych, gléwnym skutkiem
zastosowania ztoza fluidalnego jest zwiekszenie bezpieczenstwa procesowego, tj. brak
zjawiska wymycia biomasy.

Z drugiej jednak strony $rednica ziaren ciala stalego ma znaczny wplyw na
hydrodynamike ztoza fluidalnego, a tym samym na prawidlowa prace catego obiektu.
W  przypadku hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych z zewnetrzng rurg
cyrkulacyjng (rys. 5.16) zmiana $rednicy ziaren skutkuje mozliwoscig przekroczenia
dwoéch ograniczen hydrodynamicznych. Jezeli zastosuje si¢ ziarna o zbyt malej
$rednicy, to wowczas dynamiczna wysokos$¢ ztoza fluidalnego moze wzrosnaé, az do
catkowitego wypelniania strefy ,,1” fluidyzujagcym materiatem drobnoziarnistym. To
moze prowadzi¢ do gromadzenia si¢ zloza stacjonarnego pod goérnym sitem
ograniczajagcym t¢ strefe. Zbyt duze S$rednice ciata stalego powoduja zanik ztoza
fluidalnego zwigzany z brakiem spetniania warunkow minimum fluidyzacji (rys. 5.16)
z powodu wystepowania niewielkich predkosci cieczy w strefie ztoza fluidalnego. W
hybrydowym bioreaktorze fluidyzacyjnym z wewngtrzng cyrkulacjg cieczy nie
dochodzi do wystapienia predkosci mniejszych niz Umf w zakresie Srednic nosnika
stosowanych w praktyce przemystowej. Jest to spowodowane wystgpowaniem
wigkszych, niz w aparacie z cyrkulacja zewnetrzng, predkosci cieczy w strefie zloza
fluidalnego ,,1”. Wynika to ze sposobu porownywania charakterystyk stacjonarnych
obydwu aparatow, ktory zostal opisany w punkcie 5.4. Stosowanie takich samych
czasow przebywania cieczy r; w obydwu typach aparatdow oznacza wicksze
objetosciowe =zasilanie cieczg bioreaktora z wewnetrzng cyrkulacjg, co jest
spowodowane jego wigkszg objetoscig catkowita. Zatem w tym przypadku (rys. 5.17)
zwigkszenie $rednicy ziaren nos$nika umozliwia zastosowanie wiekszych
objetosciowych natgzen przeplywu powietrza zasilajacego, czyli stworzenie warunkoéw

lepszego napowietrzenia $Srodowiska reakcyjnego. Przy tych samych predkosciach
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gazu uog nie dochodzi do przekroczenia predkosci Ut , czyli gromadzenia si¢ ziaren pod
gornym sitem ograniczajacych strefe ,,1”. O takim zjawisku moga $§wiadczy¢ wyniki
przedstawione juz na rys.5.17, gdzie dla mniejszych $rednic materialu
drobnoziarnistego przekroczona zostaje predko$¢ krytyczna u.. Nawet znaczne
zwigkszenie $rednicy ziaren nie powoduje braku spelnienia warunkéw minimum
fluidyzacji w strefie ,,1”. Wynika stad wniosek, ze pomimo niewielkich zmian stopnia
przereagowania zwigzanego ze wzrostem $rednicy ziaren, Korzystne jest dobieranie

wyzszych warto$ci tego parametru w celu wystarczajacego natlenienia fazy ciekte;.
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Rys. 5.18. Wpltyw wysokosci ztoza fluidalnego w warunkach minimum fluidyzacji na charakterystyke
stacjonarng hybrydowego bioreaktora fluidyzacyjnego z zewng¢trzng rura cyrkulacyjna - proces

przyswajania glukozy (C;, = 0,1 kg-m?; 7§ =15 h; Uog = 0,15 m's%; ds = 0,7-10°° m);

Wptyw wysokosci ztoza fluidalnego w warunkach minimum fluidyzacji na
charakterystyke stacjonarng hybrydowego bioreaktora fluidyzacyjnego zostat

przedstawiony na rys. 5.18. Przy ustalonej $rednicy ziaren ciata statego, wzrost Hms

—130—



powoduje zwigkszenie si¢ liczby ziaren w bioreaktorze, czyli wzrost ich sumarycznej
powierzchni. Wigksza powierzchnia sumaryczna ziaren wptywa na szybko$¢ wymiany
masy pomiedzy biofilmem, a faza ciekls. Przy odpowiednim natlenieniu $rodowiska
reakcyjnego umozliwia to zwiekszenie stopnia przereagowania substratu weglowego.
Wigksza powierzchnia zimmobilizowanego biofilmu wptywa réwniez na wzrost
stezenia biomasy zawieszonej w fazie ciektej. Jednoczesnie znacznemu zmniejszeniu
ulega grubos¢ biofilmu. Zwickszenie szybkosci procesu mikrobiologicznego
przebiegajacego w fazie cieklej powoduje ograniczenie dostgpnosci substratu
weglowego w obrgbie btony biologicznej. Jej grubos$¢ zalezy bowiem od szybkosci
procesu mikrobiologicznego wewnatrz biofilmu i szybkosci jego zrywania oraz
przenoszenia do fazy cieklej. Dalsze zwigkszanie wysokosci ztoza fluidalnego
powoduje spadek grubosci immobilizowanego biofilmu do bardzo matych wartosci
(rys. 5.18d). Zmniejszeniu ulegaja wewngtrzne opory przenoszenia masy W biofilmie,
czego skutkiem jest zwigkszenie ogdlnej szybkosci procesu mikrobiologicznego
wewnatrz biofilmu. Zwigkszajaca si¢ szybkos$¢ procesu mikrobiologicznego sprawia,
ze w strefie ztoza fluidalnego dochodzi do prawie catkowitego wyczerpania si¢ tlenu
rozpuszczonego w fazie cieklej. Powoduje to spadek stopnia przereagowania substratu
w strefie ,,1” a co jest z tym zwigzane rowniez W Strefie ,,2”. Znaczne zwigkszenie
wysokosci  ztoza  materialu  drobnoziarnistego  powoduje  wzrost  oporu
hydrodynamicznego wynikajacego z obecnosci ztoza fluidalnego. Zmniejsza si¢ zatem
predko$¢ cieczy w strefie ztoza fluidalnego ,,1”. Przy pewnej wartosci Hms predkosé
cieczy spada do tego stopnia iz nie sg zapewnione warunki minimum fluidyzacji.
Zgodnie z przedstawionym programem badawczym, przeanalizowano rowniez
wplyw statej szybko$ci zrywania biofilmu na potozZenie gal¢zi stanow stacjonarnych
hybrydowych  bioreaktorow  fluidyzacyjnych. =~ Wybrane wyniki  symulacji
numerycznych zostaty przedstawione na rys. 5.19. Stata szybkosci zrywania biofilmu
ma znaczny wptyw gldownie na jego grubos¢, a jej wartos¢ zwigzana jest z warunkami
hydrodynamicznymi panujacymi w strefie zloza fluidalnego. Zmniejszenie warto$ci
statej szybkosci odrywania biofilmu powoduje znaczny wzrost grubosci biofilmu
zimmobilizowanego na nos$niku. Przedstawiony na rys. 5.19 niewielki wplyw zmiany
stalej szybkos$ci zrywania biofilmu na stgzenia reagentéw 1 biomasy w fazie cieklej
spowodowany jest praca bioreaktora w warunkach, gdy stezenie substratu weglowego

w strumieniu zasilajacym jest dobrane tak, aby zapewnié¢ jak najwyzszy stopien
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przereagowania przy danej iloéci powietrza dostarczanego do obiektu (por. rys. 5.15).
Najwigkszy wptyw Kdet na uzyskiwane stopnie przereagowania substratow wystepuje w
obszarze lokalnego maksimum grubosci biofilmu, czyli wowczas gdy szybkosé
wzrostu w biofilmie ograniczona jest brakiem dostepnosci substratow w jego

otoczeniu.
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Rys. 5.19. Wplyw statej szybkosci zrywania biofilmu Kget na potozenie gatezie standow stacjonarnych
hybrydowego bioreaktora fluidyzacyjnego z zewngtrzna rura cyrkulacyjng otrzymane dla procesu

przyswajania glukozy (C;, =0,1 kg'm?; Ugg = 0,15 m's%);
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5.6. Wplyw Kkinetyki procesu mikrobiologicznego na charakterystyke stacjonarng
hybrydowych bioreaktoréow fluidyzacyjnych

W punkcie 5.6 przedtozonej rozprawy zostanie omowiony wplyw parametrow
kinetycznych aerobowych proceséw mikrobiologicznych na charakterystyke
stacjonarng  hybrydowych bioreaktorow  fluidyzacyjnych. Wyniki  symulacji
numerycznych dotycza zar6wno procesow o wyznaczonych doswiadczalnie
warto$ciach parametrow kinetycznych, tj. przyswajania glukozy i biodegradacji fenolu
(zgodnie z tabelg 3.1.), jak i innych procesow, w ktorych ze wzgledow poznawczych
przyjmowano inne wartosci tych parametrOw. Zmiana warto§ci parametrow
Kinetycznych, w duzym ich przedziale, ma na celu ocen¢ wptywu kinetyki procesu na
ksztaltt 1 potozenie galgzi standw stacjonarnych analizowanych bioreaktoréw
hybrydowych réowniez dla innych, hipotetycznych proceséw nie analizowanych w
rozprawie. Gtowng réznicg pomigdzy wymienionymi dwusubstratowymi modelami
kinetycznymi jest wystepowanie lub brak inhibitujacego wpltywu jednego =z
substratow. W przypadku aerobowych procesow mikrobiologicznych zjawisko
inhibicji zwigzane jest najczesciej z substratem weglowym A. Przedstawione, wybrane
wyniki eksperymentéw numerycznych dotycza wplywu wspotczynnika wydajnosci
tlenu wzglgdem substratu weglowego dla proceséw bez inhibicji oraz wplywu zmian
wspotczynnika inhibicji w przypadku Kinetyki Haldanea- Monoda na ksztatt i
potozenie galezi standw stacjonarnych.

Rys. 5.20 przedstawia wpltyw wspotczynnika wydajnosci tlenu wzglgdem
substratu weglowego na potozenie galezi stanow stacjonarnych hybrydowego
bioreaktora fluidyzacyjnego z zewnetrzna rura cyrkulacyjng. Wspodtczynnik
wydajnosci Wra okresla stechiometryczne zapotrzebowanie na tlen dla danego procesu
mikrobiologicznego. Wartos$¢ tego wspolczynnika oznacza liczbe kilogramow tlenu
potrzebng do biodegradacji 1 kg substratu weglowego do ditlenku wegla i wody.
Weczesniej wykazano, ze warto§¢ Wra ma rowniez wpltyw na mozliwe do stosowania
wspotczynniki recyrkulacji cieczy (por. rys. 5.1). Na rys. 5.20 liniami przerywanymi
oznaczono charakterystyke stacjonarng otrzymang dla rzeczywistego procesu
przyswajania glukozy (kinetyka Monoda- Monoda), dla ktorego Wra WynNosi
0,989 kg T/kg A.
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Rys. 5.20. Wptyw wspotczynnika wydajnosci tlenu wzgledem substratu weglowego Wra na
charakterystyke stacjonarng hybrydowego bioreaktora fluidyzacyjnego z zewngtrzng rura cyrkulacyjna

(Ca =0,1kg'm?3; ugg=0,15 m's);

Jak wynika z rys. 5.20, dla niskich warto$ci wra Wysokie stopnie przereagowania
sg osiggane juz dla krotkich czasow przebywania cieczy w bioreaktorze z;. Dla

wspotczynnikow wydajnosci tlenu wzgledem substratu weglowego 0 znacznych
warto$ciach, akceptowalne technologicznie warto$ci stopnia przemiany substratu A sg
osiggane dopiero dla bardzo dtugich czaso6w przebywania cieczy. Jednoczesnie mozna
zaobserwowac¢ znaczny spadek grubosci biofilmu przy wzroscie wspolczynnika
wydajnosci Wra. Uzyskane wyniki $wiadcza o duzym wplywie napowietrzenia
srodowiska reakcyjnego na zdolno$¢ aparatow do biodegradacji substratow
weglowych. Im wigksze jest zapotrzebowanie na tlen w danym procesie, tym dtuzsze

czasy przebywania cieczy s3 wymagane.
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Rys. 5.21. Wptyw wspotczynnika wydajnosci tlenu wzgledem substratu weglowego Wra na
charakterystyke stacjonarng hybrydowego bioreaktora fluidyzacyjnego z zewnetrzng rura cyrkulacyjna

(75 =10h; ugg = 0,15 m-s%);

Jest rzecza oczywista, ze 1ilo$¢ tlenu niezbgdna do prawidtowej pracy
hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych jest zwigzana ze stezeniem dostarczanego

substratu weglowego. Charakterystyke stacjonarng wzgledem zmiennego st¢zenia tego

substratu, tj. c,, przedstawiono na rys. 5.21 dla réznych wartosci wra. Podobnie jak

na rys. 5.20, liniami przerywanymi oznaczono charakterystyke stacjonarng otrzymanag
dla procesu przyswajania glukozy. Wyniki te dotycza takich samych obcigzen
bioreaktora zarowno faza ciekly jak 1 stopnia napowietrzenia §rodowiska reakcyjnego
Uog. Im wicksze jest stechiometryczne zapotrzebowanie na tlen wyrazone przez
warto$¢ wspolczynnika Wra, tym wigkszy spadek stopnia przereagowania wystgpuje
juz przy nizszym stezeniu substratu weglowego. Hybrydowe Dbioreaktory

fluidyzacyjne, w ktorych przeprowadzane sg aerobowe procesy mikrobiologiczne
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wymagajace duzej ilosci tlenu sg bardziej wrazliwe na zmiany stezenia substratu w
strumieniu zasilajgcym aparat. Wowczas wysokie warto$ci stopnia przereagowania
substratu weglowego sg mozliwe do osiggnigcia w mniejszym zakresie stgzen zwigzku
poddawanego biodegradaciji.

Kolejne  wyniki  eksperymentow  numerycznych  dotycza  procesoéw
mikrobiologicznych charakteryzujacych si¢ modelami kinetycznymi uwzglgdniajacymi
inhibicyjny wptyw substratu weglowego A. Na rysunkach 5.22 i 5.23 gatezie stanow
stacjonarnych otrzymane dla procesu bez inhibicji, czyli jak przyswajanie glukozy,
(kinetyka Monoda- Monoda) przedstawiono liniami przerywanymi i traktowano jako
proces odniesienia. Liniami cigglymi przedstawiono natomiast charakterystyki
stacjonarne dla zmieniajacych si¢ wartosci stalej inhibicji. Otrzymane gatezie stanow
stacjonarnych sg podstawa do oceny wplywu zjawiska inhibicji substratem weglowym
na ksztalt i potozenia galezi standw stacjonarnych. Im mniejsza jest wartos$¢ stalej
inhibicji, tym substrat we¢glowy A posiada wickszy wptyw inhibitujacy na szybkosc¢
danego aerobowego procesu mikrobiologicznego. Zatem mozna przyjaé, ze dla
procesu bez inhibicji Kin—o0.

Ksztalt gatezi stanow stacjonarnych w zaleznos$ci od czasu przebywania cieczy w
aparacie dla réznych wartodci stalej inhibicji substratem przedstawiony zostal na
rys. 5.22. Wybrano wyniki dla trzech r6znych wartosci Kin, tj. 0,1 kg-m3, 0,02 kg-m™
oraz 0,01 kg:-m=, przy czym stata inhibicji dla procesu biodegradacji fenolu wynosi
0,099374 kg-m. Charakterystyka stacjonarna tego procesu jest zatem bardzo zblizona
do galezi stanéw stacjonarnych uzyskanych dla Kin=0,1kg-m?3, dlatego nie
umieszczono jej na rys.5.22. Im jest wickszy wplyw inhibitujacy substratu
weglowego, tym uzyskuje si¢ mniejsze stopnie jego przereagowania. Szybko$¢
procesu jest ograniczana przez ten inhibicyjny wplyw, co skutkuje wyzszymi
warto$ciami stezenia tlenu w cieczy (rys. 5.22c¢). Zmniejszenie warto$ci statej inhibicji
powoduje wigksze ograniczenie szybkosci procesu mikrobiologicznego w fazie ciekte;.
Jednakze dochodzi do zwigkszenia grubosci biofilmu bowiem w jego obrgbie $rednie
stezenie substratu weglowego jest mniejsze niz w cieczy. Wpltyw inhibicyjny tego
substratu jest wtedy znacznie ostabiony. Na rys. 5.22 zaobserwowano ponadto, ze dla
wartosci stalej inhibicji Kin rowniej 0,01 kg-m™ wystepuje dodatkowy, niezerowy stan

stacjonarny w pewnym zakresie czasOw przebywania cieczy. Zamiast
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charakterystycznego dla bioreaktorow fluidyzacyjnych (Tabi$ i Georgiou, 2003)
pojedynczego stanu stacjonarnego obserwowane sa dwa niezerowe stany stacjonarne
roznigce si¢ znacznie stopniami przereagowania substratu weglowego. Zjawisko
wielokrotnosci standw stacjonarnych pocigga za soba konieczno$¢ oceny ich

charakteru stabilnosci. Zagadnienia te omowiono w nastgpnym punkcie.
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Rys. 5.22. Charakterystyka stacjonarna hybrydowego bioreaktora fluidyzacyjnego z zewngtrzng rura
cyrkulacyjng otrzymana dla wybranych wartosci statej inhibicji Ki, oraz dla procesu przyswajania

glukozy (Cz =0,1 kg'm; Ugg = 0,15 m's%);
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Rys. 5.23. Galezie standw stacjonarnych hybrydowego bioreaktora fluidyzacyjnego z zewnetrzng rurg
cyrkulacyjng otrzymana dla wybranych warto$ci statej inhibicji Kin
oraz procesu przyswajania glukozy (Kin —o0)

(7§ =15h; Ugg = 0,15 m-s%);

Wplyw stalej inhibicji na ksztalt i potozenie gal¢zi stanow stacjonarnych
bioreaktora hybrydowego, dla pewnego przedzialu warto$ci stezenia substratu
weglowego w strumieniu zasilajagcym, przedstawiono na rys. 5.23. Wyniki te zostaty
otrzymane dla statych kinetycznych takich jak dla procesu przyswajania glukozy z
dodatkowym zastosowaniem czlonu w rownaniu kinetycznym opisujacym inhibicyjny
wpltyw substratu weglowego. Wptyw inhibicji na charakterystyke stacjonarng
bioreaktora okreslono zmieniajac wartosci statej inhibicji. Dla procesu przyswajania
glukozy, dla ktorego Kin—o0, nie zaobserwowano wielokrotnosci stanow

stacjonarnych. Jednakze dla procesow z inhibicjg substratem weglowym w pewnych

zakresach stezen substratu cj, istnieja wielokrotne stany stacjonarne bioreaktora.

Zmniejszenie wartosci statej inhibicji, czyli zwiekszeniu inhibitujacego wplywu
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substratu weglowego, powoduje wystapienie wielokrotnosci stanow stacjonarnych w
zakresie nizszych stezef Cy, . Im mniejsza warto$¢ Kin tym od mniejszej wartosci Cp
rozpoczyna si¢ zakres stezen, w ktorym uzyskiwany jest wylacznie zerowy stan
stacjonarny.

Z porownania galezi stanow stacjonarnych ao (Cy, ), S2(Cxas ), 72(Ca ) 1 Lo (Cx )

zamieszczonych na rys. 5.23 wynika, ze dla dostatecznie malych wartoSci st¢zenia
substratu weglowego ksztalt gatezi stanow stacjonarnych dla proceséw inhibitowanych

substratem weglowym jest jako$ciowo taki sam jak dla procesu przyswajania glukozy.

Stopniowe zwigkszanie C,, powoduje poczatkowo znaczny wzrost stopnia

przereagowania substratu weglowego spowodowany zwigkszeniem si¢ szybko$ci
procesu przy dostatecznie wysokim stezenia tlenu w fazie ciektej, a tym samym w

biofilmie. Skutkuje to wzrostem grubosci biofilmu (rys. 5.23d). Przy dalszym wzro$cie

stezenia substratu c,, dochodzi do spadku uzyskiwanych wartosci stopnia przemiany

a. Wynika to z niedoboru tlenu w $rodowisku reakcyjnym.

W przypadku procesoéw z inhibicja substratem wraz z dalszym wzrostem stgzenia
substratu weglowego w strumieniu zasilajagcym zaczyna ujawniaé si¢ jego inhibicyjny
wplyw. Dochodzi do stopniowego spadku stopnia przereagowania substratu
weglowego oraz stezenia biomasy. Jednocze$nie obserwuje si¢ Wzrost grubosci
biofilmu na ziarnach no$nika. Wewnatrz biofilmu istnieje rozktad stezen substratu
weglowego oraz tlenu wynikajacy z oporéw ruchu masy reagentow. Srednie stezenia
substratu weglowego wewnatrz biofilmu sg zatem nizsze, niz w fazie cieklej. Pomimo
znacznego ograniczenia szybkosci procesu mikrobiologicznego w fazie cieklej
spowodowanego wptywem inhibicji substratem weglowym, w biofilmie nadal nie
dominuje inhibicyjny wptyw stgzenia tego substratu. Tak wiec zjawisko inhibicji w
fazie ciektej powoduje zwigkszenie szybko$ci wnikania masy substratow do biofilmu.

Tym mozna ttumaczy¢ wzrost jego grubosci. Zwigkszenie C,, ponad pewng warto$¢

powoduje spadek grubosci biofilmu. Dochodzi wéwcezas do inhibicji procesu
substratem weglowym wewnatrz samego biofilmu. Charakterystyki stacjonarne

uzyskiwane dla procesOw z inhibicjg substratem wykazuja dwa maksima lokalne
grubosci biofilmu. Drugie maksima grubosci Lp lezg nieco ponizej wartosci Cpy

odpowiadajacej punktowi zwrotnemu galezi stanéw stacjonarnych. W otoczeniu takich
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warto$ci stezenia substratu weglowego €, dochodzi do zmiany liczby stanéw

stacjonarnych.

Oceniajagc potencjalne zastosowanie praktyczne bioreaktora do prowadzenia
bioprocesow inhibitowanych substratem weglowym na podstawie rys. 5.23 nalezy
pamigtaé, ze w aerobowej biodegradacji zwigzkow takich jak fenol, do bioreaktora
dostarcza si¢ faze ciekla o stezeniu substratu weglowego z reguty ponizej 0,1 kg/m?. Z
rys. 5.23 wynika, ze wowczas uzyskuje si¢ dostatecznie wysokie stopnie przemiany.
Wykresy przedstawione na rys.5.23 wykonano réwniez dla wiekszych st¢zen

substratu weglowego w strumieniu zasilajagcym ze wzgledéw poznawczych.

5.7. Analiza stabilno$¢ stanow stacjonarnych hybrydowych bioreaktoréw

fluidyzacyjnych

W rozdziale 4 niniejszej rozprawy stwierdzono, ze do analizy stabilno$ci stanow
stacjonarnych hybrydowych bioreaktoréw fluidyzacyjnych mozna wykorzystac¢
przedstawiong i zweryfikowang przez Stryjewskiego (2015) metode opierajaca si¢ na
dwoch hipotezach opisanych we wczesniejszych rozdziatach. W punkcie 5.7 zostang
przedstawione wyniki reprezentatywne dotyczace stabilnosci lokalnej standéw
stacjonarnych analizowanych bioreaktorow. Na wszystkich rysunkach zamieszczonych
w tym punkcie liniami cigglymi oznaczono fragmenty galezi stanéw stacjonarnych
odpowiadajagce stanom stabilnym, natomiast liniami przerywanymi - stanom
niestabilnym. W trosce o przejrzystos¢ wynikéw przedstawionych we wczesniejszych
podrozdziatach, tj. 5.1- 5.6, nie zamieszczono tam informacji o charakterze stabilnosci
lokalnej standw stacjonarnych.

Sposrod otrzymanych wynikow wybrano te, ktore $wiadcza o wielokrotnosci
stanow stacjonarnych. Zjawisko zmiany krotno$ci stanéw stacjonarnych jest bowiem
przestankg do przeprowadzenia analizy stabilnosci tych stanoéw (Seydel, 2010).
Stosowanie w praktyce przemystowej warunkow pracy bioreaktoréw, w ktorych
wystepuja wielokrotne stany stacjonarne jest niekorzystne. Mozliwa staje si¢ bowiem
nagla zmiana osigganych warto$ci stopni przereagowania. Instalacje takie nie moga
funkcjonowa¢ bez odpowiedniego uktadu regulacji automatycznej, a bezpieczne

warunki pracy bioreaktora odpowiadajg obszarom pojedynczych stabilnych stanow
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stacjonarnych. Wielokrotno$¢ stanéw stacjonarnych zostata zaobserwowana tylko dla
aerobowych procesow mikrobiologicznych z inhibicja substratem weglowym.

Charakter stabilnosci liniowej okreslono dla gatezi stanow stacjonarnych
wybranej z rys. 5.22, dla ktorej wartoéé statej inhibicji wynosi 0,01 kg-m=. Wyniki
zamieszczono na rys. 5.24. W zakresie dostatecznie dtugich czaséow przebywania
cieczy w aparacie wystepujg stabilne niezerowe stany stacjonarne, dla ktorych
obserwuje si¢ wysokie wartosci stopnia przereagowania substratu weglowego.
Jednakze zmniejszanie czasu przebywania cieczy wptywa na zmiane¢ krotno$ci stanow
stacjonarnych. Pojawia si¢ dodatkowy, niezerowy stan niestabilny o nizszej warto$ci
stopnia przereagowania substratu weglowego. Ten fragment galezi stanow
niestabilnych konczy si¢ w punkcie odpowiadajagcym zerowej grubosci biofilmu
(rys. 5.24d). Warto podkresli¢, ze w calym zakresie czasOw przebywania cieczy w
aparacie mozliwy jest rowniez zerowy Stan stacjonarny. W stanie tym zar6wno stopien
przereagowania substratu weglowego, bezwymiarowe stezenie biomasy jak i grubosé
biofilmu przyjmuja zerowe warto$ci. Natomiast bezwymiarowe stezenie tlenu
rozpuszczonego w fazie cieklej osigga warto$¢ stgzenia rownowagowego. Przy
wzroScie zastosowanego czasu przebywania cieczy w bioreaktorze dochodzi do
zmiany stabilnosci tego stanu zerowego.

Zgodnie z rys. 5.24, hybrydowy bioreaktor fluidyzacyjny wykazuje dla bardzo
matych czaséw przebywania cieczy tylko jeden stabilny stan stacjonarny, bedacy
stanem zerowym. Zwigkszanie r; oznacza przesunigcie warunkow pracy do zakresu
tego parametru, w ktorym wystepuja trzy stany stacjonarne, tj. zerowy stan stabilny,
posredni stan niestabilny oraz gorny stabilny stan stacjonarny. Zastosowanie czasu
przebywania cieczy, dla ktorego na rys. 5.24d dochodzi do przeciecia niestabilnego
fragmentu galezi standow stacjonarnych z osig odcietych, czyli Lo =0, powoduje
zmian¢ charakteru stabilno$ci stanu zerowego. Dla wigkszych warto$ci czasu
przebywania cieczy, w bioreaktorze wystgpuja dwa stany stacjonarne, tj. stabilny

gorny stan stacjonarny oraz zerowy stan niestabilny.
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Rys. 5.24. Charakterystyka stabilnosci liniowej stanow stacjonarnych hybrydowego bioreaktora
fluidyzacyjnego z zewnetrzng rurg cyrkulacyjng otrzymana dla warto$ci stalej inhibicji Kin=0,01 kg-m=
(Ca = 0,1 kg'm3; Upg = 0,15 m-s);

Na rysunku 5.25 przedstawiono charakterystyki stacjonarne bioreaktora
hybrydowego z zewnegtrzng rurg cyrkulacyjng dla tak szerokiego zakresu stezen
substratu weglowego w strumieniu cieczy zasilajacej, aby okresli¢ obszar stanow
wielokrotnych. Zawarto na nim réwniez informacje dotyczace stabilnoSci
poszczegodlnych standw stacjonarnych. Do analizy przyjeto proces aerobowej
biodegradacji fenolu. Podobnie jak na rys.5.24, na galezi stanow stacjonarnych
pojawia si¢ punkt zwrotny, w ktorym dochodzi do zmiany krotnosci i stabilno$ci
stanow stacjonarnych. Oprocz stabilnego stanu gornego oraz stanu zerowego, istnieje
posredni niestabilny stan stacjonarny. Stany posrednie, oznaczone na rys. 5.25 linig
przerywana, charakteryzuja si¢ niskimi stopniami przereagowania substratu A oraz

cienszymi biofilmami i nie sa interesujace z technologicznego punktu widzenia.
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Rys. 5.25. Charakterystyka stabilnosci liniowej stanow stacjonarnych hybrydowego bioreaktora
fluidyzacyjnego z zewnetrzng rurg cyrkulacyjng otrzymana dla procesu biodegradacji fenolu

(7g =15h; Ugg = 0,15 m-s%);

Gale¢zie stanow stacjonarnych, zamieszczone na rys. 5.25, mozna podzieli¢ na
trzy zakresy, tj. obszar podwojnych, potrdjnych oraz pojedynczych stanow

stacjonarnych. W zakresie niskich stezen C,, Wwystepuje goOrny stabilny stan
stacjonarny oraz zerowy stan niestabilny. Zwiekszenie C,, prowadzi do wystgpienia

potrdjnych standw stacjonarnych. Obecny jest dodatkowo posredni stan niestabilny.
Dla bardzo wysokich stezef substratu weglowego w strumieniu zasilajacym mozliwy
do osiagniecia jest tylko pojedynczy stabilny zerowy stan stacjonarny. Wystepowanie
wielokrotnos$ci niezerowych stanow stacjonarnych dla wysokich wartosci stezen fenolu
w fazie cieklej nie jest niebezpieczne z procesowego punktu widzenia, gdyz znacznie
wykracza poza zakres stgzen tego substratu jakie stosowane sg w praktyce

przemystowe;.
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Wykazano, ze dla zakresu warunkéw procesowych, w ktorych moga by¢
prowadzone procesy mikrobiologiczne bedace przedmiotem przedlozonej rozprawy
nalezy spodziewa¢ si¢ istnienia pojedynczych niezerowych stabilnych stanow
stacjonarnych. W instalacjach przemystowych moze dochodzi¢ do niewielkich wahan
zarbwno objetosciowych natezen przeptywu surowca, jak 1 stezen substratu
weglowego w strumieniu zasilajgcym. W takich przypadkach brak punktoéw zwrotnych

na galeziach standw stacjonarnych jest okoliczno$cig korzystng.

144 —



6. PODSUMOWANIE WYNIKOW I WNIOSKI

Obserwowany rozwoj nauk przyrodniczych i technologii w duzej mierze
zwigzany jest z wykorzystaniem proceséw mikrobiologicznych. Poszukiwane s3
rozwigzania zarowno technologiczne, jak i1 konstrukcyjne umozliwiajace uzyskanie
wysokich stopni przereagowania substratow przy zminimalizowaniu kosztow budowy
aparatury oraz eksploatacji danej instalacji. Trendy w rozwoju konstrukcji
bioreaktorow skierowane s3 ku aparatom wykazujacym nie tylko znaczne
efektywnosci, ale rowniez wigksze bezpieczenstwo procesowe, niz standardowo
stosowane aparaty. Jednym z takich nowoczesnych rozwigzan sa hybrydowe
bioreaktory fluidyzacyjne, ktérych wlasciwosci procesowe nie byty dotychczas znane.
Mozna wyrozni¢ trzy rozne konstrukcje hybrydowych bioreaktoréw fluidyzacyjnych,
tj. aparaty z zewnetrzng rurg cyrkulacyjng oraz z wewngtrzng cyrkulacjg cieczy z
dodatkowg strefa odgazowania lub bez tej strefy.

Skutecznym i wielokrotnie sprawdzonym sposobem analizy wlasciwosci
procesowych obiektéw inzynierii i technologii chemicznej jest analiza nieliniowa ich
standw stacjonarnych. Dotyczy to réwniez analizowanych w rozprawie hybrydowych
bioreaktorow fluidyzacyjnych. Stworzenie modeli matematycznych tych obiektow,
zaproponowanie metod numerycznych ich rozwigzania oraz analiza wplywu
parametrow ruchowych na ich wlasciwosci stacjonarne jest istotna glownie ze
wzgledow poznawczych. Na tej podstawie mozna nastgpnie dokona¢ oceny
technologicznej i zakresu stosowalno$ci takich aparatow.

W niniejszej rozprawie zostaty zaproponowane modele matematyczne trzech
typow, wymienionych powyzej hybrydowych bioreaktoréw fluidyzacyjnych, jak
rowniez dokonano analizy nieliniowej standw stacjonarnych mozliwych do realizacji
w takich aparatach. Utworzone i oméwione modele matematyczne opisujgce acrobowe
procesy mikrobiologiczne w tego typu bioreaktorach nie byty, jak dotychczas,
przedmiotem badan teoretycznych w innych osrodkach.

Rozdzial drugi przedlozonej rozprawy zostat poswiecony hydrodynamice

hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych. Zaproponowano prosty, a jednocze$nie
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wystarczajaco doktadny model hydrodynamiki aparatéw zardwno z zewnetrzng jak
réowniez z wewnetrzng cyrkulacja cieczy. Prawidlowy opis matematyczny
hydrodynamiki bioreaktoréw hybrydowych jest niezbedny do przeprowadzenia analizy
nieliniowej ich stanow stacjonarnych. Zamieszczono roéwniez wyniki badan
doswiadczalnych pozwalajace na dobdr odpowiedniej korelacji umozliwiajacej analize
wlasciwos$ci hydrodynamicznych fluidyzujacego zloza materiatu drobnoziarnistego.

W rozdziale trzecim zaproponowano modele matematyczne aerobowych
procesdéw  mikrobiologicznych prowadzonych w hybrydowych bioreaktorach
fluidyzacyjnych z zewnetrzng rurg cyrkulacyjng oraz z cyrkulacja wewnetrzng z
zastosowaniem, lub bez, powigkszonej strefy odgazowania cieczy. Podczas tworzenia
roOwnan opisujacych bioprocesy zachodzace w aparatach wzigto pod uwage dwa
graniczne modele hydrodynamiki fazy cieklej, tj. calkowite jej wymieszanie oraz
przeptyw ttokowy. W dalszych czegsciach rozprawy dokonano poréwnania wptywu
zalozonego charakteru przeptywu fazy cieklej na uzyskiwane stopnie przereagowania
substratow.

W modelach matematycznych, bedacych przedmiotem pracy, zatozono
stosowanie sferycznych ziaren no$nika, istnienie zewnetrznych oporéw wnikania masy
do Dbiofilmu, oporu dyfuzyjnego w biofilmie oraz przebieg procesu
mikrobiologicznego zarowno w biofilmie jak i w fazie ciekte;j.

Zgodnie z zalozeniami zawartymi w rozdziale trzecim, modele matematyczne
hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych sga uniwersalne ze wzglgdu na mozliwos¢
zastosowania w nich dowolnej dwusubstratowej Kkinetyki aerobowego procesu
mikrobiologicznego. W niniejszej rozprawie przyjeto dwa dobrze znane modele
kinetyczne takich procesoéw, tj. przyswajanie glukozy przez bakterie Pseudomonas
aeruginosa oraz biodegradacj¢ fenolu z wykorzystaniem bakterii Pseudomonas putida,
jako szczegolne przypadki procesow aerobowych. Uzywano réwniez pewnych modeli
abstrakcyjnych, nie zwigzanych $cisle z konkretnym procesem, w celu dokonania
ogolnej analizy wptywu wybranych parametrow na charakter stanow stacjonarnych.

Rozdziat czwarty rozprawy poswigcony zostal metodom analizy nieliniowe;j
stanow stacjonarnych bioreaktorow hybrydowych. Opisane zostalty w nim zastosowane
algorytmy numeryczne oraz metoda analizy stabilnosci stanow stacjonarnych.

W  rozdziale pigtym zaprezentowano wybrane wyniki eksperymentow

numerycznych. Analizie poddano: warunki stosowania hybrydowych bioreaktorow
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fluidyzacyjnych, wptyw charakteru przeptywu cieczy w poszczegélnych strefach
aparatow, poroéwnanie roznych konstrukcji bioreaktorow hybrydowych, wptyw
kinetyki procesu mikrobiologicznego, wplyw stezenia substratu weglowego w
strumieniu  zasilajacym, czasu przebywania cieczy w bioreaktorze, stopnia
napowietrzenia fazy ciektej, srednicy ziaren nosnika oraz wysokos$ci ztoza materiatu
drobnoziarnistego w warunkach minimum fluidyzacji na ksztalt i potozenie gatezi
stanow stacjonarnych badanych bioreaktorow.

Gléwnym celem programu badawczego rozprawy bylo wlasnie poznanie
charakterystyk stacjonarnych hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych. W zwiazku
Z brakiem wcze$niejszych opracowan na ten temat, przewazajaca wigkszo$¢ wnioskow
ma charakter poznawczy. Jednakze na etapie projektowania takich aparatow i
procesOw mozna wykorzysta¢ utworzone modele matematyczne i charakterystyki
stacjonarne w celu okreslenia zdolnosci przerobowej danego, wybranego aparatu oraz
bezpiecznych warunkéw jego pracy.

Dos$¢ ztozona budowa hybrydowych bioreaktoréw fluidyzacyjnych skutkuje
potrzeba poznania hydrodynamiki ich pracy dla realizacji aerobowych procesow
mikrobiologicznych. Prawidtowe warunki pracy bioreaktora hybrydowego, tj. brak
cyrkulacji pecherzy powietrza oraz niezaburzona fluidyzacja bioziaren, s3 powodem
do okreslenia zakresow mozliwych do stosowania objetosciowych natezen przeptywu
mediow, zwlaszcza powietrza.

Wykazano, ze analizowane aparaty hybrydowe cechuja si¢ zwigkszeniem
bezpieczenstwa procesowego. Jest to spowodowane brakiem wystepowania zjawiska
wymycia biomasy z bioreaktora. Jednocze$nie aparaty hybrydowe umozliwiaja
uzyskiwanie wigkszych lub porownywalnych stopni przemiany substratu w stosunku
do klasycznych barbotazowych bioreaktorow zbiornikowych (rys. 5.6 - 5.9). Sposrod
trzech typow hybrydowych bioreaktoréw fluidyzacyjnych, aparat z zewnetrzng rurg
cyrkulacyjng umozliwia osiagnigecie najwyzszych stopni przereagowania substratu
weglowego ze wzgledu na mozliwos$¢ lepszego natlenienia srodowiska reakcyjnego
(rys. 5.11). Zatem najbardziej uzasadnione staje si¢ stosowanie wilasnie takich

aparatow.

Dokonano oceny struktury strumienia cieczy w poszczeg6lnych strefach aparatu

na uzyskiwane stopnie przemiany substratu weglowego. W tym celu przyjeto dwa
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skrajne modele, tj. idealne wymieszanie we wszystkich strefach aparatu oraz przeptyw
tlokowy w strefie barbotazu i opadania cieczy. Na rys.53 i 5.4 pordwnano
charakterystyki stacjonarne bioreaktorow uzyskane dla tych skrajnych modeli.
Wykazano brak znaczgcych roznic pomigdzy charakterystykami stacjonarnymi
bioreaktoréw hybrydowych z przeptywem tlokowym i catkowitym wymieszaniem
cieczy w strefie barbotazu ,,2” 1 opadania cieczy ,,3”. Wynika to z pomijalnie matych
spadkow stezen substratu podczas jednokrotnego przeptywu fazy ciektej przez dang
strefe¢ oraz stosunkowo krotkiego czasu przebywania cieczy w poszczegdlnych
strefach.

Na podstawie wykonanych symulacji numerycznych wyznaczono zakresy
czasOw przebywania cieczy, dla ktorych uzyskuje si¢ wysokie stopnie przereagowania
substratu weglowego (rys. 5.14). Hybrydowe bioreaktory fluidyzacyjne umozliwiajg
osiaggni¢cie zadawalajacych stopni przemiany juz dla bardzo krotkich czasow
przebywania cieczy, nawet ponizej 8 h.

Stezenie substratu weglowego C;; w strumieniu zasilajgcym jest parametrem,

ktory moze ulega¢ zmianom W czasie pracy rzeczywistej instalacji przemystowej. Z

tego powodu na rys. 5.15 przedstawiono wptyw C, na charakterystyke stacjonarng

bioreaktora oraz grubo$¢ biofilmu. Wykazano, ze dla st¢zen substratu weglowego
spotykanych w praktyce, hybrydowe bioreaktory fluidyzacyjne zapewniajg osiagnigcie
wysokich stopni przemiany.

W rozprawie udowodniono, ze duze znaczenie dla efektywnej pracy
hybrydowych bioreaktorow fluidyzacyjnych ma roéwniez charakterystyka i ilos§¢
materialu  drobnoziarnistego, bedacego nosnikiem do immobilizacji biofilmu.
Obecnos¢ ztoza fluidalnego nie tylko zwigksza bezpieczenstwo procesowe, ale
rowniez powoduje wzrost wydajnosci bioreaktora. Okazuje si¢, ze zmiana $rednicy
nos$nika nie ma wigkszego wptywu na charakterystyke procesowa bioreaktora. Zatem
uzycie drobnych ziaren w celu zwigkszenia ich powierzchni wilasciwej nie bedzie
dobrym rozwigzaniem. Mniejszym ziarnom odpowiadaja mniejsze predkosci
unoszenia, a to powoduje ich gromadzenie si¢ pod goérnym dnem sitowym strefy
fluidyzacji.

Innym sposobem zwigkszenia powierzchni dostgpnej do immobilizacji

mikroorganizmow jest zwiekszenie udziatu ciata statego w bioreaktorze. Wykazano, ze
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wplyw obecnosci ciata stalego w zlozu fluidalnym na uzyskiwane stopnie przemiany
substratu weglowego jest silnie zréznicowany w zaleznos$ci od ilo$ci tego ciata statego.
Jezeli w zlozu znajduje si¢ niewielka ilo$¢ bioziaren, to woéwczas zwiekszenie ich
liczby powoduje silny wzrost stopnia przemiany substratu weglowego. Od pewnego
udzialu ciata stalego poczawszy, dalsze jego zwigkszanie nie powoduje juz poprawy
efektywnosci pracy bioreaktora (rys. 5.18). Tlumaczy to si¢ wyczerpaniem obydwu
substratow.

Ocenie poddano réwniez wptyw statej szybkosci zrywania biofilmu na zdolnos¢
przerobowg bioreaktora. Warto$¢ tego wspodtczynnika jest trudna do wyznaczenia,
gdyz zalezy od wielu czynnikéw, tj. rodzaju i gatunku mikroorganizméw, morfologii
biofilmu oraz warunkéw hydrodynamicznych w bioreaktorze. W doniesieniach
literaturowych cytowane sa bardzo zr6znicowane warto$ci tego wspotczynnika. Biorac
to pod uwagg, przyjeto dwie wartosci tego parametru kinetycznego, roznigce si¢ o 50%
i wyznaczono dla nich galezie stanow stacjonarnych bioreaktora. Wykazano
(rys. 5.19), ze nawet tak duza zmiana statej zrywania biofilmu nie ma wigkszego
wptywu na uzyskiwane stopnie przereagowania. Jednak jej warto$¢ silnie wptywa na
grubo$¢ biofilmu.

Wiele aerobowych proceséw mikrobiologicznych wykazuje inhibicje¢
substratami, zwlaszcza substratem weglowym. Charakterystyki stacjonarne otrzymane
dla takich procesow znacznie rdznig si¢ od uzyskanych dla proceséw bez inhibicji. Z
tego powodu w rozprawie dokonano oceny wptywu postaci rownan kinetycznych oraz
wartos$ci ich parametréw na wlasciwosci procesowe bioreaktora hybrydowego. Modele
kinetyczne zawieraja bowiem w sobie informacje o ewentualnym inhibitujagcym
wplywie substratow i ich stechiometrycznym zapotrzebowaniu.

Oceny takiej dokonano, biorgc za punkt odniesienia witasciwosci stacjonarne
bioreaktora, w ktorym przebiega dwusubstratowy proces aerobowy bez inhibicji, tj.
typu Monoda-Monoda. W charakterze przykladu przyjeto biodegradacje glukozy.
Nastepnie dokonano modyfikacji réwnania kinetycznego do postaci Haldanea-
Monoda. W ten sposob, zmieniajac stalg inhibicji mozna okresli¢ wptyw hamowania
wzrostu biomasy powodowany substratem weglowym. Przykladem procesowym jest
biodegradacja fenolu.

Wykazano, ze dla procesow z inhibicja pojawiaja si¢ wielokrotne stany

stacjonarne (rys. 5.22, 5.23).
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Inhibicja substratem weglowym powoduje interesujace zjawisko wystgpowania
dwoch maksimoéw lokalnych grubosci biofilmu (rys. 5.22d, 5.23d, 5.24d, 5.25d).
Zjawisko to tlumaczy si¢ wzajemnym oddzialywaniem inhibitujacego wplywu
substratu badz to w fazie cieklej, badz w biofilmie - zaleznie od warunkéw pracy
bioreaktora.

Ilosciowo oceniono réwniez wptyw wspotczynnika wydajnosci tlenu wzgledem
substratu  weglowego, tj. Wra. Jest on jednym z istotnych parametrow modeli
kinetycznych procesow mikrobiologicznych. Wykazano, ze warto$¢ tego parametru
decyduje o doborze warunkéw procesowych aparatu takich jak wspdtczynniki
recyrkulacji cieczy (rys. 5.1, 5.2), czy intensywno$¢ napowietrzania. Wpltywa w ten
sposoOb na geometri¢ aparatu i dobor ziaren nos$nika.

Ostatni z przedstawionych tu wnioskow dotyczy okre§lenia charakteru
stabilnos$ci stanow stacjonarnych. Zastosowano w tym celu analize stabilno$ci liniowej
omowiong w rozdziale 4. Z analizy tej wynikaja dwa wazne wnioski o znaczeniu
poznawczym 1 praktycznym. Omoéwiono je ponizej.

1) W przypadku procesé6w mikrobiologicznych przebiegajacych bez inhibicji
substratem, wszystkie niezerowe stany stacjonarne sg jednokrotnymi stanami
stabilnymi.

2) Dla procesow inhibitowanych substratem weglowym wykryto zjawisko
wielokrotnos$ci standw stacjonarnych. Pojawia si¢ ono zardwno w pewnym przedziale
sredniego czasu przebywania cieczy (rys. 5.24), jak i w pewnym zakresie stgzen

substratu weglowego (rys. 5.25). W tym drugim przypadku wystepuje jednak dla

c

. . C
duzych stezen substratu ~Af

, znacznie przekraczajacych stezenia stosowane w
praktyce przemystowej. Nie jest zatem zrodlem ewentualnego niebezpieczenstwa
procesowego.

Z analizy stabilnosci stanéw stacjonarnych wynika, Ze w przypadku
wystepowania stanéw wielokrotnych, stanami stabilnymi sg niezerowe stany goérne. Z

procesowego punktu widzenia jest to okolicznos¢ korzystna.
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SUMMARY

This thesis focuses on modelling and nonlinear steady-state analysis of hybrid
fluidized-bed bioreactors. The idea behind such devices is to combine air-lift
bioreactors with fluidized-bed apparatuses. It enables the improvement of conditions of
an aerobic microbiological process by combining the advantages of both mentioned
constructions. Mathematical models of three types of such hybrid bioreactors were
formulated, i.e. with external liquid circulation and with internal liquid circulation
without or with an enlarged degassing zone of the liquid phase. Calculations were also
realized to determine the steady states of the analyzed bioreactors with regard to
selected process parameters. Analysis of steady-state branches and the determination
of local stability of these states made it possible to evaluate the operating conditions of
the bioreactors analyzed.

The presented mathematical model of the bioreactor was formulated for a
double-substrate aerobic kinetics of a microbiological process. The model is general in
nature and can be used to analyze any double-substrate process, i.e. with or without
substrate inhibition.

Due to different hydrodynamic conditions prevailing in particular zones of
hybrid devices, the proposed mathematical model includes mass balances of a
carbonaceous substrate, oxygen and biomass in the liquid phase separately for each of
the bioreactor zones, mass balance of oxygen in the gas phase and equations describing
the microbiological process in the biofilm formed on fluidizing particles. For the
steady-state analysis it was also necessary to describe the hydrodynamics of the device
operation.

A simple but sufficiently accurate model of the hydrodynamics of hybrid
fluidized-bed bioreactors was created. Calculations were performed based on which
conclusions were drawn regarding hydrodynamic restrictions of the operation of the
bioreactors analyzed. These limitations have influence on the possibility of changing
the operating parameters in order to increase the efficiency of such devices.
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Two groups of mathematical models of bioreactors have been presented that
differ in the assumed character of the liquid phase flow. For all constructions analyzed,
models were created with perfect mixing of the liquid in the whole apparatus. Models
were also formulated that take into account perfect mixing only in the fluidized-bed
zone and plug flow of the liquid in other zones. In each of these mathematical models,
plug flow of the gas phase was assumed.

Mass balances of a carbonaceous substrate, oxygen and biomass in the liquid
phase take into account the convective inflow and outflow of their mass, mass transfer
between the contacting phases and the microbiological process. It was assumed that the
biofilm is formed on spherical, inert carrier particles. External resistances of mass
transfer from the liquid phase to the biofilm and diffusional mass transfer of the
carbonaceous substrate and oxygen through the biofilm were taken into account. A
uniform biofilm thickness was assumed on all carrier grains, but with different values
depending on a given steady state. Determination of the biofilm thickness was possible
after creating its global biomass balance.

The assumption of the perfect mixing of the liquid in the whole bioreactor
significantly simplifies the mathematical model of the apparatus. Then, for hybrid
fluidized-bed bioreactors without an enlarged degassing zone at steady conditions it
consists of nine algebraic equations describing the liquid phase, two ordinary
differential equations referring to the biofilm process with boundary conditions and the
equation used to calculate the thickness of the biofilm. Because of equipping the
apparatus with an enlarged degassing zone of the liquid, the mathematical model
consists of additional three algebraic equations describing the liquid phase in the
degassing zone.

The mathematical model of steady states of hybrid bioreactors with plug flow of
the liquid phase in the bubbling zone and in the downcomer region is a system of three
nonlinear algebraic equations relating to the liquid phase in the fluidized bed, two
ordinary differential equations used to determine concentrations inside the biofilm with
appropriate boundary conditions, the algebraic equation describing the current biofilm
thickness and six differential equations related to the mass balance in the bubbling and
downcomer zones together with initial conditions.

Steady states have been determined for two limit structures of the liquid flow in

hybrid bioreactors at the same process conditions. Steady-state branches obtained with
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regard to the residence time of the liquid in the bioreactor for perfect mixing of the
liqguid and for piston flow do not differ significantly both quantitatively and
qualitatively. A similar conclusion was drawn from the comparison at varying
concentration of the carbonaceous substrate in the feed stream of the bioreactor.
Therefore, it is reasonable to use the model that takes into account perfect mixing of
the liquid in the whole apparatus, what simplifies the steady-state analysis.

The thesis presents results of numerical simulations used to compare the newly
proposed hybrid bioreactors with standard bubble tank apparatuses. It results that
hybrid bioreactors exhibit similar or higher degrees of conversion of the carbonaceous
substrate compared with tank bioreactors. It is therefore justified to use them in
industrial practice.

Calculations were also performed to compare the three proposed designs of
hybrid fluidization bioreactors. The steady-state characteristics were obtained with
regard to the mean residence time of the liquid, the amount of air supplied and the
concentration of the carbonaceous substrate in the feed stream of the bioreactor. Such a
comparison shows that the construction with an external circulation pipe is the most
advantageous. For hydrodynamic reasons, it enables the best aeration of the reaction
medium, thus achieving high degrees of conversion of the carbonaceous substrate,
especially for its higher concentrations in the feed stream.

The general analysis of the stationary characteristics of hybrid fluidized-bed
bioreactors was related to the assessment of the influence of the following process
parameters: mean residence time of the liquid in the vessel, superficial velocity of air
supplied the apparatus and concentration of the carbonaceous substrate in the liquid
stream supplied to the device on its stationary characteristics depicted by the shape and
position of the steady-state branches.

Ranges of the residence time of the liquid were determined, for which high
degrees of conversion of the carbonaceous substrate are obtained. Oxygen deficiency
causes a decrease in the degree of conversion of the carbonaceous substrate, therefore
special attention has been paid to the effect of aeration intensity.

The influence of characteristics of the fine bed material on the operating
conditions of hybrid fluidized-bed bioreactors was also analyzed in the thesis. A slight
influence of the grain diameter of the biofilm carrier on the obtained conversion

degrees was demonstrated. The change in this diameter is, however, related to the
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disclosure of hydrodynamic constraints resulting from the properties of the fluidized
bed. The diameter of the carrier affects the boundaries of the fluidized bed existence,
determined by the minimum fluidization velocity, the terminal velocity of bioparticles
and the relation between the dynamic height of the bed and the height of the
fluidization zone. A greater effect on obtaining high values of conversion degrees is
exerted by the height of the fluidized bed under conditions of minimum fluidization,
and thus the amount of the solid in the bioreactor. Initially, increasing the bed height,
with sufficient aeration of the liquid phase, enables higher levels of conversion degrees
of the carbonaceous substrate. However, a further increase in this height leads to the
stabilization of the substrate conversion degrees. This means that there is an optimal
amount of carrier grain in the bed.

A significant effect of the biofilm detachment rate coefficient on its thickness has
been proved. According to the results obtained in the submitted thesis, there was no
noticeable effect of the biofilm detachment rate coefficient on the steady-state
characteristics of the bioreactors analyzed.

The influence of kinetics of the microbiological process on the steady-state
characteristics of hybrid bioreactors was also analyzed, i.e. the analysis covered
transformations following the Monod-Monod and Haldane-Monod kinetics. In
addition, the influence of the yield coefficient of oxygen with regard to the
carbonaceous substrate was determined. It has been shown that for higher values of
this coefficient, smaller degrees of conversion of the carbonaceous substrate are
obtained. Taking into account the carbonaceous substrate inhibition leads to the
conclusion that the smaller the value of the inhibition constant, the lower the degree of
conversion of the carbonaceous substrate is obtained. The results also show that for
processes with the inhibition by the carbonaceous substrate, multiple non-zero steady
states may occur in hybrid bioreactors. However, if a given microbiological process
does not exhibit the substrate inhibition, only single, non-zero steady states with stable

character can be achieved.
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