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Kivonat

A dolgozat a folyadék-folyadék és gaz-folyadék rendszerek homogenizalasi és
anyagatadasi intenzifikéalasat targyalja belsécirkulécios és kiilsdcirkulacios airlift
késziilékben, valamint mechanikus keverd nélkiili, sikfenekt, kiils6écirkulacios
taroldtartalyban.

A keveredési vizsgalatok impulzus és kiszoritasos technikaval, az anyagatadasi
mérések szulfitoxidacios modszerrel torténtek.

A tarolotartaly esetében a keveredés mértékének meghatarozasa valoszinlségi
modell segitségével késziilt.

A belsdcirkulécios airlift késziilékben 1 tipusu betétcsovekkel lehetett a keveredési
1d6t csokkenteni.

A kiilsécirkulacios airlift késziilékben végzett mérések egy tobbesoves oxidacios
reaktor kifejlesztését alapoztdk meg.

A sikfenekli tarolotartdly esetében specidlis csdspirdlos recirkulacios keveréssel
homogén allapotot lehet elérni és fenntartani, amit a valdsziniiségi modell is igazolt.

Az értekezés minden megoldasra ipari megvalositast is ismertet.

Abstract
Intensification of homogenization and transfer processes
The thesis deals with the intensification of homogenization and mass transfer
processes in liquid-liquid and gas-liquid systems in internal and external circulation
airlift units and external circulation flat-bottom vertical storage tanks without

mechanical mixers.

Mixing processes were studied with pulse and displacement techniques, whereas
mass transfer measurements were carried out using the method of sulfite oxidation.

In the storage tank the state of mixing was determined using a probability model.

In the internal circulation airlift unit mixing time was reduced with novel types of
insert tubes.

Measurements carried out with the external circulation airlift unit facilitated the
development of a multi-tube oxidation reactor.



In the case of the flat-bottom storage tank homogenization was ensured using special
coiled-tube recirculation mixing and confirmed with a probability model.

In the thesis industrial application is given for each topic.

Auszug

Die Intensivierung von Homogenisations und Ubergangsprozessen

In der Dissertation wird die Intensivierung der Homogenisierung und des
Stoffiiberganges von Fliissigkeit/Fliissigkeits— und Gas/Fliissigkeits-Systemen in
einem Airlift-Apparat mit Innen— und Aussenzirkulation und in einem flachbddigen
Beh-lter ohne Rithrwerk, der mit einer Aussenzirkulation versehen ist, erdrtet.

Die Vermischungsuntersuchungen wurden durch Impuls- und Ausdriickungs-
Technik, die Stoffiibergangsversuchen durch Sulfitoxydationsmethode durchgefiirt.

Bei dem Beh-lter wurde der Vermischungsgrad mit Hilfe einer
Wahrscheinlichkeitsmethode bestimmt.

In dem Airlift-Apparat mit Innenzirkulation konnte die Vermischungszeit durch
Einsatzrohren von neuem Typ verkiirzt werden.

Die Messungen, die in dem Airlift-Apparat mit Aussenzirkulation durchgefiihrt
wurden, haben die Entwicklung eines Mehrrohren-Oxydationsreaktors begriindet.

Bei dem flachbddigen Beh*lter kann man durch Rezirkulationsmischung mit
speziellem Spiralrohr einen homogenen Zustand erreichen und aufbehalten, den auch
das Wahrscheinlichkeitsmodell best-tigt.

In der Dissertation sind fiir alle Forschungs- und Entwicklungsergebnisse industrielle
Beispiellosungen dargelegt.



Bevezetés

Elozmények és célkitlizések

A vegyi- ¢és rokonipari technoldgidk folyton megijuld problémakoére az
intenzitasparaméterek homogenitasanak a biztositasa és a fazisérintkeztetés javitasa.
A ho- €s anyagatadasi folyamatok intenzifikaldsat az dramlési koriilmények dontden

befolyasoljak.

Kedvezobb impulzusatadas valdsithatdo meg kiils6 €s belsé recirkulaciot alkalmazo
berendezésekben a tisztan mechanikus keverési moddszerekhez képest. Tovabbi
lehetdséget kindl a homogenizalas és a fazisérintkeztetés javitasara a statikus keverdk
alkalmazasa. Ezekkel a keverd elemekkel részben vagy egészben ki lehet véltani a
mechanikus keverdket, mik6zben az aramlé rendszerek hidrodinamikai tulajdonsagat
is kedvezéen megvaltoztatjdk. Mivel aramld rendszerekrol van sz, a statikus
keverdk els6sorban a folyamatos technologidkban elterjedtek, de recirkulaciot
alkalmazva a szakaszos rendszerekben is hasznalhatoak. Sok esetben ilyenkor
példaul egy autoklav csak tarolasi funkciot tolt be.

A nagyméretli tarolotartalyoknal akar a homogenitas fenntartasara, akar valamilyen
adalékanyag bekeverésére, vagy csak a homérséklet kiegyenlitésére 4ltalaban
mechanikus keverdket hasznalnak. A tapasztalat szerint még jelentdés energia
befektetés ellenére is ezekben a tartdlyokban, amelyek tilnyomd tobbsége
allohengeres, sikfenekii tartaly, jelentdés holtterek alakulnak ki. A holtterek

kialakuldsat jelenleg nem lehet eldre precizen megadni.

Munkam soran célul tiztem ki folyadék-folyadék és gaz-folyadék rendszerekben a
homogenizalasi és az anyagatadasi folyamatok intenzifikalasat kiilonbozo
berendezésekben, ugymint belsé cirkulaciés ¢€s kiilsd cirkulacids ,airlift”
késziilékekben, valamint mechanikus keverd nélkiili sikfenekii, kiilsocirkulacios

taroldtartaly alkalmazésa soran.



A tarolotartdly esetében tovabbi célom volt a tartdlyon beliili keveredés
meghatarozdsa a hoémérsékletgradiens iddbeni véltozdsanak mérésével és egy

valoszinliségi modell segitségével.

1. IRODALMI OSSZEFOGLALAS

1.1. Az airlift reaktorok jellemzése

Az airlift reaktorok olyan gaz-folyadék érintkeztetok, melyekben a folyadékcirkulaciot
jol definidlt aramléasi uton, e célbol kialakitott térben hozzdk létre. Az egyik
legjelentdsebb tulajdonsaguk tehat a folyadékaramlas iranyitottsdga, azonban a
kiilonbozé  tipusoknal erre a mozgasra kiilonféle véletlenszeri mozgéasok
szuperponalodnak, ezaltal bonyolult hidrodinamikai viszonyok jonnek létre, melyek a
gaz hold-up-pal, a folyadéksebességgel, gaz ¢és a folyadék recirkulacioval,
anyagatadassal és a keveredéssel jellemezhetok. A sokféle paraméter kovetkeztében a
reaktorok leirasa még idedlis esetben sem egyszeri feladat, amit tovabb nehezit a
szamos megoldési variacio. Bar az airlift reaktorokat egyre novekvd mértékben
alkalmazzak ipari technologidkban, még szamos megvalaszolatlan kérdés meriil fel
tervezésiiknél hidrodinamikai €s anyagatadasi teriileten is.

Az airlift reaktorok mechanikai szempontbol egyszerii felépitésiick. Hidrodinamikai
alapon harom kiilonb6z6 egységre oszthatok.

Az emeld, "riser" zona a strtségkiilonbséget 1étrehozd gazbevezetés kornyezetében
alakul ki, amelyre a folyadék és a gaz folfelé irdnyuld mozgéisa a jellemzo,
hidrodinamikai viselkedése hasonl6é a buborékoszlophoz, azonban airlift reaktorokban
nagyobb az alkalmazhatd gazsebesség, ami elényds a keveredés és az anyagatadas

szempontjabal.

A leszallo agban a "downcomer"-ben a gaz-folyadék diszperzid vagy a gazmentes
folyadék visszajut a riserbe. Ebben a zoénaban az aramlé fluidum egy vagy kétfazisu
lehet, a geometriai kialakitastdl fliggéen a buborékok lefelé illetve folfelé is aramol-
hatnak, amit a buborékok mérete is befolyasol.

A harmadik aramlasi zondban, mely a reaktor tetején helyezkedik el, a gdz-folyadék
részben szétvalik, aramképe a folytonosan kevert iistreaktorhoz hasonlatos. Ennek az



erdsen turbulens zonanak jelent6s szerepe van a folyadék keverésében és a gaz egy

crer

Az airlift reaktorok jellemzden karcsu, magas berendezések, magassag atmérd
aranyuk H*/d=5-20 kozotti érték. Az airlift reaktorok hidrodinamikai viselkedése az
emlitett harom zdéna egymasra hatdsa kovetkeztében alakul ki. Az Gsszetett rendszer
méretnovelése is bonyolultabb. A vizsgalatoknal mindig figyelembe kell venni, vajon
az eredmények a reaktor atlagos mikodésére vonatkoznak-e, vagy egy specifikus
zonara. Példaul a downcomer/riser (AD/AR) keresztmetszet aranyok hatasanak vizs-
gélatara vonatkozo kisérleti munka értékelésénél figyelembe kell venni, hogy az arany
valtoztatdsa nemcsak az &tlagos hold-up-ra, folyadéksebességre, anyagatadasra és
keveredésre gyakorol hatdst, hanem az egyes zondk miikodésére is. Az egyes zonak
tanulméanyozasa lényeges informécidkat szolgaltat a reaktor atadasi jelenségeire és a
méretnovelésre.

1.1.1. Az airlift reaktorok osztalyozdsa

Az airlift reaktorokat altaldban geometriai kialakitasuk alapjan két nagy csoportba
sorolhatjuk:
B - bels6 cirkulécios reaktorok
K - kiils6 cirkulacios reaktorok (1/1.4abra)

A belsé cirkulacids reaktorokban a folyadékaramlas egy egységen beliil torténik. A
legelterjedtebb tipusa a koncentrikus csdves airlift reaktor, amelyet Le Francois
szabadalmaztatott 1955-ben [4]. Ez a tipus egy henger alaktl oszlopban koncentrikusan
elhelyezett betétcsobol all (B1). A gdz bevezetését megvalosithatjuk a betétcsd aljan
vagy az azt korlilvevo korgytiriben. Abban az esetben, ha a gazt a betétcsdbe vezetjiik,
akkor a betétcsovet koriilvevo részben a folyadék lefelé aramlik. Ilyen tipusu reaktort
tanulmanyoztak tobbek kozott Chakravarty €s tarsai [S]. A masik esetet, a korgytr
levegdztetését vizsgalta El Gabbani [6].



1/1. &bra. Airlift reaktorok tipusai

B2 tipusu airlift reaktorral végzett méréseket Orazen és Erickson, valamint Gasner
[7.8], akik a henger - vagy hasab alaka berendezést egy sik lemezzel osztottak két

térrészre.

A B3 tipusu berendezést vizsgalta Chisti [55], aki azért, hogy novelje a downcomer és
a riser kozott az érintkezések szamat, a betétcsovet tobb részre osztotta.

A kiils6 cirkulacios airlift reaktor (K) kettd vagy tobb oszlopbdl all, melyek alul és
feliil 6ssze vannak kapcsolva. Ilyen tipusu reaktort hasznalt Onken és Weiland, Bello,

Kawagoe és Robinson [9,10,11].

Az airlift reaktorok elterjedtek az iparban, sikeresen hasznaljak éleszt6 fermentalasra,
egysejt fehérje eldallitasra [12]. A legsikeresebb alkalmazasa a szennyvizkezelés
teriiletén, biologiai tisztitoként épiilt meg, a berendezést a ICI cég készitette [13].
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1.2. Az airlift reaktorok dramlasi viszonyai

1.2.1. Gaz hold-up airlift reaktorokban

Definicio szerint a gaz hold-up a reaktorra, vagy a reaktor egy szakaszara vonatkozo
gaztérfogat hanyad, ami a leginkabb vizsgalt hidrodinamikai jellemz6. A gaz hold-up
jellemzd a géaz tartozkodasi idejére, hatassal van a folyadék sebességére, az
anyagatadasra és a keveredésre. A gaz hold-up konstans gazsebesség mellett fligg az
ugynevezett csuszasi sebességtdl is. Ez a csuszasi sebesség pozitiv a riser és negativ a
downcomer zonaban. Ez az egyik nyomds ok arra, hogy a gaz hold-up-ot nemcsak a
késziilek egészére, hanem kiilon a riserben €s kiilon a downcomerben is vizsgaljak.
[14].

1.2.1.1. Riser gz hold-up

A gazsebesség novelésével novekszik a riserben a hold-up, de ennek mértékét a
geometriai kialakitds befolyasolja. Ebben a zonaban a folyadéksebesség novelésével
azonos gazbetaplalas esetén a gaz hold-up csokken. Erre a kovetkeztetésre jutottak azok
a kutatok, akik ezt oly mdédon vizsgaltak, hogy a folyadéksebességet a downcomerben
elhelyezett szabalyozdval valtoztattak [9,15-19]. A gaz hold-up akkor éri el a
maximumat, amikor a downcomert teljesen lezarjak. Ekkor a riser gy mukodik, mint
egy buborékoszlop.

A gazbevezetés kialakitdsa is befolyasolhatja a hold-up-ot. Néhany szerzé tigy taldlta,
hogy kiilsd cirkulacids reaktorban a perforalt lemezen keresztiil térténd gazbevezetés
nagyobb hold-up-ot eredményezett, mint a simdn egy csdvon keresztiili [17,20-22].
Ugyanakkor masok nem tapasztaltak ezt a kiilonbséget koncentrikus elhelyezésti belsd
cirkulacids reaktorban [2,23,24].

1.2.1.2. Downcomer gaz hold-up

Meghatdrozd szerepe van a berendezés felsd zdondjanak, ahol a géaz elvalik a
folyadéktol, ami alapvetden befolyasolja a downcomerben kialakuld hold-up-ot [2]. Ha
csak kiilon gazbevezetést nem alkalmaznak a downcomerben, a hold-up fiigg a buborék
méreteloszlastol, a gaz és a folyadék aramlasi sebességétol. A folyadék sebességének
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nagyobbnak kell lenni, mint a buborék emelkedési sebessége, ami egyes szerzok szerint
kb. 20-30 cm/s [2,15,25,26].

1.2.1.3. Atlagos g4z hold-up

A fentiek alapjan vilagosan latszik, hogy az airlift reaktorok geometriai kialakitasa
nagymértékben befolyasolja mind az egyes zonak, mind a reaktor egészére vonatkozo
hold-up-ot. A hold-up-ot leird altalanosan érvényes Osszefiiggés az irodalomban nem
talalhato. Kilonféle tipusu airlift reaktorokra a szerzok mas €s mas korrelaciot mutatnak
be aszerint, hogy milyen geometriai kialakitasu berendezésben, milyen tulajdonsagu
folyadékkal végezték munkdjukat. A kisérleti eredmények kiilonb6zdségét a 1/2.4bra
mutatja. JOI megfigyelhetd, hogy 0,2 m/s (riser iires keresztmetszetére szamolt)
gazsebesség (Uggr) tartomanyig a hold-up jelentésen novekszik és a leginkabb hasznalt
0,1-0,2 m/s gazsebesség tartomanyban kb. 10%-os értéket ér el. Néhany kutato
megallapitotta, hogy a gazelosztd fajtaja is befolyasolja a hold-up-ot [23,24,26].
Szamos szerzé [2,15,25] az AD/AR keresztmetszet ardnyt meghatarozonak tartja.
Minden esetben azt talaltdk, hogy a hold-up névekedik csokkend AD/AR ardnynal. A
novekedés mértéke azonban fligg a vizsgalt rendszertél. Az AD/AR arany hatasat a
kovetkezd £6 okokkal magyarazzak:

- a folyadéksebesség viszonylag kisebb a riserben, kisebb AD/AR aranynal.
Emiatt n6 a gaz tartozkodasi ideje a riserben.

- a folyadéksebesség a downcomerben nagyobb, ha kisebb az AD/AR arany.
Emiatt tobb gaz keriil a downcomerbe és megnovekedik mindkét szakasz gaz-
hold-up-ja. Egyidejlileg a folyadék tartézkodasi id6 a downcomerben csokken.

- a reaktorra vonatkozd folyadéksebesség csokken az AD/AR ardny
csokkenésével, a két térrész kozotti strtségkiilonbségbdl eredd hajtderd
csokkenés kovetkeztében, ami fellép, ha a hold-up a downcomerben novekszik.

- minél kisebb az AD/AR arany, az airlift reaktor annal jobban kozeledik a
buborékoszlophoz, a hold-up értéke a maximalishoz.
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1/2. dbra A hold-up valtozasa a gazsebesség fiiggvényében, a tablazatban megadott

forrasmunkak és kisérleti paraméterek alapjan.

Sorsz. Szerz6 Reaktor tipus d [m] dg [m] Folyadék Ref.
1. Barker és Koncentrikus 0.1 0.07 Keményit6 oldat | [38]
Worgan csoves
2. Barker és Koncentrikus 0.3 0.21 Keményit6 oldat | [38]
Worgan csoves
3. Field-Slater | Koncentrikus 0.152 0.095 Viz [1]
csoves
4, Field-Slater | Koncentrikus 0.152 0.095 1% etanol [1]
csoves
5. Field-Slater | Koncentrikus 0.152 0.095 Viz+habzasgatld | [1]
csoves
6. Koide et al. Koncentrikus 0.140 0.094 Viz [23]
csoves
7. Koide et al. Koncentrikus 0.140 0.082 270 [23]
csoves mol/m3BaCl2
8. Koide et al. Koncentrikus 0.140 0.082 50% glicerin [23]
csoves
9. Chakravarti et | Koncentrikus 0.1 0.074 Viz [26]
al. csoves
10. Chakravarti et | Koncentrikus 0.1 0.045 Viz [26]
al. csoves
11. Chakravarti et | Koncentrikus 0.1 0.045 Viz [26]
al. csoves
12. Weiland és Kiils6 0.1 0.05 Viz [9]
Onken visszavezetés
13. Weiland és Kiilsé 0.1 0.05 51% cukor oldat | [9]
Onken visszavezetés
14. Akita és Kiils6 0.33 0.052 Viz [37]
Kawasaki visszavezetés
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1.2.2. Folyadék cirkulacio airlift reaktorban

A folyadék cirkuldcié az airlift reaktorokban a riserben €s a downcomerben 1évd
fluidum strtségkiilonbségébdl ered. A cirkulacio iranya és uthossza viszonylag jol
definidlhato. Az étlagos folyadékcirkulacios sebességet [Urc] Blenke [27] a kovetke-
z6képpen definidlta:

Urc = XJ/te (1/1)
ahol:
X, egy cirkuléci6 utjanak a hossza,
t. egy cirkulacios kor megtételéhez sziikséges 1d6

Az atlagos folyadéksebességhez képest sokkal nagyobb jelentdségii a downcomerban
¢s a riserben kialakuld sebesség, amelyek az atlagsebességtol 1ényegesen eltérhetnek a
geometriai paraméterektdl fliggéen. A koztik levd kapcsolat a kontinuitds alapjan
adhat6 meg:

ULRAR=ULDAD ( 1 / 2)

ahol:
Urr,Up - ariserre ill. a downcomerre vonatkozé folyadéksebesség,
AR,AD - ariser ill. downcomer keresztmetszete.

A folyadékcirkulacids sebesség bonyolult kapcsolatban van a hold-up-okkal, hiszen a
cirkuléciés sebesség a riser és a downcomer hold-up-ok eredményeként alakul ki, de
ugyanakkor hatdssal is van ezekre azéltal, hogy noveli vagy csokkenti a buborékok
emelkedési sebességét. A cirkulacidé hatdsa az 4altala létrehozott turbulencia
kovetkeztében a hdatadasban, a gaz-folyadék anyagataddsban is érvényestil, sot
figyelembe kell venni a bioreaktorokban a mikroorganizmusokra gyakorolt
nyirofesziiltségét is. A folyadéksebesség szamitdsara a szerzok olyan modelleket
javasolnak, amelyek az energiamérlegen alapulnak €s a gaz hold-up ismeretét tételezik
fel [5,17,22,28-36].

Az irodalomban talalhaté kiilonbozd kisérleti eredmények Osszehasonlitasat mutatja
be a 1/3. dbra. Az alatta levd tabldzatban tiintettem fel a felhasznalt eredmények
forrasmunkait és a kisérleti koriilményeket. A kutatok kisérleteiket 107°-10° m/s riser
tires keresztmetszetére szamolt gazsebesség [Ugr] tartomanyban 0.02-1.3 AD/AR
aranyu berendezésben végezték kiilonbozé folyadékmagassag (Hp) mellett. Az dbra
szerint a mért értékek tendencidjukban hasonloak, az abszolut értékek azonban a
valtozd paraméterek kovetkeztében eltéroek. A kozeg viszkozitds hatasa szignifikans
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[17]. Az 6sszehasonlitas alapjaul a riser keresztmetszetére szamolt gazsebességet va-
lasztottak.

UR [m/s]
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1/3.4bra A folyadék sebesség valtozasa a gazsebesség fliggvényében a tablazatban
megadott forrasmunkak ¢és kisérleti paraméterek alapjan

Sorsz. Szerz6 Reaktor | Folyadék fazis | Hi[m] dr[m] dp[m] AD/AR | Ref.
tipus
1 Merchuk kiils6 viz 025 0.15x0.015 0.05 0.87 |[16]
visszavezeté
ses
2 Merchuk és kiils6 viz 4-4.5 0.14 0.14 1.0 [17]
Stein visszavezeté
ses
3 Merchuk és kiils6 kiilsnboz6 85 0.1 0.05 025 |[[18]
Stein visszavezeté | folyadékok
ses
4 Akita és kiils6 kiilnboz6 2.8 0.33 0.052 0.02 |[37]

Kawasaki | visszavezeté | folyadékok
ses

5 Akita és kiils6 kiilonb6z6 24,17 0.33 0.075 0.05 | [37]
Kawasaki | visszavezeté | folyadékok
ses

6 Chakravarty | koncentriku |  kiilonboz6 0.73 0.074 0.1 0.83 [5]
et al. s csves folyadékok
7 Barker és | koncentriku | keményitd 0.92 0.07 0.1 1.04 | [38]
Worgan s csoves oldat
8 Siegel et al. osztott viz 4.35-4.5 | 0.09x0.25: | 0.07x0.25:| 0.78: [2]

késziilékes 0.07x0.25 | 0.09x0.25 1.29
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1.2.3. Keveredési idg airlift reaktorban

Ez a paraméter kiilonos jelentdséggel bir a méretndvelésben, a laboratdériumi méretbol
ipari méretre valé tervezésben. Altalaban a labor reaktorokban jobb a keveredés mint az
ipariakban, emiatt példaul az ipari méretli fermentorokban nehezebb optimalis
koriilményeket biztositani a mikrobak szdmara. Raadasul tekintettel kell lenni arra is,
hogy elkeriiljik a mikroorganizmusok karosodasat okozd koriilményeket: példaul
gondoskodni kell pH bedllitdsndl a reagensek gyors elkeverésérdl. A keverési id6 vagy
a homogenitési fok nagyon fontos pl. a rataplalasos fermentaciondl is , mert a tapanyag
beadagoldsa soran olyan helyi koncentracio novekedés 1éphet fel, mely gatlo hatasu a
mikrébaszaporodas vagy temékelodallitds sebességére. Ugyanigy fontos a hdmérséklet
kiegyenlités szempontjabol is.

A folyamatos reaktorokban a keveredés jellemzésére altaldban a tartozkodasi
id6eloszlast szoktak hasznalni. A szokasos moddszer az axialis vagy longitudinalis
modell, melynek elénye, hogy egyszerli egyparaméteres modell. A Fick torvény
analdgidjara felirt modellben hasznalt axialis diszperzios koefficienst, dimenziomentes
formaban Peclet vagy Bodenstein szamként szoktdk kifejezni.[82,83] Szakaszos
rendszerekben a keveredést a keveredési idovel jellemzik, amely a nyomjelzé anyag 90-
95%-0s homogenitasi fok eléréséhez sziikséges id6t jelenti.

Tekintettel arra, hogy az aiflift reaktorban a fluidum mozgasa hasonldé a
csOreaktoréhoz, ezért a folyamatos reaktorra felirt modell is alkalmazhat6. Ugyanakkor
a downcomerban létrej6vd visszacirkulacié miatt a szakaszos rendszerekben hasznalt
modellel is leirhatd. Ugyanis a gazsebesség novelésével novekszik a folyadéksebesség
¢s igy a koncentracioprofil hasonlova valik a folyamatosan kevert tankéhoz.

Sok publikacié foglalkozik mind a kiilsé visszavezetéses [39,18,40-42], mind a
koncentrikus csoves [1,25,39, 43-45] reaktorok keveredésének leirasaval. A legtébb
irodalmi adat szerint folyamatos eljarasokndl a keveredés jellemzésére a Pe-szamot a
gazsebesség fliggvényében vizsgaljak. A 1/4. abran a Pe vs. gazsebesség Osszefiiggést
mutatjuk be a tdblazatban megadott forrasmunkék ¢és paraméterek alapjan.
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1/4.4bra A Peclet szam valtozasa a gdzsebesség fliggvényében az

alabbi tablazat adatai alapjan.

Sorsz. Szerz6 Tipus AD/AR | H*/dgr Folyadék Ref.
1 Weiland és Onken kiilsd visszavez. 0.25 85 viz [18]
2 Weiland és Onken kiils6 visszavez. 0.25 85 2-propanol,1.65% | [18]
3 Weiland és Onken kiils6 visszavez. 0.25 85 CMC 50% [18]
4 Lin et al. kiils6 visszavez. 0.11 20 viz [41]
5 Lin et al. kiils6 0.11 20 viz [41]

visszavez.tereldlemezzel
6 Lin et al. kiils6 0.11 40 viz [41]
visszavez.terel6lemez

nélkiil
7 Bello et al. kiils6 visszavez. 0.69 12 viz [39]
8 Bello et al. kiils6 visszavez. 0.11 12 viz [39]
9 Fields és Slater koncentrikus csoves 1.56 10.5 viz [1]
10 Fields és Slater koncentrikus csoves 1.56 21 viz [1]
11 Fields és Slater koncentrikus csoves 1.56 10.5 viz+habzasgatld [1]
12 Fields és Slater koncentrikus csoves 1.56 10.5 1% etanol [1]
13 Bello et al. koncentrikus csoves 0.13 39.65 viz [10]
14 Bello et al. koncentrikus csoves 0.56 55.6 viz [10]
15 Verlan et al. kiils6 visszavez.teljes Pe 0.25 16.5 50mM KCl oldat | [42]

szam
16 Verlan et al. Pe szadm a riserben 0.25 16.5 50mM KCl oldat | [42]
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A bemutatott mérések szerint a Pe-szdm jelentdsen fligg az AD/AR aranytdl. Az
AD/AR arany novekedése az axidlis diszperzid csokkentését €s nagyobb Pe szamot
eredményez. A reaktormagassadg riseratmérd arany (H*/dR) novelése a folyadék
recirkuldcids sebességndvekedését eredményezi, €s egyben az axidlis diszperzid
novekedését valamint alacsonyabb Pe szdmot von maga utan. A kiillonb6z6 kutatok
munkdiban a Pe-szdm eltéré valtozast mutat a gazsebesség fliggvényében. Lin és
munkatarsai [41], enyhén csokkend valtozast mutatnak be, valamint Weiland és Onken,
Fields és Slater [1,18,] magas gazsebességnél allandosuld Pe-szamot mértek. Masok
pedig novekvo tendenciat is kaptak. Ezek az ellentmondasok tovabbi tanulmanyozast
igényelnek.

Szamos kutaté a keveredési id6t haszndlja az airlift reaktor keveredésének
vizsgalatdhoz [18,25,39,41,43-45,46]. Az 1/5. &bran a ty keveredési id6 vs. gazsebesség
Osszefiiggést mutatjuk be a tablazatban megadott forrasmunkak és paraméterek alapjan.

A kisérleti tapasztalat szerint a keveredési id6 a gaz aramlési sebesség novekedésével
csokken. Meg kell jegyezni, hogy ezeket az eredményeket olyan berendezésekben
kaptak, amelyeknél a gaz-folyadék szeparator vizsgalatat nem tlzték ki célul, pedig a
keveredési idot a szeparator kialakitasa is befolyasolja. Az eredményekre jelentds hatast
gyakorol a jelzéanyag adagolas helyének megvalasztasa is, tekintettel arra, hogy az air-
lift reaktor harom egysége kiilonboz6 keveredési tulajdonsaggal rendelkezik. Ezért az
adatokat nehéz Osszevetni, vagy akar méretnoveléshez felhasznalni. Schuigerl [46]
vizsgalatai soran bebizonyitotta, hogy a legkisebb keveredési idé eléréséhez a
jelzbanyagot a szeparatorba kell juttatni. Az elmondott szempontok alapjan kell
megvalasztani példaul a taptalajok komponenseinek beadagolasi helyét, a rataplalasos
fermentacioknal a tapoldat bevezetési helyét is.
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1/5.4bra A keveredési id6 valtozasa a gazsebesség fliggvényeben,

a tablazatban talalhat6 adatok alapjan.

Sorszam Szerz6 Tipus dr[m] | dp[m] | Folyadék | Ref
1 Weiland koncentrikus csoves 0.117 | 0.200 viz [25]
2 Weiland koncentrikus csoves 0.176 | 0.200 viz [25]
3 Weiland koncentrikus csoves 0.082 | 0.100 viz [25]
4 Kiese et al. koncentrikus cséves 0.060 | 0.100 viz [44]
5 Lin et al. kiils6 visszavezetéses viz | 0.153 | 0.051 viz [41]
6 Lin et al. kiils6 visszavezetéses viz | 0.076 | 0.026 5% viz | [41]
7 Weiland-Onken | kiils6 visszavezetéses viz | 0.100 | 0.050 | 10% viz | [18]
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1.3. Airlift reaktorok energiaigénye

Az el6z6k értelmében a publikéaciok jelentds része a kiilonbozé mért értékeket vagy a
riser feliiletére vonatkoztatott gazsebesség, vagy a riserben levd linedris gazsebesség
figgvényében mutatja be. Mas szerzOk a diszperzid térfogataval szamolnak, csak
egységnyi folyadéktérfogatra adjak meg az energiasziikségletet.

Az energiasziikséglet kiszamitasaban sem egységes az irodalom. Az egyik mddszer az
adiabatikus kompresszio teljesitménysziikségletével vald szamolas [53]. Ez a mddszer
nemcsak a folyadékoszlop magassdgdbol szarmazo nyoméasesést veszi figyelembe,
hanem a levegdelosztoban (fuvoka, perfordlt csd, stb.) fellépd nyomadsesést is. SOt
sokszor figyelembe veszi a kompresszorban, a hajtomiiben, elektromotorban fellépd
veszteségeket is. Az igaz, hogy ez a modszer abszolut értékben jo, de Osszeha-
sonlitdishoz mar nem minden esetben. Ugyanis nem deriil ki beldle, hogy melyik
paraméter (vizmélység, a fivoka vagy esetleg a levegdeldallité rendszer), mekkora
mértékkel jarul az energiaigényhez.

A legjobbnak az izotermikus gédzexpanziobol szamitott energiabevitel tlinik [54]

V. kezdeti térfogatu, n molekulat tartalmazé gaz éltal végzett w munka izoterm
expanzi6 kozben a kovetkezOképpen fejezhetd ki:

Vt
w= [P'dV (1/3)

Va

Idedlis gaznak tekintve és az integralast konstans T mellett elvégezve:

w = nRTln% (1/4)

a

Az egyenlet mindkét oldalat elosztva a munkavégzés (t) idejével:

\
W ORTIn -t (1/5)
t t A/

a

n/t megfelel a Qn, molalis gazdramlasi sebességnek, w/t pedig a P energiasziikségletnek.
lgy,
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P= QmRTln% (1/6)

a

V. és V; helyettesitheté a megfelelé nyomasokkal, ezért

*

P=Q, RTln 11} (1/7)

*

t

A P, =P +p, gH, Osszefliggés behelyettesitésével

Pt* +p, gH,

P=Q_RTIn - QmRTln(l + "Ll“fﬁj (1/8)

t t

vagy, a P/V fajlagos energiasziikséglet bevezetésével:

_ —Qﬂ;/RT 11{1 + Pt Lgf{L] (1/9)

t

P
A%
Tehat az atlagos gazsebesség a reaktorban a kovetkezo (Ug):

Hy,
U, =HL [ugai (1/10)
L 0

¢s az lres keresztmetszetre szdmolt gazsebesség lokalis értéke (U ):

U=y _QuRT (1/11)
A PA

ahol V a lokalis térfogati sebesség és A a reaktor keresztmetszete. Az el6zd
egyenletekbdl, konstans A, Qp, és T értékeknél

_ Q,RTI

U
¢ HA

Hy, 1
[ (1/12)
Ip

Behelyettesitve a P, =P, + p, g1 dsszefliggést és az integralast elvégezve:
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U, ﬂl[lﬂ] W13)
H, Ap, g

figyelembevéve, hogy V=H; A,

RT H
U, =Q“‘—ln(1+ P& Lj (1/14)
Vp.g

h

a (1/9) és (1/14) egyenletek 6sszehasonlitasa utan

P
v - Pele (1/15)

amely konstans keresztmetszetli buborék kolonndkra érvényes. Airlift reaktorokra,
amelyekben a gazsebességet a riser keresztmetszetére definidljadk, az egyenlet az

AD/AR arany felhasznalésaval a kovetkezoképpen modosul:

szLgUG
v 1+@
AR

(1/16)

Ebben az Osszefiiggésben kizardlag az airlift reaktor geometriai kialakitasabol adoédo
paraméterek szerepelnek. Igy két reaktort mar pontosan Ossze lehet hasonlitani.
Ugyanakkor, ha abszolut értékben akarunk Osszehasonlitast végezni, a gazelosztd
ellenallasabol szarmazo energiaigényt kiilon is meg kell adnunk.

1.4. Fazisérintkeztetés intenzifikdlasa statikus keverdkkel

Az anyagatadas az egyik legfontosabb paraméter a fermentécids technologiaban. A
publikalt kisérleti adatok kiilonb6z6 gazeloszté rendszerekre vonatkoznak,
értelemszertien ezért nehezen vethetdk ossze. A levegd diszpergaltsaganak foka és a
fazishatarfeliilet meguajulasa jelentds mértékben befolydsolja az oxigénatadasi

sebességet.

A géaz folyadékban vald diszpergaldsanak egyik lehetséges mddja a statikus keverd
hasznalata. Alkalmazasanak gyors elterjedése a levegdztetési technikdban sok uj
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megoldast eredményezett. A levegdztetett riserben elhelyezett aramlast modosito,
itk6z6 elemek hatdsa a gaz erdteljes diszpergalasdban és jelentds turbulencia
létrehozasaban és ezéltal dllandd hatarfeliilet megujitasban nyilvanul meg.
Természetesen mindez a keverékaram megnovekedett nyomasesése aran valdsul meg.
A statikus keverdknek tobb mint széz fajtasa ismert. Koziiliik levegdztetési célra foleg a
Kenics, Sulzer, Koch és a Polcon cégek altal gyartott statikus elemeket hasznaljak, de
atadasi - aramlasi viszonyok elemzésére igen kevés adat talalhato az irodalomban.

Tobb nagy vegyipari cég (Dow Chemical, Hoechst) sikeresen alkalmazza
szennyviztisztitdjadban a Kenics aerdtorokat. Ezek 0,3 m atmérdjli, 1,5 m magas
muanyag csOben elhelyezett jobbra illetve balra forgatd csavart elemeket tartalmaznak.
Hasonlo kialakitasu a Polcon cég Helixor tipusu aeratora is, ez azonban folyamatos
menetemelkedésti betétet tartalmaz. A statikus keverds aeratorok gazterhelése
egységenként 30-90 m’/h tartomanyba esik és a bevihetd oxigénmennyiség 10-12 m
vizmélység esetén a 6-7 kg/h értéket is elérheti. Energetikai hatasfokuk a kialakitasuktol
az lizemelési koriilményektdl, de dontden a kompressziotdl fiiggden elérheti a 2,9-32 kg
0,/kWh értékét. Gyenis, Simon és munkatarsaik [60,61] olyan aeratorrdl szamolnak be,
amelyik a hidrodinamikai viszonyok javitasara és a cso felett kialakulé buborékoszlop
kontrakciojanak a megakadélyozasara egy also konfuzorbol és egy felsé diffuzorbol All.
Az aerator oszlop kilépd nyilasa felett specidlis kialakitast iitkozo-tereld lap
helyezkedik el a buborékoszlop tovabbi széthizasara. Az eldnyos aramlasi kialakitas
adott gazterhelés esetén nagyobb mennyiségii folyadék ataramldsat teszi lehetdvé.
Simon ¢s munkatarsai [61] ismertetik az emlitett aeratorokkal 5 m-nél sekélyebb
medencében elért oxigénbeviteli tapasztalatokat. 10-20 m*/m*h  gazterheléssel 2,5 m
mély medencében 0,05 - 0,24 kg O»/m’h oxigénatadast értek el 1,1-2.4 kg On/kWh

energiabevitel mellett.

Fermentorokban alkalmazhatd levegdztetobetét fejlesztés a MTA Miiszaki Kémiai
Kutato Intézet egyik kutatasi témateriilete volt [63-69].

1.5. Tartalyok, reaktorok homogenizaldsa

A vegyiparban ¢s a rokon iparagakban a nagyméretii tartalyok és reaktorok egyik nagy
problémakdre a benniik 1évé anyagok homogenitasanak biztositidsa vagy a bevezetett
anyagok elkeverése. Ezen miivelet elvégzésére leggyakrabban fliggéleges tengelyii
vagy oldalrol benyulé mechanikus keverdket hasznalnak.
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Ritkabb megoldas a jet keverés, amikor szivattytval cirkuléltatjak a tartalyban levo
folyadékot és a folyadék energidjat hasznaljak fel a keverésre. A keveredés
mechanizmusaban eltérés nincsen, csak a befektetett energia modjaban. A kevert

folyadékban az inhomogenitas csokkentését alapvetden hdrom folyamat segiti [70].

- a konvektiv anyagaramlds (makrokeveredés), amely a folyadékban mozgd keverd
vagy a cirkulaciot biztositd szivattyu hatasara jon 1étre;

- a lokalis turbulens diffizid, amely a konvektiv féaramlasbeli sebességingadozas miatt
fellépd mikroszkopikus nyirds hatdsara alakul ki, ily modon a folyadék szegregalt
allapotat képes csokkenteni;

- a molekuléris diffuzio, mely a keveréstdl és a turbulenciatol fiiggetlenil fejti ki a
hatasat. A folyadékok homogenizaldsaban a szerepe lényegesen kisebb, mint az el6z6
két folyamaté, de a teljes mikrokeveredés allapota végiil is molekularis diffuzioval jon
1étre.

Homogenizalaskor a folyadék makrokevertségi allapotat vizsgaljuk nem feledve azt,
hogy bizonyos esetekben (pl. szelektiv reakcidondl) a szubmikroszkopikus kevertség
mértéke is fontossa valhat.

Taroldtartalyokban és szakaszos reaktorokban (hasonldéan az airlift reaktorokhoz) a
keveredési id6t tulnyomo tobbségben oly moédon mérik, hogy pillanatszeriien
valamilyen jelzéanyagot juttatnak (Dirac-impulzus) a késziilékbe és a jelzoanyag
koncentracidjanak idobeni valtozasabdl kovetkeztetnek a keveredés mértékére.

A Dirac impulzus eldallitasara és idobeni valtozasanak mérésére tobb moddszer
hasznalatos.

1. vezetdképesség mérés (koncentracid zavaras)

2. hdmérséklet mérés (hdimpulzus zavaras)

3. festékes modszer

4. elszintelenedési modszer

5. Schlieren mddszer (koncentracio vagy héimpulzus zavaras)
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A szerzOk tobbsége haszndlja ezeket a modszereket, melyek alapjan értelmezi és
értékeli a keveredési iddt és a homogenitasi fokot [71-87].

Folyamatos rendszerekben nemcsak a Dirac impulzus modszer adhat felvilagositast a
kevertségi allapotokra, hanem az un. kiszoritdsos vagy front modszer is. Ebben az
esetben a bemend jelet ugy képezzik, hogy a kozeg valamilyen tulajdonsagat egy
bizonyos id6pillanatban hirtelen megvaltoztatjuk és a kisérlet idejére az uj értéken
tartjuk. Azt mondhatjuk, hogy egy mas fajta kdzeget taplalunk be, mely az elétte
haladod, téle eltérd tulajdonsagu kozeget kiszoritja a vizsgalt térfogatbol.

1.5.1 Jet vagy fuvdkaval megvaldsitott homogenizalas

Nagyméretli tarolotartalyok keverését szoktdk oly moddon végezni, hogy egy
recirkulacids szivattyut csatlakoztatnak a tartalyhoz [88-94]. A folyadék visszavezetése
végezhetd oldalrdl, vagy axidlisan. A cirkulacios szivattyu, mint egy intenziv keverd
késziilék is miikodik, ha a tartalyba valamit be akarunk keverni, akkor a szivattyd szivo
agaba ezt bevezetve mar egy eldkeverés is lejatszodik.

Tobb szerzd is Osszehasonlitotta az oldalrdl benytld propellerkeverdt a jet keverdvel.
Rushton [75] szerint energiaigény szempontjabol a jet keveré kedvezobb mint a
propellerkeverd, de hozzateszi, hogy az 6sszehasonlitds nem kénnyt feladat.
Ugyanakkor B.K. Revill [96] a masok altal hasznalt [97-99] 0Osszefiiggések
felhasznalasaval pontosan az ellenkezdjét allitja. A szerzd egy axialis jet keverdvel
ellatott tartalyt egy propeller keverdvel és tord elemekkel ellatott tartallyal hasonlitotta
Ossze. Azonos keveredési idO eléréséhez kétszer akkora energiabefektetés kellett a jet
keverd esetében, mint a propeller keverd alkalmazasakor. Ugyanakkor azt is megjegyzi,
hogy ez az érték erdsen fiigg attdl, hogy milyen Osszefiiggéseket haszndlunk az
Osszehasonlitashoz. Ezen feliil a hasznalt 6sszefiiggések sem a meghajtémotor, sem a
szivattyu hatasfokat nem tartalmazzak.

Ugyanakkor egyetértés mutatkozik abban, hogy a jet keverd rendszerek bekeriilési és
tizemeltetési koltsége kisebb, mint a mechanikus keverds rendszereké.

1.5.2. Mechanikus keverdvel megvaldsitott homogenizalas

A mechanikus keverdvel térténd homogenizalassal foglalkozo irodalmi munkék szama
igen nagy. A keverok tipusa, a tartaly mérete, alakja, a keverdk elhelyezési pozicidja és
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nem utols6 sorban a keverendd anyag tulajdonsaga mind befolyasolja a homogenizalas
folyamatat.

Terjedelmi okok miatt csak a nagyméretii tartalyok homogenizélasaval foglalkozom.

Altalaban a nagymérett tartilyok homogenizalasat a tartaly aljatol egy masfél keverd
atmérényi magassagban a tartalyba vizszintesen benyulo oldalkeverdvel oldjak meg. A
keverdk hatékonysagat altalaban a keveredési idovel jellemzik.

Rushton [95] részletes elemzd munkdjdban az oldalrdl benyuld keverd bedllitasi
poziciojat vizsgélta. Megallapitotta, hogy a folyadéksugar forgd mozgasa miatt a
keverdtengelynek a tartaly sugardval bezart szoge alapvetden befolydsolja az dramlési

viszonyokat €s ezen keresztiil a keveré homogenizald hatasat.

Ha a keverd forgasi iranya a motor felél nézve az dramutatd jarasaval megegyezik,
akkor a kever6tengely helyes beallitasi szoge: 7-12°. Ettol eltérd érték esetén a folyadék
intenziv forgéasba jon, a fligg6leges irdnyu atkeverés lelassul, esetleg el is marad.

Wilson [100] 33,5 m és 36,6 m atmér6ji tartalyokban az asvanyolajban meglevo
strtiség killonbség megsziintetésének, illetve egy adott minimalis értékre valo
csOkkentésének idejét mérte és adta meg tablazatosan.

Oldshue [106] hideg és meleg viz elkeverésének iddsziikségletét mérve, diagramokban
kozli a strtiség kiilonbség, a keverdteljesitmény és a keverd tartdlyatmérd viszony

hatasat a homogenizalési iddre.

Havas [101] 1,5 m atmér6ja és 0,6 m magassagu tartalyban viz és kiillonbozo straségii
rétegezett sooldatok elkeverésének az idejét mérte. Megallapitotta, hogy az oldalkeverd
homogenizalasi idoésziikséglete a vizsgalatokndl alkalmazott optimalis keverdbeallitas
esetén nem fiigg sem a propeller kever6k szamatol, sem tipusatol (lemez vagy
hajopropeller), csak az altaluk bevitt teljesitménytdl. Az altala megadott érvényességi
tartomanyban egy adott keverési feladat homogenizaladsi iddsziikséglete szamithato,
illetve tervezésnél a sziikséges kever6szam ¢€s &atmérd, valamint teljesitmény
megadhato.

1.6. Az anyagatadas gaz-folyadék rendszerekben
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A vegyipari, élelmiszeripari €s biotechnoldgiai muveletek kozott kiemelten fontosak az
anyagatadasi miiveletek. Az anyagatvitel tulajdonképpen egy vagy tobb komponens
atmenetét jelenti az egyik fazisbdl egy masik fazisba. Ilyen értelemben ezeket a
miveleteket komponensatadasi miiveleteknek is nevezhetjiikk. Klasszikus értelemben
komponens atadasrol két nem elegyedd fazis kozotti anyagatadasrol beszélhetiink. A
membranok megjelenésével viszont mar az egymassal elegyedd fazisok kozotti
anyagatadas is ide sorolhato.

Aerob fermentacids folyamatoknal az egyik legfontosabb feladat a mikroorganizmusok
oxigénnel torténd ellatasa. Ez a mivelet elsd 1épésében egy klasszikus anyagatadasi
folyamat, mivel el6szor az oxigénnek kell a folyadékban oldddnia azért, hogy a
mikréba hasznositani tudja. A hasznositas viszont mar membran miiveletnek foghatd
fel.

Szamos tanulmanyban bizonyitottdk mar, hogy az airlift reaktorok alacsony
energiabevitel mellett képesek nagy anyagatadasi sebességet biztositani [2,7,8,15,43,48-
50] azaltal, hogy csak a gaz injektalasahoz sziikséges energiabevitel.

Annak ellenére, hogy az anyagatadas igen fontos paramétere az airlift reaktoroknak és
sok a publikalt adat, azok gyakran ellentmondésosak. Az eltéréseket Bello [15] a
folyadéktfazisok eltéré fizikai-kémiai tulajdonsagai és a gazelosztd rendszerek
kiilonbozoéségével magyarazza. Siegel és Merchuk [3] szerint az alkalmazott
meghatarozasi modszer, a vizsgalt berendezések kiilonbdzé mérete €s geometrigja, €s a
gazrecirkulacio sebessége okozza az eltéréseket.

1.6.1. Anyagatadasi tényezd

Az oxigénnek vizben torténd abszorpcios sebességét az alabbiak szerint fejezhetjiik ki:

dC/dt=K, a(C"-C) (1/17)

A Ky és "a" kiilon-kiilon bonyolult médon hatarozhaté meg, ezért az irodalmi adatok is
a kett6 szorzatat adjak meg [6-10,15,23,24,40,41].



27

Az atlagos térfogati anyagatadasi tényezé fligg a gdz aramlasi sebességétol, a
koaleszcenciatol és a gazrecirkulaciotdl az alabbiakban részletezett modon [14]:

- Kia novekedik a novekvO gazsebességgel és a reaktor magassagaval, vagyis a
gazbelépési helyre esé hidrosztatikai nyomassal,

- kis atméroji reaktorban nagy gazsebességnél eléfordulhat, hogy a buborékos aramlas
helyett csatornds aramlas alakul ki €s ez a Ky a csokkenését okozza,

- azok a paraméterek, amelyek a downcomerban gazrecirkulaciot okoznak, novelik a
Kpa-t. Ezért a koncentrikus csdves reaktorban nagyobb a Kpa, mint a kiilso
visszavezetésesnél, ahol hatdsosabb a gazszeparacio,

- a folyadéksebesség novelése negativ hatdssal van a Kja-ra adott gdzrecirkulacios
sebességnél,

- airlift reaktorban a folyadékfazis tulajdonsagainak kevésbé jellegzetes a hatdsa, mint
egyéb gaz-folyadék reaktorokban.

Meg kell azonban jegyezni, hogy egy nagyon magas reaktorban, ha gazrecirkulaciot is
biztositunk, az nem mindig eldnyds minden tipusu fermentaciondl. Magas
oxigénigényl rendszerekben eldfordulhat olyan allapot, amikor a riser felsé részében el-
fogy az oxigén, és emiatt a downcomerban mar gatolt a mikroorganizmusok

ndvekedése.

Ilyen esetben megoldast jelenthet a gaz-folyadék szeparator megnovelése, az
oxigénszegény levegd elvalasztasa, kis keresztmetszetli downcomer kialakitasa, esetleg
masodik levegdeloszton keresztiil potlolagos friss gaz bevezetése a downcomerbe [2,3,
46].

Onken és Weiland [51] mérései azt mutattdk, hogy az anyagatadasi sebesség a
magassag mentén valtozik. Ezt részben az érintkeztetési hatarfeliilet valtozasaval,
részben az atadasi hajtderd valtozasaval magyaraztak. 8,5 m magas oszlopban Candida
utilis kulturaval végzett kisérleteknél a maximalis oxigénkoncentarcidét az oszlop

crer

magasabbra tolddott.

A publikacidk nagy része a Kja-t a gdzsebesség fiiggvényében mutatja be. Siegel és
Merchuk [3] rdmutattak a modszer hatranyara, hogy ez félrevezethetd lehet a geometriai
és mikodési feltételek hatasa miatt. Ezért javasoltak Kia-t a P/VD, azaz egységnyi
diszperziotérfogatra vonatkozo fajlagos energiasziikséglet fliggvényében vizsgalni,
amely a reaktor térfogatot és a gaz hold-up-ot is figyelembe veszi. (A fajlagos
energiasziikségletet mar az 1.3. részben részletesen ismertettem.) A 1/6. abra ilyen
Osszefliggéseket mutat be a tdblazatban megadott forrdsok és paraméterek alapjan.
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Bello [39], Siegel és Merchuk [28] korrelacidt is megadnak, mely szerint a Kja a
fajlagos energiaigény 0,8-1 hatvanyaként szamolhato.

bAAD [M\;]
0° 100 1000
I T

100+

[\ ] N
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1/6.4bra Az anyagatadasi tényez6 valtozasa a fajlagos energia sziikséglet

figgvényében a 29. oldalon levo tablazatban bemutatott adatok alapjan

Sorsz. Szerz6 Reaktor tipus Hy[m] dr[m] dp[m] AD/AR | Ref.
1 Barker és Worgan koncentrikus 1.430 0.210 0.300 1.040 | [38]
csoves
2a Bello t al. kiilsé 1.800 0.152 0.076+0.102 | 0.690 | [15]
visszavezetéses
viz
2b Bello et al. kiilsé 1.800 0.152 0.076 0.250 | [15]
visszavezetéses
viz
2¢c Bello et al. kiilsé 1.800 0.152 0.051 0.11 [15]
visszavezetéses
viz
2d Bello et al. koncentrikus 1.800 0.152 0.560 | [15]
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csoves
2e Bello et al. koncentrikus 0.180 0.076 0.152 0.35 [15]
csoves
2f Bello et al. koncentrikus 0.180 0.051 0.152 0.130 | [15]
csoves
2g Bello et al. buborék kolonna | 0.180 - 0.152 0.000 | [15]
3a Siegel és osztott késziilék | 4.35-4.5 | 0.09x0.25 | 0.07x0.25 0.78 [3]
Merchuk
3b Siegel és osztott késziilék | 4.35-4.5 | 0.09x0.25 | 0.07x0.25 0.78 [3]
Merchuk és két
levegbbevez.
4 Weiland és kiils6 0.85 0.1 0.05 0.25 [18]
Onken visszavez.viz
Sa Weiland koncentrikus 1.7 0.117 0.2 1.96 [25]
csoves

1.7. Az irodalomban szerzett ismeretek dsszefoglalasa

A gaz-folyadék rendszerek esetében a felhasznalt szakirodalmak kiils6- és
belsdcirkulacios airlift reaktorok anyagatadasi €s hidrodinamikai problémakorével
foglalkoznak. A statikus keverdk ilyen rendszerekben valé haszndlata ritka. Ez érthetd
is, mert ezek a betétek sterilizalasi problémakat okozhatnak. Ugyanakkor nem steril
fermentacio esetében, valamint vegyipari gaz-folyadék reakciok megvalositasanal
elényosen alkalmazhatok.

A nagyméretii tartalyok homogenizalasaval sok szerzé foglalkozik.

Az irodalmi attekintésben els6sorban azokkal a kozleményekkel foglalkoztam, amelyek
kozvetve vagy kozvetleniil célkitlizéseimhez és késziiléktipusunkhoz legkozelebb
alltak. A kiilonb6zé szerzok megallapitasai és értelmezései sok esetben egymasnak
ellentmonddak vagy csak tendencidjukban fedik egymast. Ennek okai elsésorban a
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modellanyagok kiilonb6zdsége, az alkalmazott késziilékek eltéré geometriai
tulajdonsagai, valamint kiilonféle mérési €s elemzési modszerek.

Sajnalatos, hogy az esetek tobbségében a kisérletek ¢és a mérési eredmények
reprodukélhatosagara, megbizhatdsagara alig talalhaté adat. Nem lehet egyértelmiien
megallapitani, hogy stacioner vagy kvazistacioner allapot esetén milyen idokozonként
vettek mintakat, illetve végeztek e parhuzamos méréseket oly modon, hogy az
anyagaramok betaplalasat, illetve a késziiléket ledllitottak, majd djrainditas utan az
egyensulyi allapot bealltdval vizsgaltdk a mintdkat. Az emlitett bizonytalansagok
ellenére az egyes eljarasok ipari alkalmazasénak elénye nem vitathatd és a kiilonb6z
berendezések ¢és a mikodési paraméterek hatdsdnak Osszefiiggésére és elméleti

megalapozésara lehetdséget nydjtanak.
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2. Modellezés

2.1. Anyagatadas a fazisok hatarfeliiletén

A kétfilm elmélet szerint (2/1.4bra) [52, 104, 105] a gazbuborék belsd és kiilsd
feliiletéhez rendelhetd egy-egy stagndlé géz-, illetve folyadék film, amelynek
ellendllasa a gaznal: 1/kg ill. a folyadéknal 1/k; €s a hatarrétegnél a koncentraciok
pillanatnyi egyenstlyban vannak.

difflzid irdnya

hatdrréteg
gaz l N ; folyadék
| |
| |
C — |
G I F§=\stagnélc’a
= : film
Ceai |
| Gi Cij |
' |
|
I \ I
| |
| \ '
i |
| -
| N
I.q__AxG_—-—J-‘——AXL—"I

2/1.4bra A kétfilm elmélet értelmezése

A gazoldali illetve folyadékoldali anyagatadasi tényezOk az oxigén gazban illetve
folyadékban mérhet6 diffuziés allandojaval aranyosak:

kG:DG/ AXG kL:D]_/ AXL (2/ 1 )
ahol Axg és Ax;. a gézoldali illetve folyadékoldali film vastagsagat jelenti. Vizsgaljunk
most egy olyan rendszert, amelyben buborékbol vald oxigénatadas torténik, s a
folyadéktazis jol kevert, vagyis fé6tomegében az oldott oxigén koncentracié mindentitt

azonos (Cy). Ezen modell szerint nincs oxigén akkumulalodas a hatarfeliileten.

Az oxigénfluxus felirhaté a kovetkez6képpen:
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Jop = DAC/Ax (2/2)

ahol:
AC  a filmben levé hajtoerd,

D/Ax az anyagatadasi koefficiens.
Ezt alkalmazva mindként hatarrétegre a kovetkezo dsszefliggést kapjuk:
J ozsz(CG- CGi):kL(CLi-CL) (2/ 3)

Mivel a hatarfeliileten levd koncentraciok egyensulyban vannak, igy a fluxus a
kovetkezoképpen irhatd:

Joo=K(C*-C1) (2/4)

ahol:

Ky az ered6 folyadékoldali anyagatadasi tényezd, C az egyensilyi koncentracié a
folyadékban, amely a Henry térvény értelmében a kovetkezd Osszefliggésben all a
gazban 1év6 oxigénkoncentracidval (Cg):

Ce=H’ C’ (2/5)
ahol:

H’ a Henry alland6, dimenziomentes.

A (2/3), (2/4) egyenletbdl, valamint ismerve, hogy C;;=H’Cg;, kapjuk,

1/Ki=1/k +1/H’ kg (2/6)

Mivel a Henry allandé értéke igen nagy szdm ¢&s mivel az oxigén diffuzivitasa a
gazfazisban sokkal nagyobb, mint a folyadékfazisban, ezért az 1/H’kg elhanyagolhato,
¢s igy,

1/Ki~1/ky Q/7)

vagyis valdjdban a sebességmeghatiarozd 1épés a folyadékfilmen Kkeresztiili
oxigéntranszport. A modellnek az elénye, hogy egyszeri. Ezért ezt hasznaltam a
kisérleti munka kiértékelésénél.
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Mas anyagatadasi modellek is léteznek. Igy meg kell emliteni az un. penetracios
modellt és a feliletmegujuldsi modellt. Ez utébbi feltételezi, hogy a hatarfeliileten
mozaikszertien elhelyezkedd folyadékelemek vannak, amelyek kiilonb6z6 ideig
érintkeznek a gazfazissal s ezalatt oxigénatadas torténik, majd ezen folyadékelemek
kicserélédnek a folyadék {6 tomegébdl szarmazd friss (kevesebb oldott oxigént
tartalmazd) folyadékelemekkel. E modell értelmében a ki folyadékoldali tomegatadasi
tényez6 nem a diffiizios allanddval, hanem annak négyzetgyokével aranyos:

k, =4D;r

N

(2/8)

ahol:
rs - az egységnyi id6 alatt kicserélodott feliilethanyad (1/s). Hasonléan
négyzetgyokos kifejezést kapunk a penetracios elmélet alkalmazasakor:

k, = /4D, /(= t,) (2/9)

ahol:

te - az expozicids ido.

2.2 Valdszinliségi modell a sikfenekd tartaly energiacloszlasdra, mint Markov folyamat

Egy sikfenekti allohengeres modelltartaly keveredési viszonyait vizsgaltam. Ehhez a
kisérleti részben részletesen ismertetett tartalyt €s mérési rendszert hasznaltam fel. A
keveredést a tartaly kiilonb6z6 pontjain valé hdmérséklet mérésével vizsgaltam.

Tegyiik fel, hogy a T, homérsékletii tartdly Ty hémérsékletii kornyezetben van. A
tartalyba B, térfogataramban Tg. homérsékletii folyadékot vezetnek be és ugyanilyen
térfogataramban Tg; homérséklett folyadékot vezetnek el. Ha a tartalyt celldkra osztom
és az egy celldban 1év0é hdenergiat ugy képzeljiik el, hogy az hdenergiacsomagok
formgjaban van jelen, akkor egy adott cella homérsékletét a cella hdkapacitasan

keresztiil a cellaban 1év6 energiacsomagok szdma hatdrozza meg.
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T, hémérsékletii betaplalas T, tartaly és T, kornyezeti hdmérséklet esetén a kilépd
hémérséklet is T,, és az azonos térfogatu és hdkapacitasu celldkban azonos szamu
energiacsomag van. Ezen felil egy celldba belépd illetve az onnan kilépd
energiacsomagok szadma is megegyezik. Az energiacsomagok eloszlasaban csak akkor
kovetkezik be valtozas, ha barmelyik celldban ezen atlagos T, energiaszintet biztositd
energiacsomag szam folotti energiacsomagot talalunk. A felesleges energiacsomagok
eloszlasa valoszintségi valtozoként is kezelhet6, ha azt a kérdést tessziik fel, hogy egy
kiszemelt tobblet energiacsomag milyen valdszintiséggel taldlhatdo a tér egy jol
koriilhatarolt V; tartomanyaban. Azt is kérdezhetjiik, hogy a t, idépillanatban a tér egy
adott V; tartomanyaban 1évé tobblet energiacsomag milyen valdszintiséggel kertil a t;
idépillanatra a tér V; tartomanyaba. Ha az energiacsomag a tér V; tartomanyaban van,
akkor az energiacsomag helyét azonosit6 & valdszinliségi valtozo a &= i értéket veszi fel,
vagyis az a valoszinliség, hogy a tobblet energiacsomag V; tartomanyban van, egyenér-
ték annak megvalaszoldsaval, hogy a £ milyen valoszintiséggel veszi fel az i értéket,

p (§ =1) = Mekkora.

Ha a vizsgalt teret I részre osztom fel, akkor a & valoszintiségi valtozo 1-I-ig terjedd
értékeket vehet fel. Amennyiben a & valdszintiségi valtozd tx idépontbeli realizécidjat
Xy-val vagy roviden Xy-val jeloljiik, akkor a & valoszintiségi valtozoé a tx idépillanatban
a a(tk) = &tk = Xy értéket

P (G = Xu) = p Xite)
az 1d6tol és Xy értéktdl fliggd valdszinliséggel veszi fel.

Ami a tobblet energiacsomagok mozgasat illeti, a (t,.t;) iddintervallumban a V;-bdl a
V;-be keriilés valdszintisége a kovetkezOképpen fogalmazhat6 meg:

Ha az energiacsomag a t, idépillanatban Vi-ben van, akkor X, = X, =1és &, =1. A t;
idopillanatban ugyanez viszont Xy = X; = j, ezért & = j. Az energiacsomag Vi-bol V;-
be valdé mozgasanak valdsziniisége feltételes valdsziniiségként a kovetkezOképpen
irhato fel.

p&u =] | o =1)

A felirt feltételes valoszintségben i,j természetes szamok a helyre, mig a t,,t; indexek az
idore utalnak. Ha azt a tényt akarom kiemelni, hogy az energiacsomag atmenet
valoszinlisége az i, helykoordinatdkat reprezentdlé egész szamoktdl és a tot;

idépontoktol fiigg, akkor az dtmenet valdszintiség a kovetkezOképpen is felirhatd
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pa=j | & =1)=pijtot:) (2/10)

A tobblet energiacsomagok (to.t;) iddintervallumban torténd helyvaltoztatdsa csak a t,
idopillanatbani eloszlastdl és az iddintervallum hosszatol fliggnek, de nem fiiggnek
attol, hogy a t, pillanatbeli eloszlas hogyan alakult ki. Ilyen értelemben az energia
eloszlasa a rendszerben egy diszkrét Markov folyamatot alkot[102]. Matematikailag ez
azt jelenti, hogy

p(&u=y | Eo=1) = p(&u=] | &=l Ei=Xet,e..)

vagyis a Vi-tél Vi-be valé atmenet valdszinliségét nem befolyasolja az, hogy az
energiacsomag a t,-t megel6z6 t., to,.... idokben, mely X, Xis..... helyeken volt.
Ugyanakkor a folyamat iddinvarians kell hogy legyen. Ez azt jelenti, hogy mindegy
milyen abszolut idében valosul meg egy eloszlas, az abbol kialakuld 4j eloszldsok
valoszintiségei csak a rendelkezésre all6 id6 hosszatdl fliggnek. Ha a folyamat origdjat
akéarhova tehetem, akkor célszerli azt a t, idovel azonositani, vagyis az (2/10) kifejezés a
kovetkezOképpen is irhatd

pa=j | &=1)=pij0.t1)

Ha az indulési allapotot mindig a t,=0 iddpillanattal azonositjuk, akkor ezt jelezni sem
kell, vagyis az atmenet valdsziniiség az i.j helyazonosit6 indexen kiviil csak a t;-to=t;=t
idotol fligg.

P | &) = pig(0.t1) = pij(t) 2/11)

Most vizsgaljuk meg részletesebben hogyan keriilhet egy tobblet energiacsomag a Vi
térfogatbdl a V; térfogatba. Szoban megfogalmazva tgy, hogy t-At iddpillanatban
valamelyik szomszédos térfogatelembe keriil, majd a még rendelkezésre allo rovid At
id6 alatt 4tmegy a V; térfogatba. Ezen tilmenden az energiacsomag megjelenhet Vj-ben
ugy is, hogy a t-At idére mar a Vj-be keriilt és a maradék At id6 alatt nem tavozik
onnan. Itt hallgatdlagosan azt feltételeztiik, hogy elég kis At id6 alatt egy
energiacsomag legfeljebb a szomszédos térrészbe mehet 4at. Hogy a szdban
megfogalmazott torténéseket matematikai alakba 6lthessiik, osszuk fel a kisérleteinkben
hasznalt tartdlyt a magassag, a szog €s a sugar szerint 3x3x3 részre ugy, hogy a
kialakulo cellak azonos térfogatiak legyenek. Ez annyit jelent, hogy egy cella a teljes
korbél 120°=2m/3 radiant képvisel. Az oszté korok sugarai rendre RAV3 \2RA3. A
cellak szamozasat az 2/2. 4bran mutatom be.
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Vizsgaljuk most konkrétan azt, hogy egy tetszdleges i-edik celldbdl hogyan kertilhet
tobblet energiacsomag mondjuk a 13. celldba. Az el6zdek szerint ugy, hogy t-At id6
alatt eljut a 14. 15. 10. 16. 4. vagy a 22. cellak egyikébe €s onnan a 13-ba, vagy mar
eleve a 13-ba kertilt és ott is marad. Matematikailag ez a kovetkezoképpen

fogalmazhat6 meg.

pis® = pustAt)  pE=13 | EaclS) + 2/12)
piia(t-At)  p(&=13 | Eeac14) +
pio(t-At)  p(E=13 | &a10) +
pis(t-At)  p(E=13 | &ac16) +
pia(t-At)  p(E=13 | Gard) +
pin(t-At)  pE=13 | Eac22) +
pi3(t-At) {1 - p(E=15 | &ear13)

-p(&=14 | Ea=13)
-p(&=10 | Ea=13)
-pEF16 | Eua13)
-pE4 | &eal3)
-p(E22 | &a=13)}
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2/2. abra A tartaly cella beosztasa
A kapcsos zardjelben 1€évo kifejezés annak a valdsziniisége, hogy a 13. cellaba kertilt

tobblet energiacsomag At id6 alatt nem 1ép at egyik szomszédos cellaba sem. A kis
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id6intervallumok vonatkozasaban elmondhato, hogy annak valoszintisége, hogy egy
energiacsomag a szomszedos celldba jusson, ardnyos az idéintervallum hosszéval
(mar amennyibe tényleg kis idokrol van szo). Az aranyossagi tényezot ,,m” intenzitas

fliggvénynek nevezziik.

Ha az intenzitas figgvényt my jeloljiik, ahol k jeldli azt a Vi cellat, amelybdl tobblet

energiacsomag keriilhet a szomszédos Vi-el jelolt cellaba, akkor példaul a

p(E=13 | Ea=15)=mys 13 At, és a 2/12 kifejezés a kovetkezd alakot olti.
piiz (= piis(tA) mys 3 At + (2/13)

piia(t-At) myg 13 At +

piio(t-At) myg 3 At +

pi.16(t-At) myg 13 At +

pis(t-At) my 13 At +

pin(t-At) mp 13 At +

pi3(t-At) { 1 - (my315+my3 147mys jotmys 16+ M3 4tmyz o)At}

Rendezve az egyenletet

Piis Ok Piis (t—At)
At

= pi1s(t-At) mys 13 + pia.mig 3 +

pito(t-At) myg 13 + pite.mig 13 +

pi4 (tFAt) my 13+ pio2.mpy3 -

- pi3(t-At)(my3 15 + my3 4+ my3 10 + My3 16 T mMy34 + my30)
At-vel zérushoz tartva:

dp;;3

dt = Ppiis Mys;13+ pita Mg 3+ pijomyg13 + (2/14)

Pii6 Mig 13 T Piga My 13 + Pi22 My (3
- P13 (M3 15Tmy3 147my3 1o+mi3 16+mi3 4tmi3 22)

a pi13 atmenet valosziniiségre vonatkozo differencialegyenlethez jutunk.

A fal melletti celldkra az jellemzd, hogy kevesebb szomszédjuk van, igy azon cellak
szamossaga amelybol kis 1d6 alatt energiacsomag juthat egy fal melletti cellaba kisebb.
A fal azonban nem jelent akadalyt arra, hogy egy tobblet energiacsomag mgAt
valdsziniiséggel a kornyezetbe tdvozzon. A cirkulacid sugarkeverd esetén direkt
kapcsolatot jelent a 9. és az 1. 2. illetve 3. cella kozott. A cirkulacio és a fal hatasanak
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bemutatasara irjuk fel a pix € a pio 4atmenet valdsziniségekre vonatkozd

differencidlegyenleteket.

dp;, _ + +p +
— = Pi1 My T Pi3z M3 T Pis M52
dt
pPii1 M2+ pig. My -
- pi2 (M +mp3+mps+mpy)
dpy _ + 1 +o: + 1
dt = Pie Mgy T Pi7 M79 TPjg Mg o T Pi18 M189 -

Pio (Mg gTmg 7+mg g+mo jg+m; ;+mo+m; 3+mg)

ahol m;; m»; m,3 a recirkulaciés aramba keriilés m, a falon keresztiili kilépés

intenzitas fliggvénye.
Valamennyi differencidlegyenletet felirva azok egy matrix differencialegyenletként is
felfoghatok

— =PM (2/15)

ahol P az atmenet valdszinliségek és M az intenzitds fliggvények matrixa. Kiilon

részletezziik még az pi»7 dtmenet valdszinliségre vonatkozo differencidlegyenletet.

dpy, _ +1 + 1 +
= Pi,18 M1827 ™ Pi24 . Mo427 T Pi25 M2527
dt
Pi26 M2627 -

- Pi27 (M27,18+ M7 24+ M7 25+ M7 26 Mg M)
ahol m, a kilép6 aramba kertiilés intenzitas fliggvénye.

A (2/15) matrix differencidlegyenletben M hipermatrixként is értelmezhetd, melynek
szerkezetét a 2/3. dbran mutatjuk be. Az tiresen hagyott helyeken az M matrix elemei

azonosan nullak.
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2/3. abra Az M hipermatrix szerkezete

A (2/15) differencidlegyenlet P(o)=E kezdeti feltétel melletti megoldasa megadja,
hogyan valtoznak a tobblet energiacsomag atmeneti valdsziniiségek az idé folyaman.
Ha ismerjiik az egyes celladkban 1€évo tobblet energiacsomag szamossagat a zérus
iddpillanatban, akkor abbdl varhatdlag a j-edik cellaban a t id6 pillanatban

N;(® =D N, (0)p, (1 (2/16)

szamut leliink fel. Altalaban N(t)=N(0)P.

A j-edik celldban azonban nemcsak olyan energiacsomagok vannak, amelyek a kezdeti
energiaeloszlasbol szdrmaznak, hanem vannak olyanok is, amelyek a betdplaldssal,
vagy a falon keresztiil az indulé zérus id6 utan keriiltek be a rendszerbe. Altalaban az
atmenet valoszintiségek a

p=eMt (2/17)
figgvény szerint valtoznak. A rendszerben 1évd energiaeloszlasrol akkor kaphatunk

teljes képet, ha megvizsgdljuk a rendszerbe késébbi idok folyaméan bekeriild
energiacsomagok sorsat is.
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Tegyiik fel, hogy "A" szamu tobblet energiacsomag a tartdly homérsékletét T,-rol a
betaplalas T, homérsékletére emelné fel. Egy energiacsomag energidja ezek alapjan
q=Vpcp(Tre-To)/A. A betaplaldssal a (t,7+dt) iddintervallumban (0<t<t+dt<t) ABdt/V
tobblet energiacsomag kertil a rendszerbe. A 7,8,9 a 16,17,18 és a 25,26,27 cellak kiilsd
hatarolo feliiletén pedig a«(Ty-T,)dt tobblet energiacsomag keriil az emlitett cellak
mindegyikébe.

A betaplalasbol AB; dt/V tobblet energiacsomag keriil az i-edik cellaba. A (t,t+dt)

iddintervallumban bejutott tobblet energiacsomagokbdl a t iddpillanatban a j-edik

cellaban

J, B.dt
Nj‘r = ZI:ATpl’J (t 'T) +

a(Tk-To) dt { p7j (t-7) + psj (t-T) + po; (t-1) } +
a(T-To) dt { p1gj (t-1) + p17j (1) + pus; (t-1) } +

a(Ty-To) dt {p2s; (t-1) + pasj (t-1) + p27; (t-7) }

lesz jelen. Tomorebben fogalmazva
[N; (t,;1)] = [C;] AP (t-1) dt = CAP (t-1) dt (2/18)
ahol a C konstans vektor, melynek elemei

AC1=AB1/V ;AC2=AB2/V ;AC3=AB3/V 5
AC4=AB4/V ;AC5=AB5/V ;AC(,=AB6/V 5

AC~=AB,/V +a(Tx-Ty) ; C~=B-/V+a/ A(Tg-To) ;
ACg=ABg/V +a(Tx-Ty) ; Cg=Bg/V+a/ A(Tg-To) ;
ACy=AB¢/V +a(Tx-Ty) ; Co=By/V +a/A(Tk-T0) )

AC10=ABo/V ; AC;1=AB11/V ; AC1»=AB1/V ;

A t iddpillanatban a j-edik celldban jelenlévd felesleges energiacsomagok szamat a
(2/18) kifejezés integralasaval allithatjuk eld.



42

t
N =CA [eM™  dr=AC{eM-E}M
0

Az igy kapott szamokat beszorozva az energiacsomagok energigjaval €s osztva a cella
hdékapacitasdival a homérséklet novekedés mértékét kapjuk. Egy energiacsomag
energidja q=Vpc, (Tre-To)/A. Egy cella hékapacitasa a tartdly Vpc, hékapacitasanak
27-ed része, ezért a tartdly hdmérséklet eloszlasa a t idopillanatban

Tj(t) - T(0) = 27(Tp-To) C {" - E } M (2/19)

Derivalva a (2/19) kifejezést a t = 0 id6pillanatban a kovetkez6 6sszefliggést nyerjiik.
dT.
d_tJ(O) =27(T; = T,)C

Vagyis a C vektor megfeleld elemei a hdmérséklet derivaltakbodl is szamithatok. Ezek

alapjan
_B,_ T
V21T, -T,)
_B,_ T,
PV 21T, -T,)
_B,__TO
V21T, -T,)
_B,_ T,
YV 21T, -T,)

C, :&4_3(1“1( _To)zﬂ
vV A 27(T, - T,)
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B T, (0
Cy = = +£(TK -Ty) ZL)
VA 27(T, - T,)
Mivel $Bi=B  ezért a derivéltakbol az %(TK ~T,) kifejezés értéke

a 1 T, B
Al 25{2 27(T, —T,) V}

Az i(TK _To) ismeretében a C7, Cg, Cg a C16, C17, Clg és a C25, C26, C27

egytitthatokbdl a B7, Bs, By .... By7 mar meghatarozhatok.

A belépd anyagaram eloszlasa az egyes celldk kozott mar onmagaban is mindsiti a
rendszer kevertségét. Gondoljunk csak arra, hogy amennyiben minden celldba a belépd
anyagaram ugyanolyan hanyada jut, akkor ez a belép6 anyagaram teljes elkeveredésére,
illetve a rendszer teljes kevertségére utal. Azt is mondhatnank, hogy az egyes celldkba
belépd B; aramok gyakorlati szoérasnégyzete a tartaly kevertségének mértéke, vagyis

c’ =L121(Bi —-B)’. A tartaly tartalmanak keveredésérél azonban csak a belsd
n—155

anyagaramok ismeretében mondhatunk valamit. Adott cellabeosztas mellett anyagaram
csak a szomszédos celldk kozott értelmezhetd. Ugyanakkor az anyagaram és a hdaram
kozott kapesolat van. Két szomszédos cella kozotti héforgalom viszont az intenzitds
figgvények segitségével is kifejezhetd. Mondjuk az 1. és 2. cella kozott az my» €s my
intenzitas fliggvényekkel jellemzett kapcsolat van. Ha a celldban N; szamu felesleges
energiacsomag van, akkor a cella hdmérséklete

T, —-T,)Vpc
T, :( s~ T)Vp N 1
A Vipe,

+T,

igy az energiacsomagok szdma és a pillanatnyi homérséklet kozott a kovetkezd
Osszefliggés van



44

AV A (T, -T,)
N= ([ -T) =0

(Tye =T) V 27 (T, - T,)
Id6egység alatt varhatoan Nj.mj, energiacsomag Iép be a 2. cellaba, amely

A (T, -T,)) (Ty =T)Vpe, Vpc,
= 1’1’1l T = m
C 27 (T, - Toy) (A) (27)

Qi

energiaaramot jelent.
A 2.¢és 1. cella kozotti energiaforgalom

Vp c,

Q,, = 7

m,, (T, = Ty)

Az energiacsomagok mozgasanak két oka lehetséges. Az egyik, hogy a kézeg mozgasa
sordn energiacsomagokat ragad magaval, a masik, hogy a lokdlis Orvények
energiacsomagokat szallitanak viszonylag kozeli helyek kozott. Ha belegondolunk, a
kiils6 recirkulacié hatdsaba, a tangencidlis elszivas miatt, a tartadlyban az 6ramutato
jarasaval ellentétes korkoros mozgasnak is létezni kell, bar ezt csokkenti a Coriolis
erdbdl 1étrejovo forgas iranyra vald torekvés. Ez a korkoros mozgas viszi a kozeget az
egyes cellabdl a kettesbe, igy az m;, intenzitds fliggvény mind a kézeg mozgasabol,
mind a mikro6rvényekbdl eredd mozgast egyiittesen tartalmazza. Ha csak a konvektiv
mozgas eredményeként 1étrejovo energia mozgasra vagyunk kivancsiak, akkor az mj »-
bdl a mikroorvényekkel szallitott tobblet energiacsomag mozgasokat le kell vonni. Ez
utdbbi my ;-el azonos.

Vpe, T N Vpe, T
Q,= 27) (T, - o)(ml,zk m,,)= 27) (T =Ty)
B Vp c, T T
Qz,l = 27) (T, - o)mz,l

A két cella kozotti energiaforgalom

mj =metmy |
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Vpe, Vpc
- =———— (T, -Ty)m, + P
Ql,z Qz,l (27) ( 1 o) e (27)

(T, -T, )mz,l

Ugyanez az energiaforgalom a hagyomanyos mddon kifejezve
Ql’z - Q2,1 = Bl’z p Cp(Tf"TO) +FA grad T ’ fal (2/20)

ahol B1, p ¢ (Tr-T,) a cellatarold fal hémérsékletén a konvekcidval szallitott felesleges
energia az F A grad T | ¢ pedig a vezetéses hdaram a falnal.

Vagyis
Vpe,
(T, = Ty)m, = Bl,2p Cp(Tf -Ty)
27
fgy
VT-T VT-T
B,,=—-! % m =1 ®(m,, —m 2/21
12 27 Tf _To 12,k 27 Tf _To ( 12 2,1) ( )

Ha a cella teljesen kevert vagyis a hdmérséklet homogén €s a hely szerint konstans
lenne, akkor

T=T és
\Y%

B,, = E(ml,z _m2,l)

Ha megvizsgaljuk a (2/21) kifejezést, akkor Ti(t) és Ti(t) ismeretében a B,
térfogataram az 1d6tdl fiigg. Az idofliggés a szabadkonvekcid hémérsékletfiiggésével
magyarazhatd. A modellink azonban konstans intenzitas fliggvényekkel dolgozik.
Ahhoz, hogy az egyes cellak kozotti anyagaramokat megadhassuk, ismerniink kellene
valamennyi intenzitas fiiggvényt. Ugyan e finom rendszer analizist nem végeztiik el,
mégis algoritmust adunk az intenzités fliggvények elvi meghatdrozasara.

Az intenzitas fliggvények meghatdrozasa.

A (2/19) kifejezés elviekben C ismeretében eldallitja a tartaly hdmérsékletterét az idd
fliggvényében. Igen hosszu id6 mulva ™ sziikségképpen 0, ezért a (2/19) egyenletbél
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[Tj () - To] =- 27 (Tge - To) . C M
[Tj () - To] . M =-27 (Tg - To) C

Ez az egyenlet az ismeretlen m;; matrix elemek vonatkozésaban 27 megkotést definial.
A gond az, hogy igazabdl a Tj(w0) értékeket nem ismerjiik, ezért tovabbi lehetdséget kell
keresni az mjy értékek meghatdrozasara. Az ismeretlen intenzitds fliggvények
felderitése érdekében derivaljuk a (2/19) egyenletet.

ar_ 27ATCe™MM™ (2/22)

dt

Ahol T a cella hoémérsékletek vektora, AT pedig a belépd aram hémérsékletének és az
indul6 hdmérsékletnek a kiilonbsége: AT=Tg-T,.

Lényegében a (2/22) egyenlet volt az alapja a C vektor meghatarozasanak. A (2/22)

egyenletet ismét derivalva

2
CclhzT =27ATCeM‘M=C:1—TM (2/23)

alaku kifejezéshez jutunk. Ha ismerjik a homérséklet fliggvények derivaltjat a nulla
idopontban, akkor a (2/23) egyenlet ijabb megkotést jelent az M intenzitds matrix
elemeire vonatkozodlag.

d’T
dt’

dT
(0) =—-(OM

A (2/23) egyenlet tovabbi derivaladsaval tetszdleges szdmu (nyilvan redundans)
Osszefliggést irhatunk fel az m;; elemek meghatarozasara.

3 2
d 3T =27ATCeMMM = d ZTM

dt dt

n n-1
TT _o7aTCe MM =Y ]TM
dt" dt™

Ezt azonban csupan a tartly belsé anyagaraménak finomabb elemzéséhez sziikséges
megvizsgalni, amit jelen munkéban nem fejtiink ki.
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Az m, és m=Xm;; intenzitds fliggvények azonban abbdl a ténybdl, hogy a kilépd
aramok homérséklete megegyezik annak a cellanak a hémérsékletével, amelybdl

tavoztak az
27B 27B .
m, =— m, =
\Y% A%

értékkel lesznek azonosak.
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3. KISERLETI MUNKA

3.1. A kisérletek célja

Kisérleti munkdm sordn célul tiztem ki folyadék és gaz-folyadék rendszerekben a

r1z % 1

A belsécirkulacios  airlift reaktorok esetében munkdm célja az volt, hogy
megvizsgaljam milyen hatasa van az airlift reaktor betétcsdvébe elhelyezett kiilonb6zo
statikus keverdknek az anyagatadasra és a keveredésre. Ezen kiviil egy ujtipusu betétcsd
vizsgdlata is szerepelt kisérleti programomban, amely az irodalmi részben ismertetett, a
riser hossza mentén réselt betétcséhoz hasonld. Amint az irodalmi 6sszefoglalas alapjan
megallapithatd, a kutatok tulnyomo6 tobbsége egynél kisebb downcomer riser
keresztmetszet aranyu geometriai kialakitasu reaktorokat vizsgalt. Ugyanakkor azért,
hogy megfelelé folyadékcirkulaciot €s keveredést tudjak fenntartani, a gazsebesség
tartomanyt is az irodalomtol eltéréen nagyobbra valasztottam. FEzen felil
nagylaboratoriumi mérésekkel a méretndvelés soran tortént valtozasok Osszehasonlitd
vizsgalatat is célul tliztem ki. Az sszehasonlitast az oxigénatadasi keveredési mérések

alapjan végzem.

Kiilsécirkulacids airlift berendezés esetében szintén az volt a cél, hogy informaciot
kapjak, hogy a statikus keverdk miként befolyasoljak a berendezés hidrodinamikai és
anyagatadasi tulajdonsagait.

A sikfenekli allohengeres modelltartadlyban végzett homogenizaléasi kisérletek célja
volt, hogy kétféle keverési szisztémat 6sszehasonlitsak hdrom kiilonb6zd recirkulacios
aram esetében, valamint az el6z6 fejezetben kifejtett matematikai modell segitségével

képet kapjak a tartaly térbeli inhomogenitasairol.

3.2. Kisérleti berendezések bemutatisa

3.2.1. Bels6cirkulacios airlift reaktor

A kisérleti berendezések kapcsolasi vazlatat a 3/1. dbrdn mutatom be. Lényegében
minden egyes berendezés egy henger alaki oszlopbol €s benne koncentrikusan
elhelyezett betétcsobdl all. A betétcsd also sikja felett 5 cm magassagban tortént a
levegObevezetés 8 mm belsé atmérojii egyenes csévégen keresztil. A levegd
mennyiségét rotaméterrel, belépési ellendlldsat higanyos monaméterrel mértem. A
folyadéksebesség ¢€s keveredési id6 meghatdrozasahoz hasznalt vezetdképességi
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szondat a levegdbeadagolas magasagaban a reaktor kozepére rogzitettem. gy a vissza-
cirkulélo levegdbuborékok nem zavartdk a szonda miikodését. Az idébeni valtozasokat

konduktométerrel mértem és kompenzograffal regisztraltam. Az anyagatadasi

mérésekhez az id6 fliggvényében mintat vettem a reaktorbdl, amit a késdbbiekben
ismertetett mdédon elemeztem.

—

e e e e L

-

NaCl oldat

[ kompenzograf |

~1konduktométer|

levegd

manométer

3/1. ébra A kisérleti berendezés kapcsolasi vazlata

A 3/1. tablazatban 6sszefoglaltam az alkalmazott kisérleti berendezések és riserek fobb

geometriai paramétereit.

A labor vizsgélatokhoz azonos riser a&tmérd mellett harom kiilonb6zé AD/AR aranyu

késziiléket allitottam Gssze, és a méretndvelés hatasat kétszeres atmérdji és magassagu

risereken, egyébként azonos paraméterti nagylabor berendezésekben vizsgaltam.

ATMERO
d(m)

TIPUS

VIZMELYSEG
H;(m)

TERFOGAT
V ()

RISER ATM:

dr (m)

AD/AR
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LABOR 0,2 1 0,0314 0,1 3
0,2 2 0,0628 0,1
0,3 1 0,0707 0,1 8
0,4 1 0,126 0,1 15
NAGYLABOR 0,4 2 0,252 0,2 3
0,4 4 0,504 0,2 3
0,57 2 0,51 0,2 7.1
0,87 2 1,19 0,2 18
RISER VARIACIOK
dg (m) Hg (m) TiPUS ELEM NELKUL FIXMIX ELEM
B C
0,1 0,9 csd + +
0,1 0,9 harang + + +
0,2 1,8 csd +
0,2 1,8 harang +

3/1. tablazat A kisérleti berendezések és riserek fobb geometriai paraméterei

3.2.1.1. Riser tipusok

Kisérleteim soran két tipusu risert vizsgaltam. Az egyik egy 0,9 m hosszu 0,1 m

belsé atmérdji plexi csé volt. A masik egy 13 db harangegységbdl dsszeépitett 0,9 m

hosszu oszlop, amelynek a f6 méreteit €s kialakitdsat a 3/2. abra mutatja. Az dbran a

méretvonalakon megadott elsd méret a labor berendezésre, a zardjelben levo pedig a

nagylabor berendezésre vonatkozik. Ezek a harangegységek 0,1 m belsé atméroji

gylribdl €s 0,12 m atmérore kiszelesedd "szoknyabdl" allnak. Egy-egy

harangegység 1/3-os atfedéssel van osszeszerelve. Igy lényegében a riser hossza

mentén korgytrt alaka rések talalhatok, amelyek belso recirkulacids részaramok

kialakulasat teszik lehetové.
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3/2.4bra A harang tipusu riser kialakitasa és f6 méretei

3.2.1.1.1. A riserben hasznalt statikus keverdk

A riserekben a gaz-folyadék érintkeztetés intenzifikalasara statikus keverdbetéteket

hasznaltam az 3/1. tablazatban megadott kombinacidkban.

A 3/3. dbran bemutatott geometriai kialakitdsu és méretli FixMix elemekkel [59]
toltottem meg a risereket. Ezeknek a FixMix elemeknek és elemracsoknak a kozos
sajatossaga az, hogy egy elem a csavartsag iranyatdl fliggden jobbra vagy balra forgatja
az aramlo fluidumot. Ezekkel az elemekkel ugy toltéttem végig az egész risert, hogy
egy jobbra forgatd elemet vagy elemracsot egy balra forgatd kovet valtakozva végig a
hossz mentén. Az A.B,C tipusok kozotti f6 kiilonbséget a létrehozott részaramok

szama, a diszpergalas mértéke jelenti.



3/3.4bra FixMix elemtipusok

3.2.1.2. Downcomer kialakits

Az AD/AR ardny hatasanak vizsgalata két modon torténhet: adott atmérdji
berendezésben kiilonbozo riser atmérdket hasznalva, vagy azonos risereket kiilonb6zo
atméroji késziilékekben elhelyezve. A kisérletekhez az utobbi mddszert valasztottam.
Laborberendezésben 0.,2; 0,3; 0.4 m atmér6ju késziilékben azonos vizmélységben (1,0
m) 0,1 m &tmérdji risereket hasonlitottam 6ssze. Az AD/AR arany igy 3-15 kozott
valtozott. A méretndvelés hatasanak vizsgalatdhoz 0,2 m atméréji 1,8 m magas
risereket alkalmazva az azonos AD/AR arany biztositasahoz 0.4; 0,57; 0,87 m
downcomer atmérék adodtak.

3.2.2. KiilsOcirkulécids airlift reaktorok
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A kisérleti berendezések kapcsolasi vazlatat a 3/4. dbran mutatom be. Lényegében
minden egyes berendezés két cs6bol és azokat alul és feliil 6sszekapcesolo tiveg kolonna
elembdl all. A kiilsécirkulacids airlift berendezések AD/AR aranya 1; 1,85; 4 volt.

3/4. abra. A kiilsécirkulacios airlift berendezés vazlata
Az 3/2. tablazatban 6sszefoglaltam az alkalmazott kisérleti berendezések fobb

geometriai paramétereit.
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A berendezés riser-¢t, tehat ahova a levegdt bevezettem, konstans értéken tartottam.
Ennek atmérdje 0,025m, hossza pedig 2m volt. A berendezés downcomer-ét tehat a
lefelé aramld zéna atmérojét 0,025m, 0,034m, 0,05m értékekre valasztottam. A
downcomer hossza a riser hosszaval azonos volt.

Mind a downcomerben, mind a riserben FixMix tipusu 1/d=1,5 (hossz 4tmér6 arany)
elemet hasznaltam. A downcomer atmérdjének novelésével természetesen a statikus
keverd atmérdjét is noveltem.

A keveredési 1d6 és folyadék sebesség méréséhez hasznalt vezetoképességi szondat az
alsé tivegkolonnaba helyeztem el és a méréseket a belsdcirkulacids berendezésben
végzettekkel azonos mddon folytattam le. Az anyagatadasi mérésekkel is hasonloan

jartam el.
Variaciok Riser atméré | Downcomer at- AD/AR FixMix elem
sorszama (m) mérd arany
(m) )
Riser Downcomer
1 0,025 0,025 1 ures tires
2 0,025 0,025 1 elemmel tires
3 0,025 0,025 1 elemmel elemmel
4 0,025 0,034 1,85 ures iires
5 0,025 0,034 1,85 elemmel tires
6 0,025 0,034 1,85 elemmel elemmel
7 0,025 0,05 4 ures tires
8 0,025 0,05 4 elemmel iires
9 0,025 0,05 4 elemmel elemmel

3/2. tablazat. A kisérleti berendezések f6bb geometriai paraméterei.

3.2.3. Sikfenekt allohengeres modelltartaly
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A sikfenekli allohengeres modelltartalyt és a mérésekhez sziikséges kiegészitd
szerelvényeket a 3/5. d&bran mutatom be.

A megépitett 1200 mm atmérdjli és 1800 mm magas tartalyban 120°-0s sugarak mentén
7x3=21 helyen lehetett a hdmérsékletet mérni. A tartidlyhoz 2 kiilonbozd kapacitadsu
centrifugdl szivattyt csatlakozott, amelyekkel a tartdlyban levé folyadékot lehetett
cirkuldltatni és igy a keverést fenntartani. A szivattyuk recirkulaciés korébe
nyomasméroket és fojtdszelepeket épitettem be, melyek segitségével kiilonb6zo
recirkulacios mennyiséget tudtam beallitani.

A keveredés id6beni valtozasat front mddszerrel végeztem. Ezek alapjan konstans
mennyis€égli hidegvizet dramoltattam keresztil a tartdlyon, majd a mérés
megkezdésekkor atvaltottam meleg vizre. A modszert kiszolgalo tobbi szerelvény ezt a
mérést szolgalja ki.

A tartalyban kétféle keverési modszert alkalmaztam.(3/6. abra)

Az els6 esetben a tartaly keverése érdekében a tartdly kozepére egy un. sugarkeverdt
telepitettiink. Ez a keverd tulajdonképpen egy olyan forgastest, melynek a palastjanak
az ive megegyezik a Pelton turbina jarokereke kanalainak ivével. A sugarkeverd 16
méreteit valamint elhelyezésének maodjat €s a tartaly f6 méreteit a fliggelékben talalhato
F/1.4bra szemlélteti.

Ezen belill is kétféle keveredési vizsgalatot végeztem. Az egyik esetben a tartilyon
atvezetett hideg vagy meleg vizdramot a recirkulacios aramba vezettem, a masik

esetben csak egyszertien a tartaly kozepébe adagoltam. (3/6. a. bra)

A maésodik esetben a szabadalmunk [103] szerinti eljarast valositottam meg. Ezek
alapjan a tartaly aljara spiral alakban mtanyag bordas csovet fektettem, melyet alulrol
furatokkal lattam el. A recirkulacidt pedig ugy valdsitottam meg, hogy a tartaly tetejérol
elszivott folyadékot ebbe a spiralba vezettem vissza. Ebben az esetben a keveredési
mérésekhez hasznalt hideg és meleg vizet ebbe a recirkulacidés dramba vezettem. (3/6.
b. abra)
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3/5. abra. Sikfenekt allohengeres modelltartaly vazlata

a.) b.)
3/6 abra. A keverési modok

3.3. A mérési modszerek ismertetése

A kiilonbozd tipusti mérési sorozatok eldtt a reprodukalhatdsagot vizsgéltam és 3-5
parhuzamos mérési eredmény 4tlagat vettem figyelembe, tovabba a mérdberendezések
helyes miikodését idoszakonként ellendriztem, illetve kalibraltam.
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3.3.1. A keveredési id6 és éatlagos folyadéksebessée meghatarozdsa az airlift

berendezésekben

A keveredési id6 meghatarozasat mind a bels6, mind a kiilsOcirkulacios airlift
berendezésben impulzus technikéaval végeztem.

A 3/7. dbran egy elméleti megfontolas soran kapott jel idébeni lefutasat mutatom be. Ez
a diagram egyre kisebb cstcsok sorozata. A csticsmagassagok az aktudlis nyomjelzo
anyag koncentraciot jelentik és a csticsok kozotti tdvolsagbol szamolhato (t.) az az ido,
mely alatt a jelzbanyag egy fordulatot megtesz a reaktorban. Ebbdl egy atlagos
folyadéksebesség meghatarozhatd. Az impulzusszertien beadott sdoldat a turbulencia és
diffuzio kovetkeztében t. idénél teljesen elkeveredik. A teljes elkeveredési idd
meghatarozasa nagy hibaval torténhet. Ezért definidlnak egy I inhomogenitasi faktort,
amely a teljes kevertséghez tartozd koncentracio szazalékaban fejezi ki az aktualis kon-
centraciot. A keveredési iddt pedig az [=10% értékhez tartozo idével tygo, jellemzik.

Definialva az inhomogenitési faktort:
[=(C-Cy)/Cs (3/1)

ahol:

C - aktualis maximalis koncentracio,

C., -a tokéletes keveredéshez tartozd koncentracid
A méréseket a kovetkezok szerint végeztem:

A vizsgalt berendezést csapvizzel szintmagassagig megtoltottem ¢€s elinditottam a
levegdztetést. A levegd mennyiségét 0,1 m atmérdju riserek esetében 2 m’/h-tol 14
m’/h-ig valtoztattam. A 0,2 m atmérdjli riserben azonos gazsebesség biztositdsahoz 8-
56 m’/h gazsebesség intervallum tartozott. A stacioner allapot kialakuldsa utdn a
folyadéktérfogatra szamitott mennyiségli telitett NaCl oldatot fecskendeztem a riser
fels6 részébe. A NaCl oldat elkeveredését Radelkisz gyartmanyt vezetoképességi szon-
daval 0Osszekapcsolt konduktométerrel mértem. A kapott jelek id6beni valtozasat
kompenzograffal regisztraltam ¢és a (3/1) egyenlet alapjan meghataroztam az 1=10%-
hoz tartozd Twoe idOket. A két szomszédos pozitiv vagy negativ csiics megjelenése
kozott eltelt idobdl €s a kétszeres folyadékmagassagbol (nyomjelzd anyag altal megtett
ut) atlagos folyadéksebességet szamoltam. Természetesen harangoszlop esetében ez
csak egy latszolagos folyadéksebesség, hiszen a visszacirkulalo részaramok miatt nem
lehet az atlagos uthosszat meghatarozni.
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Az atlagos folyadéksebességbodl, felhasznalva a (1/2) egyenletet, meghatdrozhato a
riserben €s downcomerben aramlo folyadék linedris sebessége is.

ty 10 % t idé

3/7. 4bra A keveredési id6 értelmezése

A keveredési id6 ¢€s az atlagos folyadéksebesség konkrét meghatarozasat a kovetkezd
példan mutatom be. A 3/8. abra a 0,4 m atmérdjli nagylaboratoriumi berendezésben 8
m’/h levegdbetaplalassal végzett mérés regisztratumat mutatja. A diagramrol leolvasott
¢s az abbol szamolt értékeket a 3/3. tablazatban mutatom be. Az "a" mutatja a kiindulasi
oldatkoncentraciét 0 idOpillanatban, C. jelzi a teljes elkeveredéshez tartozo
koncentraciot. A csucsok magassaga pedig az aktualis koncentracionak (C) megfeleld
értékek. A C. koncentraciohoz huzott segédegyenesen a csucsok 0 idéponttdl vald
tavolsaga leolvashatd. A papirsebességbdl és a tavolsagokbol az idd szamithato.
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3/8. abra A keveredési idé és a folyadéksebesség mérésének regisztratuma 8 m’/h
levegObetaplalas esetén.

Cc-C

o0

levegd | csucstavolsag Co C C tm10% te t; atl. UL

m/h) | (mm) | (s) | (mm) | (mm) | (%) (s) (s) (s) | (m/s)

20 12 100 190 90 -

45 27 100 143 43 15
8 70 42 100 122 22 66,00 15 14,7 0,27
93 55.8 100 115 15 13,8

118 | 70,8 100 107 7 15
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3/3. tablazat A 3/8. abrardl leolvasott és az abbdl szamolt értékek

| (%)
100 -

80 r
60
50 AN

30 \\ tMr10%
20

10 |- \.\\i‘?
0

O 10 20 30 40 oS50 60 70 80

3/9.4bra Segédabra a keveredési id6 (tvo2) meghatarozasahoz

A csucsok alapvonaltol mért magassagabdl (C) és a (C.) értéket reprezentald
magassagbol a 3/1. egyenlet alapjan rendre meghatarozhaté az I inhomogenitas %-os
értéke. Az inhomogenitasi faktor értéket az id6 fliggvényében abrazolva a 3/9. dbra sze-
rint meghatarozhaté a keveredési id6 (tmiow)- A folyadék atlagsebessége a
segédegyenesen mért csucsok kozotti tavolsag idéértékre (to) vald atszamitasa utan, a
jelzéanyag altal megtett ut (kétszeres folyadékmagassag) felhasznaldsaval illetve az
értékek atlagolasaval adodik.

3.3.2 Oxigénabszorpcio sebességének mérése airlift reaktorokban
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Az anyagatadasi tényez0, K a meghatarozasara az irodalomban tobb modszer is talalha-
t0. Ezek a teljesség nélkiil a kovetkezok:

szulfitoxidacidés modszer

oxigén szondéaval valo mérés

széndioxid abszorpcidos modszer
hidrazinos modszer

enzimoxidacios modszer

Ezek koziil a klasszikusnak mondhatd szulfitoxiddciés moddszert valasztottam annak
ellenére, hogy a mddszernek szamos hatranya van, de nem abszolut értékben kivantam
meghatirozni az oxigénabszorpcids sebességet, hanem a kiilonbozé geometriai el-

rendezési risert és benne a kiillonbozo statikus keverdket akartam 6sszehasonlitani.
Ennek a mddszernek a Iényege a kovetkezo:

A Na,SOj; oldattal feltoltott, majd levegdztetett reaktorban Cu* vagy Co*" jelenlétében

a kovetkez6 reakcio6 jatszodik le:

2+

SO +%o2 — 807

A reakcid irreverzibilis €s gyakorlatilag pillanatszerti, ezért a rendszerben az oldott
oxigén koncentracioja mindaddig nulla marad, amig szulfit ionok jelen vannak. igy a
szulfatosodasi reakcid sebességét az oxigénoldddas sebessége hatdrozza meg. A mérés
alapja tehat az, hogy az adott rendszerben kisérletileg megmérjiik a szulfatosodasi
reakcié sebességét, ami egyenld az oxigénabszorpeids sebességgel és a Kia C
szorzattal.

A mérést a kovetkezOképpen végeztem. Csapvizzel feltdltottem a vizsgalt reaktort.
Bedllitottam a rotaméteren a megfeleld levegdmennyiséget. A vizsgalt reaktor
térfogatara nézve 5 g/l koncentracionak megfeleld vizmentes Na,SOs-ot és 3,30 mg/l
CoSO0y katalizatort feloldottam. Ezt az oldatot hozz4onttttem a reaktorban 1€v6 vizhez.
A varhatd reakcidsebességtol fliggden, 2-5 perc elteltével, azonos idokdzonként mintat
vettem a berendezésbdl. A vett mintdk 20 cm’-ét elére elkészitett 20 cm’ 0,1 n
kaliumjodidos jodoldatba pipettaztam, majd 2 cm’ 10%-0os HCl oldattal
megsavanyitottam €s 0,1 n Na,S;0; oldattal visszatitraltam a jodfelesleget. A Na-
tioszulfat fogyas értékét az id6 fliggvényében abrazoltam. Az igy nyert egyenes

iranytangense a sziikséges atdimenziondlas utdn adta az oxigén fajlagos beoldodasi
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sebességét. Ezt a sebességet elosztottam az aktudlis homérsékletnek megfeleld
maximalisan beoldhatd oxigénkoncentracidval, amelybdl igy a K;a szorzatot kaptam.

A meghatdrozds menetét a 0,3 m 4tméréji laborberendezésben 6 m’/h
levegdbetaplalassal lires harangoszlop hasznélata esetén mutatom be. A csapvizzel
feltoltott reaktorhoz a fent emlitett koncentracioji Na,SOs és CoSOy katalizator oldatot
ontéttem. Ezutan 4 percenként a reaktor tetejérél mintat vettem és megmértem a reaktor
homérsékletét. A mintdkat az eldbbiekben ismertetett modon tioszulfat oldattal
megtitraltam. (A mérési €s szamolasi eredményeket a 3/4. tablazatban foglaltam Gssze).
A NayS,0; fogyasértékeket az id6 fiiggvényében abrazoltam (3/10.4bra). A mérési
pontokra a legkisebb négyzetek modszerével egyenest illesztettem, és meghataroztam
az egyenes meredekségét. A felhasznalt oldatok koncentracidjabol és az egyenes
meredekségébdl mmolO,/1.h mértékegységben kiszdmoltam az oxigén abszorpcidjanak
sebességét. Ezt az értéket elosztva a 17°C-on maximalisan beoldhatdo oxigén
mennyiségével (C =0,3 mmol O,/1) kaptam a K; a szorzatot.
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Na,S,0; (ml)
20 -

15 +

10
/ tgo=0,5

d
5
0
0 5 10 15 20 25
t(s)
3/10.4bra Segédabra a K;a szorzat meghatarozasdhoz
| Mintavétel | NayS,03
Levegd o ; tgol OTR Kia
. , ideje fogyas
Mintaszam > - > -
(m”/h) (min) (cm”) (-) | (Ooymmol/dm’h) | (1/s)
1 4 7,00
2 6 8 9,70
3 12 11,50 |0,571 42,83 0,04
4 16 13,95
5 20 16,30

3/4. tablazat Az atlagos térfogati anyagatadasi tényez6 mérési és szamolasi eredményei

3.3.3. A modelltartdly keveredési vizsgalatok
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A sikfenekli éalldhengeres modelltartaly keveredési viszonyainak meghatarozasat
kiszoritasos vagy mas szoval front modszerrel végeztem. Ennek a moddszernek a
lényege, hogy a berendezésbe betaplalt anyagaram valamilyen tulajdonsagat
ugrasszeriien megvaltoztatjuk és a be- és kivezetési ponton, valamint a berendezés
kiilonb6zé helyein mérjikk az anyagra jellemzd6 tulajdonsag idébeni valtozasat. A
megépitett modellberendezés kevertségi viszonyait hdmérséklet mérésével

vizsgaltam a kovetkezoképpen.

Feltoltottem a tartalyt hideg vizzel és elinditottam a recirkulacids szivattyut. A
fojtészelep segitségével a nyomasmérdn adott értéket allitottam be, mivel a szivattyt
szallitasi kapacitasat nyomasmérdvel kalibraltam. Adott térfogatarama hideg vizet
egy puffertartalybdl szivattyu segitségével rotaméteren és indukcios aramlasmérén
keresztiil adagoltam a tartalyba vagy a recirkulaltatott folyadék aramba. A stacioner
allapot beallasa utan hirtelen atvaltottam az elé6zdvel azonos mennyiségli forrd kb.

78 °C hémérsékletii viz beadagolasara.

A keveredési vizsgalat soran mértem a be- és kilépd valamint a tartaly kiilonbdzo
pontjain a hdémérséklet idébeni valtozasat. A betaplalt folyadékdramot szintén
mértem. A mért adatokat egy szamitdégépes adatgytijté rendszerrel regisztraltam. A
méréseket azonos paraméter beallitas mellett megismételtem ugy, hogy a tartaly
tetejét 120°-al az 6ramutato jarasaval megegyezd €s ellentétes iranyban elforditottam.
fgy a tartaly 27 azonos térfogatu celldjaban tudtam mérni a hémérséklet idébeni

valtozasat.
Az egyes celldkban mért hémérsékletek iddbeni valtozasat abrazoltam és egy

polindmot illesztettem a mért pontokra. Meghatdroztam a polindmok egytitthatoit,

melynek értelmében:
. dT
a0+a1t+a2t2+a3t3 +a4t4=T ésa ...d—(O) =a,
t

Ezek utdn meghatdroztam a belépd homérsékletek regisztratumabdl az aktudlis

méréshez tartozo AT értéket. Ismerve a tartaly Osszes térfogatat, a modell alapjan a
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kovetkez6 Osszefliggések segitségével az adott hdmérdhoz tartozo cella anyagdrama

szamithato.
d_T (0) = A_T 27B
dt Vv

T 0)=2ATo7p
dt v

vV dT,

"TO7AT dt

3.4. A belsOcirkulaciods airlift berendezések kisérleti eredményeinek bemutatdsa és

értékelése

A kiilonféle riserek 6sszehasonlito vizsgalatat széles intervallumban 0,07-0,49 m/s Ugr
tires riser keresztmetszetre szamolt gazsebesség tartomanyban vizsgaltam. A széles
gazsebesség tartomany kivalasztasadban az a szempont vezetett, hogy mérési e-
redményeim tampontul szolgalhassanak az tizemi méretli, mechanikus keverd nélkiili
fermentorok keveréséhez, még nagy oxigénigényli fermenticioknal is. A mérési
adatokat és eredményeket a fliggelékben talalhato 1-4. tablazatokban foglaltam 6ssze.

3.4.1. Keveredési ido vizsgalata

A riser kialakitas keveredési idére gyakorolt hatasat ¢sé (Cs) és harang (H) tipusu
riserekben betét nélkili és A-B-C betétek alkalmazdsaval vizsgaltam. Az
Osszehasonlitast az lires riser keresztmetszetre szamitott Ugr gazsebesség alapjan

mutatom be.

A 3/11. és 3/12. abrakon 0,2 m atmérojii (AD/AR=3) berendezésben mért keveredési
idoket hasonlitottam &ssze 4-4 féle 0,1 m atmérdji riser esetén.

A tmioy keverési id6 a vizsgélt gazsebesség tartomdnyban minden esetben csokken a
gazsebesség novelésével. A riserbe helyezett betétek (A-B-C) hatdsédra hasonlo
tendencidjud, de abszolut értékben magasabb keveredési id6 gorbéket mértem.
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¢Cs mCs+tA Cs+B < Cs+C
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3/11.abra Keveredési ido valtozasa a gazsebesség fliggvényében
d=0,2m, dg=0,1m, AD/AR=3

oH = H+A  H+B « H+C
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3/12.4bra Keveredési id6 valtozasa a gadzsebesség fliggvényében
d=0,2m, dg=0,1m, AD/AR=3
Cs6 tipusu riserben jol megfigyelhetd, hogy azonos koriilmények kozott a leghosszabb
keveredési id6 az A-betét (kettes osztasu FixMix elemsor) alkalmazasakor sziikséges.
Ehhez képest a négyes osztasu elemsor (B) és a statikus kever réteg (C) csokkenti a
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keveredési idoket. Az tires csé értéket legjobban a C betét kozeliti meg. A keveredési
idégorbék valtozasa feltehetden a betétek eltéré aramlési ellenédlldsa kovetkeztében
alakul ki. Ures cs6 esetében megfigyelhetd, hogy a gazsebesség tartomany felsd felében
0,3 m/s-ig a keveredési id6 meredeken csokken, ef6lott valtozasa lassul. A valtozasra
magyarazat vizudlis megfigyelés alapjan is adhat6. Magasabb géazsebességeknél a
downcomerben a folyadékaram egyre tobb buborékot ragad magaval és ennek kovet-
keztében csokkenti a cirkulacid hajtderejét és igy a keverést befolyasolo
folyadéksebességet.

Harang tipusu risereknél a keveredési id6 valtozasa hasonlo, azonban a csé-riserhez
képest a keveredési idok felezddtek. A keveredési id6 csokkenését a harangok kozotti
réseken visszadramlo folyadékdramok okozzék. Vizudlis megfigyelés szerint a novekvod
gazsebesség hatdsara a folyadék nem tudja magaval ragadni a gazbuborékokat a
downcomer aljaig, a fels6 zonaban a harangok kozotti réseken visszadramld folyadék
magaval ragadja azokat. A réseken fellép6 cirkulacié és a buborékmentes downcomer
egylittes hatasara a keveredési id6 szinte azonos mértékben csokken a gazsebesség
tartomanyban. A betétek hatdsara bekovetkezd valtozas az elézdeknek megfeleld

sorrendet mutat.

A 0,3 m atmérdjii (AD/AR=8) berendezésben lefolyatatott kisérletek eredményeit a
3/13. és 3/14. abrak mutatjak. A keveredési id6 gorbék tendencidban hasonloak az
elozbekhez, a betétek hatdsa is azonos sorrendet eredményezett mindkét tipusu risernél.
0,25 m/s gazsebesség felett a gazmennyiség novelésének a keveredésre gyakorolt
hatasa csokken, a gorbék hatarértékekhez tartanak. Az abszolut értékekben azonban
csokkent a kiilonbség a csd €s a harang riserekkel elért keveredési idok kozott. A 0,2 m
atméréjli berendezésben talalt 6-10 s minimdlis keveredési id6hoz képest a 0,3 m
atmérdjli berendezésben 16-20 s-ra novekedtek a minimalis keveredési idok. A
berendezésekben legrovidebb keveredési id6t az lires harang tipusu riserrel lehetett
elérni.
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¢Cs mCs+A Cs+B < Cs+C
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3/13.abra Keveredési id6 valtozasa a gazebesség fiiggvényében
d=0,3m, dg=0,1m, AD/AR=8
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3/14.abra Keveredési id6 valtozasa a gazsebesség fliggvényében
d=0,3m, dg=0,1m, AD/AR=8
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tm10% (S) + 0,2Cs = 0,2H+C 0,3Cs
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3/15.4bra Keveredési idok dsszehasonlitasa kiillonbdzé AD/AR
aranynal labor berendezésekben

A 0,4 m atméroji (AD/AR=15) berendezésben a downcomer keresztmetszete a riserhez
képest 17-szeres volt. Emiatt a folyadék sebessége annyira lecsokkent, hogy a
konduktometrias modszerrel reprodukalhaté mérést végezni nem lehetett.

Az AD/AR arany valtoztatasanak keveredési idére gyakorolt hatasat a 3/15. abra iires
csO és C jelu betéttel toltott harang riserek esetén mutatja. Az 6sszehasonlitdsbol
kittinik, hogy a downcomer feliilet novelésével eltlinik a kiilonbség a cs6 és a harang

riserek kozott, a keveredési id6 csokkenése 0,25 m/s gdzsebességig jelentds.

3.4.2. Az atlagos folyadéksebesség vizsgalata

A 0,2 m atmér6ji berendezésben mért atlagos folyadéksebességeket a 3/16. és 3/17.
abran mutatom be c¢s6 ill. harang riserek esetén. A folyadéksebesség a teljes vizsgalt
gazsebesség tartomanyban névekvo tendenciat mutat, ami konzekvens a keveredési id6
mérési  eredményekkel. Jol megfigyelhetd a riserben elhelyezett betétek
folyadéksebességet csokkentd hatdsa. A gorbékbdl kovetkezden a statikus keverdk a
kovetkezd ellendllas sorrendet képviselték: legnagyobb ellendllasu az A jeli betét,
kozepes a B jelt és legkisebb ellendllast a C elemracs jelent. Annak ellenére, hogy
harang tipusu riser esetében a folyadék foaram mellett a réseken visszaaramlo
részaramok vannak, a c¢sé ¢&s harang riser esetében kozel azonos atlagos
folyadéksebesség értékeket mértem.



70

U, (mis) \.Cs = Cs+A Cs+B « Cs+C \
06

0,5 /A

04

0.3 .v_'_”f/
e Sa—

02 ﬁ—*——’—'

0,1

0,0 T T

0,0 0,1 0,2 0,3 04 0,5
Ugr (M/s)

3/16.abra Atlagos folyadéksebesség valtozasa a gazsebesség fiiggvényében
d=0,2m, dg=0,1m, AD/AR=3
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3/17.abra Atlagos folyadéksebesség valtozasa a gazsebesség fliggvényében
d=0,2m, dg=0,1m, AD/AR=3

0,3 m atméroji berendezésben a folyadéksebesség konduktometrias mérése csak c¢sé
tipusu riser alkalmazasaval volt mérhetd, mert harang tipusu risernél a visszacirkulald
részaramok miatt a csillapodoé szinusz-gérbe helyett, annak burkold gorbéje volt csak
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regisztralhatd. Cs6 risernél (3/18.abra) azonos tipusu gorbesereget kaptam, mint a
kisebb AD/AR ardnyu berendezésben, természetesen kisebb abszolut értékekkel.

A 3/19. dbra az AD/AR arany valtoztatds hatasat mutatja. A downcomer keresztmetszet
novelés hatdsara alacsonyabb atlagos folyadéksebesség volt mérheto.

3.4.3. Az oxigénabszorpcios sebesség vizsgalata

A 3/20.¢s 3/21. dbran a 0,2 m atméroji késziilékben mért K;a eredményeket mutatom
be, a riser keresztmetszetére vonatkoztatott gazsebesség fliggvényeében.

A gézsebesség novelésével minden esetben novekszik a Kja értéke. Megfigyelhetd az
A és a B tipusu statikus keverdbetét negativ hatdsa. Ugyanakkor legjobb Kja-t a C
tipusu statikus keverd biztositott. Valdszinli, hogy a 10 db statikus keverébol
Osszeépitett elemracsnak a jobb diszpergald hatdsa eredményezi a magasabb Kia
értékeket.

A c¢sé6 tipusu riserek kozott kétféle tendencia figyelheté meg. Az iires csd és a C betét
hatésara a Kja 0,3 m/s gdzsebesség értékig meredek valtozast mutat, majd ellaposodva
hatarérték felé tart. A masik két betét estén monoton novekvéd a K;a értéke. Az elsd két
gorbe eltéré lefutdsanak magyardzatdt az adja, hogy a kialakuld6 magas
folyadéksebesség kovetkeztében a downcomerban a folyadékaram rengeteg olyan bu-
borékot ragad magaval, amelyben alacsonyabb az oxigén koncentracio. A vizudlis
megfigyelés megerdsiti, hogy a nagyobb gazsebesség tartomanyban ennél a két betétnél
a downcomer teljes térfogata 1ényegében buborékkal volt kitoltve.
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3/18.abra Atlagos folyadéksebesség valtozasa a gazsebesség fliggvényében
d=0.3m, dg=0.1m, AD/AR=8
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3/19.4bra Folyadéksebesség dsszehasonlitasa laborberendezésekben
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3/20.4bra Kja valtozasa a gazsebesség fiiggvényében
d=0.2m, dg=0.1m, AD/AR=3
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3/21.4bra Kja valtozasa a gazsebesség fiiggvényében
d=0.2m, dg=0.1m, AD/AR=3

Harang tipusu riserek esetén ugyanez a hatds kevésbé volt szignifikans, az oszlop
résein az elragadott buborékok egy része visszajutott a riserbe és a gazszeparatorban
tavozott. Emiatt a teljes gazsebesség tartomanyban Kja értéke ndvekedett, sét 0,3 m/s
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felett a novekedés iiteme erdsodott. A legnagyobb oxigénatadasi tényez6t a harang
riserben elhelyezett elemracs biztositotta.

A kozepes méretli labor berendezésben (0,3 m) mért atadési tényezoket a 3/22. és
3/23. dbran mutatom be.

A Kja értékek valtozasa hasonldéan névekedd tendenciat mutat a csé és a harang tipusa
riserek alkalmazasakor. A nagyobb térfogati berendezésben az abszolut értékek
kismértékben csokkentek. A esé-riserekben elhelyezett statikus keverdk koziil az A és
B betét nagymértéekben, a C betét kevésbé valtoztatta az atadast. Harang riserben a
betétek hatdsa hasonld volt.

A legnagyobb méreti (0,4 m atmérdji) labor berendezésben csak a kordbban
hatékonynak talalt C tipusi betétet vizsgaltam cs6 és harang riserekben. Az
eredményeket a 3/24. dbra mutatja. A nagyobb downcomer feliileti berendezésben
egyértelmiien elkiiloniil a harang €s a cso riser egymastol. Legjobb atadasi jellemzot az
tires harang ¢és a C betéttel toltott harang riser képviseli.

Az AD/AR arany valtoztatasanak Kja-ra gyakorolt hatdsat a 3/25. dbra mutatja cs6 €s
H+C riserek estében. Az dbra mutatja, hogy a downcomer feliiletének novelésével
megvaltozik a gorbék jellege és az atadasi tényezo értéke rendre csokken.

Kia (1/s) +Cs uCs+A Cs+B - Cs+C
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3/22.4bra K;a valtozasa a gdzsebesség fiiggvényében
d=0.2m, dg=0.1m, AD/AR=8
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3/23.4bra Kja valtozasa a gazsebesség fliggvényében
d=0.3m, dg=0.1m, AD/AR=8
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3/24.4bra K;a véltozasa a gazsebesség fliggvényében
d=0.4m, dg=0.1m, AD/AR=15
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3/25.4bra Kja 0sszehasonlitasa kiilonb6zd laborberendezésekben

3.4.4. Laboratoriumi mérések energetikai dsszehasonlitasa

Berendezéseinkben a levegObevezetés minden esetben azonos koriilmények kozott
tortént. Az izotermikus gazexpanzido (1/16) egyenlet alapjan szamolt egységnyi
folyadéktérfogatra vonatkozd energiasziikséglete alapjan Osszehasonlithatok a
kiilonb6zé AD/AR ardnyt berendezésekben elért ataddsi tényezok. A 3/26. dbran az
tires csére és a harang + C riserre vonatkozo Osszehasonlitast mutatom be. Az ébra
szerint a Ky a az egységnyi folyadéktérfogatba bevitt energiatol fiigg és ez magyarazatot
ad a 3/25. abran tapasztalt csokkend Kja értékekre. Ugyanakkor gy tlinik, nagyobb
térfogatil berendezésekben ugyanazon érték kisebb energiabefektetéssel elérhetd. A
nagyobb berendezésekben azonban a Kija nem novelhetd korlatlanul a gazsebesség
emelésével, mert a nagy downcomer feliileten az Osszes buborék eltavozik a
folyadékbol, és igy a cirkulacids agban az dtadas mar nem folytatodik tovabb, vagyis az
oxigénatadas kizardlag a riserben jatszodik le.
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3/26.abra Laborberendezések energetikai 6sszehasonlitasa

3.4.5. A hidrosztatikai magassag hatasanak vizsgélata

A legkisebb atmérdjli berendezésben megvizsgaltam milyen hatast gyakorol a
keveredésre és az atadasra a vizmélység novelése olymodon, hogy a riser elhelyezését

¢s méretét nem valtoztattam, csak a vizoszlop magassagat 2 m-re ndveltem.

A 3/27. 4bra keveredési id6 valtozasat mutatja be 1 és 2 m vizmélység esetén. Lathato,
hogy a riser feletti vizoszlop rontja a keveredési id6t. Vizualis megfigyelés szerint a
berendezés aramlési szempontbdl két szakaszra oszthatd, a riser kornyezetében jol
megfigyelhetd az iranyitott aramlas, a cirkulacid, felette pedig a buborék zona
sztohasztikus mozgasa. Ez magyarazza a keveredési id6 megnovekedését.

A 3/28. dbra a vizmélység valtoztatds Kja-ra gyakorolt hatdsat mutatja. Az egymast
metszé gorbék szerint kis gazsebesség esetén az atadasi tényezd kismértékben nd ill.
nem romlik a vizmélység ndvelés hatasara, 0,2 m/s felett azonban egyértelmi a negativ
hatés. Kya romlasat is a keveredési viszonyok megvaltozadsa magyarazza.
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3/27.4bra Keveredési id6 valtozasa laborberendezésben 1 és 2m vizmélységnél

d=0.2m, dg=0.1m, AD/AR=3
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3/28.abra Kja valtozasa labor berendezésben 1 és 2m vizmélységnél

d=0.2m, dg=0.1m, AD/AR=3
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3.5. Nagylaboratériumi kisérleti eredmények bemutatdsa és értékelése

A nagylaboratériumi méreti berendezésekben azokkal a riser tipusokkal végeztem
méréseket, amelyek a laboratoriumi berendezésekben a legjobb eredményt adtak. Ezek
alapjan az tires csovet dsszehasonlitottam a harang tipusu riserrel. Ezeknek a risereknek
az atmérdjét 0,2 m atmérdére noveltem és a lehetdségekhez mérten a laboratdriumi
berendezéseknél kapott AD/AR keresztmetszet arany megtartdsaval valasztottam ki, a
nagylaboratoriumi berendezések atmérdjét. A paramétereket a laboratoriumi beren-
dezésekben alkalmazottal azonos gazsebesség tartomanyban (Ugr=0,07-0,49 m/s)
vizsgaltam. A nagylaboratériumi mérési adatokat és eredményeket a fliggelékben levd
5-6. tablazatban foglaltam Gssze.

3.5.1. Keveredési id6 vizsgalata nagylaboratériumi berendezésben

A 0,4 és 0,57 m atméroji berendezésben mért keveredési idoket a 3/29. dbran mutatom
be. A keveredési idogorbék koziil a harang tipusu riserrel lehetett a legrovidebb
keveredési id6t elérni. Osszehasonlitva a 0,4 és 0,57 m atmérsjli berendezést, az is
megfigyelhetd, hogy a nagyobb &tmérdjii berendezésben a harang tipusu riserrel
rovidebb keveredési idoket lehetett mérni, de mindkét esetben révidebbeket, mint a
kisebb atméroji tires csovel ellatott berendezésben. Ugyanakkor a laboratoriumi méretii
berendezésben tapasztaltakkal egyezé az, hogy 0,25 m/s  gazsebesség folott a
gazsebesség keveredési idére gyakorolt hatdsa csokken, a gorbék hatarértékhez
tartanak.

A 0,87 m atmérdjii (AD/AR= 18) berendezésben a keveredési id6t reprodukalhatd
moédon nem tudtam megmérni. (Itt kell megjegyeznem, hogy kiilonésen méretnévelési
vizsgalatoknal a rogzitett pontti méréstechnikai informécié még csak 6sszehasonlitasi
c€lbol is, sokszor kevésbé hasznalhato, mint a megfigyelés.)
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3/29. dbra Keveredési idé 6sszehasonlitdsa nagylaborberendezésekben

3.5.2. Az atlagos folyadéksebesség vizsgalata nagylaboratériumi berendezésekben

A nagylaboratériumi berendezésekben mért atlagos folyadéksebesség értékeket a 3/30.
abran mutatom be. A 0,4 m atmérdji berendezésben iires cs6 esetében ugyanolyan
monoton ndévekvd gorbét kaptam, mint a 0,3m atmérodji csorisernél, amit 3/18. abran
mutattam be és a szamszerl folyadéksebességi értékek sem kiilonbozéek. A harang +C
tipusu riser esetében a statikus keverd folyadéksebességet csokkentd hatasa figyelhetd
meg. A 0,57 m atmérdji berendezésben ugyanakkor nem tapasztalhato ez a hatés.
Gyakorlatilag nincs kiilonbség az tires cs6 és a harang +C tipusu riser k6zott.

3.5.3. Oxigénabszorpcios sebesség vizsgalata nagylaboratoriumi berendezésekben

A nagylaboratoriumi berendezésekben mért Kja értékeket a 3/31. abran lathatok.
Megtigyelhetd, hogy a kiilonb6z6 AD/AR downcomer riser keresztmetszet aranyu
késziilékekben az tires csd €s a harang+C tipusu riserrel mért Ky a értékek kozott alig, a
0,87 m atmérdju késziilékben egyaltalan nincs kiilonbség.

Valoszintsithetd, hogy a nagylaboratériumi berendezésben a laboratoriumi
berendezéshez képest kétszeres vizmélység az oka a kiilonbség elfedésének, mivel ez
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maga utan vonja a buborék tartozkodasi idejének a novekedését. Ugyanakkor az is
megfigyelhetd, hogy az AD/AR arany novelése jelentés mértékben csokkenti a Kja
értékeket.

3.5.4. Nagylaboratoriumi berendezések energetikai dsszehasonlitasa

A nagylaboratoriumi berendezések energetikai 6sszehasonlitasat a 3/32. dbra tiinteti fel.
A diagram jol mutatja, hogy a fajlagos energia novelésével minden késziilékben
novekszik a Kja értéke.

Sajnos az AD/AR arany novelésével a térfogatnovekedés olyan mértékii, hogy a riser
keresztmetszetére szamitott gdzsebesség megtartdsa mellett a fajlagos energiaértékek
csak egy nagyon sziik intervallumban hasonlithatok 6ssze. Ebben a sziik intervallumban
viszont alig van kiilonbség a kiilonb6z6 AD/AR aranyu késziilékekben mért Kia
értékek kozott. Ugyanakkor a gazsebesség tovabb novelése indokolatlan lenne, hiszen
jelentésen nem javul sem a keveredési id6, sem a Kj a értcke.

Osszehasonlitva a laboratériumi berendezésben mért értékekkel megfigyelhetd, hogy
kisebb Kja értékeket kaptam a nagylabor berendezésben, annak ellenére, hogy az
AD/AR aranyt megtartottam.

UL (m/s) | 04Cs e 0,4H+C « 0,57Cs = 0,57H+C
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0,5 -
04 ADIAR=3
0,3 /._,—a”' '
~—— —= —
02 - ;#5—‘?—_"—:1
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0,1
0,0 \ ! ‘
0,00 0,10 0,20 0,30 0,40 0,50
Ugr (m/s)

3/30. abra Atlagos folyadéksebesség dsszehasonlitdsa nagylabor berendezésben
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3/31. 4bra Kja valtozasa nagylabor berendezésekben
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3/32. dbra Nagylabor berendezések energetikai 6sszehasonlitasa

3.5.5. A hidrosztatikai magassag hatasanak vizsgédlata

Hasonldéan a laboratoriumi berendezéshez az AD/AR = 3 aranyu nagylabor
berendezésben is megvizsgaltam a kétszeres vizmagassag hatasat.
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A laboratoriumi berendezéssel egyezden a keveredési id6 megnovekszik, ha
kétszeresére novelem a folyadékmagassagot (3/33.4bra). A keveredés hatékonysagaban
pedig nem tapasztalhat6 kiilonbség az iires c¢sé €s a harang+C tipusu riser kozott. Ez
azzal magyarazhatd, hogy mindkét tipusu riser f616tt a berendezés buborékkolonnaként
miikodik.

A 3/34. éabra a vizmélység valtoztatds Kpa-ra gyakorolt hatdsat mutatja. Ezen
eredmények alapjan elmondhatd, hogy a vizsgalt gazsebesség tartomanyban és a
nagylaboratoriumi berendezésben a Kja értékek nagyobbak 4 m-es vizmélységnél.
Ugyanakkor a kétféle riser tipus kozott, hasonléan a keveredési id6hdz, nincs
kiilonbség.

tm1o0% (S)
60
50 + e

e —
40 \xm —
&
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10 0,4Cs4m
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0 \ ‘
0,00 0,10 0,20 0,30 0,40 0,50

Ucr (m/s)

3/33.abra Keveredési id6 valtozasa nagylabor berendezésben 2 és 4m vizmélységnél
d=0.4m, dg=0.2m, AD/AR=3
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3/34.abra K;a valtozasa nagylabor berendezésben 2 €s 4m vizmélységnél
d=0.4m, dg=0.2m, AD/AR=3
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3.6. Kiils6cirkulacios airlift berendezések laboratériumi  kisérleti  eredményeinek

bemutatdsa és értékelése

A kiilonféle geometriai kialakitasu berendezések Osszehasonlitdé vizsgalatat széles
intervallumban 0,11-1,13 m/s Ugr lres riser keresztmetszetre szamolt gdzsebesség
tartomanyban vizsgéaltam. A széles gdzsebesség tartomany kivalasztasban az a
szempont vezetett, hogy meghatarozzam, hol van az a fels6 hatar, ahol még érdemes a
statikus kever6t hasznalni. Ugyanis nyilvanvalo, hogy egy bizonyos gazsebesség felett,
ha nem alkalmazunk statikus keverét a felszallo csoben, nem buborékos aramlas alakul
ki, hanem gytiriis, amikor is a folyadék kiszorul a fal mellé és - mint turbulens film -

igen jo anyagatadasi tulajdonsagokkal rendelkezik.

3.6.1. Keveredési id6 vizsgalata

A statikus keverd keveredési iddre gyakorolt hatdsat vizsgaltam a harom kiilonb6z6

AD/AR aranyu berendezésben. Ezen mérési eredményeimet a 3/35-3/39 diagramjain

mutatom be.
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3/35. 4bra. Keveredési id6 valtozasa AD/AR=1 aranynal
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3/36. 4dbra. Keveredési id6 valtozdsa AD/AR=1,85 aranynal
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3/37. dbra. Keveredési id6 valtozasa AD/AR=4 aranynal
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3/38. 4bra. Keveredési id6 valtozésa kiilonbozd AD/AR aranynadl iires csénél
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3/39. dbra. Keveredési id6 valtozasa kiilonbozé AD/AR aranynal elemmel

Abban az esetben amikor a lefelé mend zéna (downcomer) és a felfelé mend zoéna
(riser) aranya AD/AR=1, jol megfigyelhetd, hogy a statikus keverdk jelentOsen,
mintegy 2-2,5-sz6rdsére novelik a keveredési id6t a vizsgalt tartomanyban (3/35.4bra).
Ugyanakkor az is megfigyelhetd, hogy gyakorlatilag nincs kiilonbség abban az esetben,
ha a riserben mér elhelyeztik az elemeket (25 E, 25 U), és akkor sincs ha a
downcomerben van vagy nincs elem. Tehat a riserben elhelyezett elemek mar

jelent6sen lerontjak a keveredési idoket. A keveredési idogorbék tendencidjukban ha-



88

sonldak az el6zdekhez (3/36. €s 3/37. abra), ahol az AD/AR aranyt 1,85 és 4 értékre

noveltem. Nyilvanvalo az elemek 4dramlasi ellendllasabol kovetkezik ez a jelenség.

A 3/38. és 3/39. abran a kiilonb6z6 AD/AR aranyu késziilékekben a gazsebesség
figgvényében abrazoltam a keveredési iddket tires késziilékben, és akkor, amikor a
riserben statikus perditéelemeket helyeztem el. Az dbrakon jol megfigyelhetd, hogy az

AD/AR arany novelése jelentésen noveli a keveredési idoket.

3.6.2. Atlagos folyadéksebesség vizsgalata

A kiilsocirkulacios airlift berendezésben mért atlagos folyadéksebességeket a 3/40-3/43.
abrak tuntetik fel. A folyadéksebesség a teljes gazsebesség tartomanyban novekvo
tendenciat mutat AD/AR aranytol fliggetleniil, ami konzekvens a keveredési id6 mérési
eredményekkel. Ugyanakkor egyben magyardzatot is ad arra, hogy a statikus keverdvel
ellatott késziilékben mért keveredési idok miért novekednek meg jelentésen az {ires

késziilékben mértekhez viszonyitva.

U, (m/s) \ & 256250 m 25E25E A 250250 ‘

0,8
T ﬁﬂ’”’

0,6

0,5 L

0’4 ./

03+
ol ‘_—_:‘::_——f——“—:i————i
0,1
0,0 : : :
0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0 1,2

Ucr (M/ s)

3/40. abra. Atlagos folyadéksebesség valtozasa AD/AR=1 aranynal
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3/41. abra. Atlagos folyadéksebesség valtozasa AD/AR=1,85 aranynal
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3/ 42. abra. Atlagos folyadéksebesség valtozasa AD/AR=4 aranynal
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3/43. abra. Atlagos folyadéksebesség valtozasa kiilsnbozé AD/AR aranynal

A statikus keverdk jelentds ellendllasa kovetkeztében az atlagos folyadéksebesség
felére-harmadéra lecsokken. gy az egységnyi id6 alatt egy folyadéktérfogat rész
kevesebb cirkulacios kort tesz meg a késziilékben, lerontva ezzel a jelzbanyag
elkeveredési lehetdségét. A meglepd viszont az, hogy gyakorlatilag nem valtozik az
atlagos folyadéksebesség, ha mind a riserben, mind a downcomerben vagy csak a

riserben van statikus kevero.

Ezen felil az is megfigyelhetd, hogy mig az iires késziilékben az atlagos
folyadéksebesség kezdetben erdteljesen novekszik, majd hatarértékhez tart, addig a
statikus keverdvel ellatott késziilékben mar alacsony gazsebesség esetén is a

folyadéksebesség majdnem eléri a hatarértéket.

A 3/43. abran a kiilonb6zé6 AD/AR aranyndl végzett méréseket mutatom be. Jol
megfigyelhetd, hogy az AD/AR arany novelésével csokken az atlagos folyadéksebesség
értéke. Ugyanakkor a statikus keverdvel végzett sebesség mérések szlik tartomanyban
0,1-0,2 m/s értek kozott valtoznak, mig tres késziilék esetén az AD/AR arany
valtozasaval a gorbék jol elkiiloniilnek egymastdl, és széles folyadéksebesség

tartomanyt (0,3-0,7 m/s) 6lelnek at.

3.6.3. Az oxigénabszorpcio sebességének vizsgalata
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A 3/44-3/47. dbran a kiilonb6z6 AD/AR ardnya késziilékben mért K;a eredményeket
szemléltetem a riser Keresztmetszetére vonatkoztatott gazsebesség fliggvényében.
Megallapithato, hogy a géazsebesség novelésével minden esetben névekszik a Kpa

értéke.

Megfigyelhetd, hogy AD/AR=1 aranyu késziilékben 0,6 m/s gazsebesség alatt jol
érvényesiil a statikus keverd diszpergal6 hatasa, ami miatt nagyobbak a K;a értékek,
mint az iires késziilékben (3/44.4bra). Ugyanakkor az is megfigyelhetd, hogy ha a
riserben €s a downcomerben is van statikus keverd, akkor magasabb K;a értékeket
kaptunk, mint amikor csak a riserben volt. Nyilvanval6 ez a jelenség a lefelé aramlo
zonaba elragadott buborékok diszpergalasanak az eredménye. Erdekes, hogy 0.6 m/s
gazsebesség felett az tires késziilékben mértiik a magasabb Kja értéket. A vizualis
megfigyelés alapjan elmondhatjuk, hogy ilyen magas gazsebességnél méar nem
buborékos az dramlds, ami okozza a nagyobb anyagatadasi értékeket. Az
AD/AR=1,85 aranyu késziilékben érdekes mddon ez a kb. 0,6 m/s-hoz tartozd
metszéspont kitolodik a kb. 0,9 m/s értékre (3/45.4bra).

Tovabb novelve az AD/AR aranyt (AD/AR=4) ez a metszéspont visszacsuszik a kb. 0,5
m/s gazsebesség értékhez (3/46.abra). Ezek alapjan feltételezhetd, hogy valahol egy

optimalis értéknek kell lennie.

Az AD/AR arany valtoztatasanak Kja-ra gyakorolt hatisat a 3/47. dbra mutatja. Az
abran megfigyelhetd, hogy a downcomer feliiletének novelésével a gorbék meredeksége
és ezzel egylitt az atadasi tényezd értéke rendre csokken. Ez a jelenség azzal ma-
gyarazhat6, hogy alacsony AD/AR aranynal, amikor a downcomerben a
folyadéksebesség nagy, akkor sok levegdbuborékot tud magéaval ragadni a folyadék,

ami kedvezden hat az anyagatadasi folyamatokra.
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3/44. abra. K a véltozéasa a gazsebesség fliggvényében AD/AR=1 aranynal
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3/45. abra. K; a valtozéasa a gazsebesség fliggvényében AD/AR=1,85 aranynal
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3/46. dbra. K;a valtozasa a gazsebesség fliggvényében AD/AR=4 aranynal
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3/47. ébra A Kja valtozésa a gazsebesség fliggvényében kiilonb6z6 AD/AR

aranyoknal
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3.7. A sikfenekt dllohengeres modelltartaly keveredési vizsgalata és a mérési

eredménvyek értékelése

A berendezésben harom féle mérést végeztem.

Az elsé esetben a recirkulacids dramot a tartaly aljarol tangencialisan szivattam el és
az un. sugarkeverdre forgattam vissza. A méréshez a meleg vagy hideg
folyadékaramot a tartaly kozepébe vezettem.

A masodik esetben, hasonldan az els6hoz, a recirkulacids aramot szintén a
sugarkeverdre forgattam vissza, de a méréshez a hideg vagy meleg vizet a
recirkuldltatott folyadékhoz kevertem.

A harmadik esetben a keveréshez a talalmanyunk [103] szerinti spiral csovet
hasznaltam. Mind a recirkulaltatott, mind a tartdlyba bevezetett hideg vagy meleg
vizet ebbe az also furatokkal ellatott spiral csébe vezettem vissza. A tartalybol a vizet
a tartaly felso részének kozepérdl szivattam el.

Minden egyes kiépitési variacional a méréshez konstans kb. 6001/h hideg vagy meleg
vizet hasznaltam. A pontos mennyiséget az aramlasmérével mértem és a
szamitogépes adatgylijté rendszerrel regisztraltam. Harom kiilonb6z6 recirkulaltatott
folyadék arammal végeztem a keveredési vizsgalatokat. Ezek a mennyiségek rendre
34000 1/h, 3400 1/h és 340 1/h voltak, azaz a késziilék keresztmetszetre vonatkozo
linearis sebességek ekkor 0,0084; 0,00084; 0,000084 m/s .

A mérési eredményekb6l a modell segitségével kiszamitottam, hogy a bevezetett
folyadékaram hogyan oszlik meg a 27 cella kozott. A modellbdl szamitott Gsszes
anyagaramot 6sszehasonlitottam a valdsagban bevezetett folyadék mennyiségével, és
ha az eltérés 6%-on beliil volt, elfogadtam a mérést. Nyilvanvald, hogy abban az
esetben, ha tokéletesen kevert a tartaly, akkor minden egyes cellara huszonheted rész
vizmennyiség fog jutni. Minél nagyobb az ett6l vald eltérés anndl rosszabb a
keveredés. Ezért az egyes celldkra jutd folyadékdram mennyiséget abrdzoltam a
cellaszam fliggvényében és a gyakorlati szoras négyzet értékek (02) nagysagabol
kovetkeztettem a keveredés mértékére.

Tovabbi kiértékelési lehetoséget adott a cellafelosztas. A tartaly aljan, kozepén és
tetején (ALSO, KOZEPSO, FELSO) 9-9 cella volt. igy a harom folyadék réteg
kozotti anyagaram eloszlast is vizsgdlni tudtam. Mivel a sugérkeverd esetében a

tartdly kozepére vezettem be a meleg vizet és feltételeztem, hogy kozel azonos
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dramok mennek a tartaly fala felé, ezért a kozépsé harom cella, (KOZPONT) majd a
korgytriiben levé harom cella (GYURU) és a tartaly palastja melletti harom cella
(FAL) anyagaramanak az Osszege szintén informaciot szolgaltat a keveredés
mértékérdl. Ezeken feliil, mivel 120°-0s sugar mentén volt felosztva a tartaly és egy
egy korcikkben harom cella helyezkedik el, ezen korcikkekre jutd anyagaram is
informéciot ad az eloszlasra. Ezt azért érdemes megtenni, mert feltehetéleg abban a
korcikkben, ahonnan a szivattyu kiszivja a recirkulaltatott folyadékot, valamint
abban a korcikkben, ahol a folyadék kivezetése van, az anyagaramokban eltérésnek

kell lenni.

3.7.1. A sugarkeverdvel végzett mérések és értékelésiik

Az elso eset szerinti sugarkeverdvel végzett keveredési kisérletek eredményeit a 3/46-
3/55 abran mutatom be.
340 Vh cirkuléaciés folyadékaram esetében, amikor a melegvizet nem a cirkulacios

aramba vezettem a 3/46. abran jol megfigyelhet6 a jelentds mértéki inhomogenitas.
Gyakorlatilag a tartdly aljan 1évé 1-9 celldban nincs anyagforgalom. Ez azzal
magyarazhatd, hogy ilyen kicsi mennyiség nem hoz létre olyan dramlési sebességet,
amely kelloképpen el tudna keverni a meleg vizet a tartdlyban. Sét mi tobb, elosegiti a
bevezetett melegviz aram szabadkonvekcios felfelé indulasat.

A bevezetett és szamolt anyagaram is 20% mérleghianyt mutat, ami nem lehetséges. A
szamitds csak ugy adhat ilyen hidnyt, ha az 1-9 celldk hémérsékletét mérd ellenallas
hémérok altal reprezentalt térfogat a hdaram szamara nem hozzaférheto, tehat holttér.

A 3/47. abran az oszlopdiagramok is jol mutatjak az inhomogenitast, de azt is, hogy a
kozEpsd €s a felsd részben mar egész homogén az anyagaramok eloszldsa. Ugyan ez
figyelhetd meg a kordiagramok esetében is.

A 3400 I/h cirkuléciés folyadékaram esetében a szoras értéke csokkent az el6z6hoz
viszonyitva és a szamolt és mért anyagaram mar 6% alatt volt. A 3/49. abran jol
megfigyelhetd hogy még ennél a recirkuléltatott mennyiségnél is az alsé 9 cellaba
kevesebb anyag jut. Ezt tdmasztja ala a 3/50 abra is. A felsd zondba jut a legtobb
folyadék aram, nyilvanvaloan a szabadkonvekcié hatdsanak eredményeként is. Ezt

igazolja a 3/51. é&bra is. Valamint jol megfigyelhetd, hogy a legnagyobb mennyiség a
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21424427 cellak 6sszege. Ez magyarazhatd azzal, hogy a tartalybdl a viz kivezetése
ebbdl a korcikkbdl torténik.

A 3/52 abra a 34000 I/h recirkulacids arammal végzett mérést mutatja. A szoras értéke
kicsi, ami bizonyitja a jol kevert allapotot. Ezt tdmasztja ala a 3/53. &bra is.
Gyakorlatilag homogén az anyagaram eloszlas. A 3/54 é&bra hasonlod képet mutat, de
egy kis anyagtobblet jelentkezik a kérdiagramok alsé zongjaban. Az érdekessége ennek
az eredménynek az, hogy nem is innen torténik sem a szivattyds elszivas ,sem a
kivezetés. A jelenség magyarazata az, hogy ekkora recirkulacios aramndl a tangencialis
szivas kovetkeztében beporog a folyadék és igy egy kis folyadék tobblet a szomszédos

korcikkben jelentkezik.
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Q (I/h)

Anyagaramrész eloszlasa F=123.04
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3/46. abra Anyagaram eloszlasa 340 I/h cirkulaciés mennyiségnél

KOZEPSO

m KOZPONT
OGYURU
FAL

1,43 72,72 72,03
7,81 75,08 74,87
6,46 75,20 73,54

3/47. abra. Anyagaram eloszlasa 340 I/h cirkulaciés mennyiségnél

3/48

Tartaly also része

294 O O Cellarészek
' Osszege 2+5+8

Bl Cellarészek égnél
osszege 1+4+7

@ Cellarészek

12,76 Osszege 3+6+9
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Q (1) Anyagaramrész eloszlasa

6°=24,97
e AR e Al

25,00 -

20,00 - ’/v/‘\ A /
15,00 | ¢-g_. / \/ h

10,00 -

5,00 -

0,00 — — — — — — :
012345678 9101112131415161718192021 222324252627 2829
Cellasorszam

3/49. abra. Anyagaram eloszlasa 3400 I/h cirkuliciés mennyiségnél
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80,00 -
70,00
60,00 -
50,00 -
40,00 -
30,00 -
20,00
10,00

0,00

ALSO KOZEPSO FELSO

m KOZPONT 44,43 65,46 73,88
OGYURU 41,06 61,98 76,86
mFAL 41,51 61,15 76,07

3/50.abra. Anyagaram eloszlasa 3400 I/h cirkulicios mennyiségnél

Tartaly felsé része

O Cellarészek 6sszege
20+23+26

B Cellarészek 6sszege
19+22+25

73 45 m Cellarészek 6sszege
’ 21+24+27

Tartaly k6zépsé része

O Cellarészek
6sszege 11+14+17

91,73

Tartaly also része

1 Cellarészek
6sszege 2+5+8

B Cellarészek
osszege 1+4+7

m Cellarészek
41,26 Osszege 3+6+9
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3/51. abra. Anyagaram eloszlasa 3400 I/h cirkuliciés mennyiségnél

Q (Ih)

Anyagaramrész eloszlasa |

c =0,149

20

15
10
5 |

0

012345678 91011121314151617 181920 2122 2324 2526 2728 29
Cellasorszam

3/52. abra. Anyagaram eloszlasa 34000 I/h cirkuliciés mennyiségnél
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80 -
70+
60 -
50
40
30 -
20 -
10
0-

ALSO KOZEPSO FELSO
m KOZPONT 65,53 65,25 65,45
OGYURU 66,02 66 65,7
FAL 65,94 65,68 65,7

5/53. abra. Anyagaram eloszliasa 34000 I/h cirkulaciés mennyiségnél

Tartaly felsé része

1 Cellarészek 6sszege
20+23+26

B Cellarészek 6sszege
19+22+25

67 22 m Cellarészek 6sszege
’ 21+24+27

Tartaly k6zépsé része

O Cellarészek
6sszege 11+14+17

Tartaly also része

1 Cellarészek
Osszege 2+5+8

B Cellarészek
osszege 1+4+7

@ Cellarészek
67,32 Osszege 3+6+9
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3/54. abra. Anyagaram eloszlasa 34000 I/h cirkulaciés mennyiségnél

A maésodik esetben a recirkulaciés aramhoz kevert hideg vagy meleg vizel kapott
eredményeket a 3/55-3/63. abran mutatom be. Ezek a mérések sokkal kisebb szorast
mutatnak, mint az el6z6 mérések (3.5.tdblazat). Ezzel igazoltam az irodalomban is
leirtakat, hogy jet keverés esetében sokkal jobb keveredést lehet elérni, ha a
bekeverendd anyagot a recirkulacids dramba vezetjikk. Bar az is igaz, hogy a 340 I'h
recirkulacidos aramhoz hozzakevert ~ 600 I/h folyadék miatt a sugarkeverdre jutd
kinetikus energia is majdnem haromszorosa, mint az el6z6 elsé mérésnél. A 3/56 abran
azért még itt is felfedezhetd, hogy a felsé zoénaba tobb anyag keriil, ami a
szabadkonvekcio még érzékelhetd hatasat bizonyitja.

A 3/57 4brén csak a tartaly alsé részében figyelheté meg egyfajta inhomogenités, ami a
tangencialis elszivasbol adodik.

A 3/58-3/59 abrakon, ahol a recirkulacios aram 3400+~600 1/h volt, mar eltlinnek a
szabadkonvekciot megfigyelhetd folyamatok, de természetesen ez nem azt jelenti, hogy
nincsenek. A szérasérték csokkenése egyértelmiien a jobb keveredést igazolja. A tartaly
als6 zondjaban megfigyelhetd enyhe anyagaram tébblet is mutatja a kényszerkonvekeio
tulsulyat. A 3/60. abran a korcikkek elemzése mar a folyadék beporgését igazolja.

A 34000+~600 I/h folyadék arammal végzett mérési eredmények (3/61-3/63. abra) egy
kifejezetten jol kevert tartdlyra utalnak. A szorés alapjan is latszik, hogy csak nagyon
kicsi anyagaram eltérések mutatkoznak. A kicsi anyagaram tobblet a gytiri és a fal
melletti celladkban mutatja a sugarkeverd aramlasiranyitd hatasat. Az elszivasbdl adodo

beporgés is kimutathatd.

elso eset masodik eset
340 I/h 3400 I/h 340001/h 340+600 I/h 3400+600 I/h 34000+600 I/h
123,04 | 24,97 0,149 1,103 0,856 0,154

3.5. tablazat A szérasnégyzet értékek a sugarkeveros méréseknél
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Q (I/h)

25
20 -
15
10
5 |

0

Anyagaramrész eloszlasa |

c=1,103

Mw

0123456738 9101112131415161718192021222324 2526272829

Cellasorszam

3/55. abra. Anyagaram eloszlasa 340+~600 I/h cirkuliciéos mennyiségnél

80 -
70 -
60 -
50 -
40
30
20 -
10

0 -

KOZEPSO

m KOZPONT
OGYURU
FAL

64,16
63,89
63,39

61,17
62,51
61,9

61,63
61,9
61,89
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3/56. Anyagaram eloszlasa 340+~600 I/h cirkuliciés mennyiségnél

Tartaly felsé része

O Cellarészek 6sszege
20+23+26

Bl Cellarészek 6sszege
19+22+25

62 06 m Cellarészek 6sszege
’ 21+24+27

Tartaly kozépso része

O Cellarészek
Osszege 11+14+17

B Cellarészek
6sszege 10+13+16

[ Cellarészek
6sszege 12+15+18

Tartaly also része

0 Cellarészek
Osszege 2+5+8

B Cellarészek
osszege 1+4+7

@ Cellarészek
58,39 Osszege 3+6+9

3/57. abra. Anyagaram eloszlasa 340+~600 I/h cirkulicios mennyiségnél
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Q (I/h)

Anyagaramrész e

loszlasa |

c =0,856

25,00

20,00

15,00

10,00
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3/58. abra Anyagaram eloszlasa 3400+~600 I/h cirkuliciés mennyiségnél

80,00 -
70,00 -
60,00
50,00 -
40,00
30,00
20,00
10,00

0,00

ALSO KOZEPSO

FELSO

KOZPONT

64,31 61,25

59,77

OGYURUO

64,30 61,69

61,04

HFAL

63,43 62,08

61,64

3/59. abra. Anyagaram eloszlasa 3400+~600 I/h cirkuliaciés mennyiségnél

Tartaly also része

64,57

1 Cellarészek
Osszege 2+5+8

B Cellarészek
osszege 1+4+7

m Cellarészek
Osszege 3+6+9
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3/60. abra. Anyagaram eloszlasa 3400+~600 I/h cirkuliciés mennyiségnél

Q (I/h)

Anyagaramrész eloszlasa |

c=0,154

25,00

20,00 —
15,00

10,00

5,00

0,00 — — — — — — ‘
012345678 91011121314151617 181920212223 242526272829
Cellasorszam

3/61. abra Anyagaram eloszlasa 34000+~600 1/h cirkulaciés mennyiségnél
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80,00 -
70,00
60,00 -
50,00 -
40,00 -
30,00
20,00 -
10,00

0,00

ALSO KOZEPSO FELSO
KOZPONT 62,77 61,70 61,04
OGYURU 63,19 62,60 63,25
FAL 63,23 62,86 63,63

3/62. abra. Anyagaram eloszlasa 34000+~600 I/h cirkuliciés mennyiségnél

Tartaly felsé része

O Cellarészek 6sszege
20+23+26

Bl Cellarészek 6sszege
19+22+25

63 38 m Cellarészek 6sszege
’ 21+24+27

Tartaly kozépso része

0 Cellarészek
Osszege 11+14+17

Tartaly also része

1 Cellarészek
Osszege 2+5+8

B Cellarészek
osszege 1+4+7

m Cellarészek
63,7 Osszege 3+6+9
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3/63. abra. Anyagaram eloszlasa 34000+~600 I/h cirkuliciés mennyiségnél

3.7.2. A spirdlkeverdvel végzett mérések és értékelésiik

A 3/64-3/72. 4dbrakon a harmadik eset szerinti spiral keverdvel végzett méréseket
szemléltetem.

Ebben az esetben is a recirkuldltatott anyagaramhoz vezettem a ~600 1/h hideg vagy
meleg vizet. Mar a 340+600 1/h, spirdlba bevezetett mennyiség is homogén eloszlast
mutat. A celldkra juté mennyiségek szérasa 0,5 alatt van, szemben a sugarkeverds 123
illetve 1,103 értékekkel (3.6.tablazat). A 3/65 abran tapasztalhatd alsé részben levo
anyagtobblet az itt viszonylag egyenletesen megjelend recirkuléltatott d&rambol ered.
Ugy tiinik, hogy a kozépsd része a tartilynak egy kissé rosszabbul kevert, ami
egyértelmiien azzal magyarazhato, hogy a spiralban feltekert csévet nem lehet egészen
betekerni a tartaly kdzepébe, mivel itt van az egyik betaplalas is. A korcikkek alapjan
elmondhat6, hogy a tartdly alsé részein jelentkezd kis inhomogenitast a kdzépsd €s
fels6 zonaban kiegyenlitddik.

A 3400+600 I/h folyadékaram (3/67-3/69. abra) jol kiegyenlitett aramlasi képet mutat.
Kisebb az egyes cellakra jut6 folyadékaram egyenetlenség, mint a sugarkeverd
esetében. A korcikkek elemzése is j6 homogenitést igazol.

A 3/70-3/ 72. abrdk a 340000+600 I/h folyadékmennyiséggel végzett mérésekre
vonatkoznak. Minden szempontbol jol kevert a rendszer. A cellak kozotti anyagaram
eloszlast jellemz6 szdras érték csak egy kicsivel rosszabb, mint sugarkeverd esetében.
Ez nyilvanvald, hiszen a keverés mechanizmusdban nagy kiilonbség van. Mig
sugarkeverd esetében lokdlisan a kézéppontban nagyok a folyadéksebesség vektorok,
addig spiralt alkalmazva az egész feliiletre elosztott folyadékaram csak kicsi helyi

sebességvektorokkal jellemezhetd.
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harmadik eset

340+600 I/h 3400+600 I/h 34000+600 I/h

0,474 0,34 0,21

3.6. tablazat A szérasnégyzet értékek a spiralkeverés méréseknél

I/h p . ,
Q (i) Anyagaramrész eloszlasa |
c=0,474
25,00
2000 | etpntt BE . o s . - esmaas
15,00
10,00
5,00
0,00 — — — — — — ‘
012345678 91011121314151617181920212223242526272829
Cellasorszam

3/64. abra. Anyagaram eloszlasa 340+~600 I/h cirkuliciéos mennyiségnél

spiralkeverdonél
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80,00 -
70,00
60,00 -
50,00 -
40,00 -
30,00 -
20,00 -
10,00

0,00

ALSO KOZEPSO FELSO
KOZPONT 61,77 59,56 59,07
OGYURU 64,50 61,81 62,13
mFAL 64,11 61,72 61,24

3/65. abra. Anyagaram eloszlasa 340+~600 I/h cirkulicios mennyiségnél

spiralkeveronél

Tartaly felsé része
O Cellarészek 6sszege
20+23+26

Bl Cellarészek 6sszege
19+22+25

60 78 m Cellarészek 6sszege
’ 21+24+27

Tartaly kozépso része

‘ M Callardezale

Tartaly also része

1 Cellarészek
Osszege 2+5+8

B Cellarészek
osszege 1+4+7

m Cellarészek
61,4 Osszege 3+6+9
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3/66. abra. Anyagaram eloszlasa 340+~600 I/h cirkuliciéos mennyiségnél

spiralkeveronél

, - ~ 2
Q (1) Anyagaramrész eloszlasa  ¢=0.340

25,00 -
20,00 -
15,00 -
10,00 -

5,00 -

0,00 — — — — —
012345678 9101112131415161718192021 222324252627 2829
Cellasorszam

3/67.abra. Anyagiram eloszlasa 3400+~600 I/h cirkuliciés mennyiségnél

spiralkeveronél
80,00 -
60,00 -
40,00 -
20,00 -
0,00 - : R ~
ALSO KOZEPSO FELSO
KOZPONT 62,20 60,73 59,09
OGYURU 60,51 60,50 59,75
mFAL 60,67 59,63 58,15
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3/68. abra. Anyagaram eloszlasa 3400+~600 I/h cirkuliciés mennyiségnél

spiralkeveronél

Tartaly felsé része

O Cellarészek 6sszege
20+23+26

B Cellarészek 6sszege
19+22+25

59 27 m Cellarészek 6sszege
’ 21+24+27

Tartaly k6zépsé része

O Cellarészek
6sszege 11+14+17

B Cellarészek
6sszege 10+13+16

m Cellarészek
6sszege 12+15+18

Tartaly also6 része

0 Cellarészek
Osszege 2+5+8

Bl Cellarészek
Osszege 1+4+7

[ Cellarészek
6sszege 3+6+9

3/69. abra. Anyagaram eloszlasa 3400+~600 I/h cirkuliciés mennyiségnél

spiralkeveronél
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Q (I/h)

Anyagaramreész eloszlasa 5,
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3/70. abra. Anyagaram eloszlasa 34000+~600 I/h cirkuliciés mennyiségnél

spiralkeveronél

80 -
70 -
60 -
50 -
40
30
20 -
10 1
0-

ALSO

KOZEPSO

FELSO

m KOZPONT

67,12

64,9

64,34

OGYURU

65,65

65,59

65,47

mFAL

64,51

65,32

65,08
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3/71. abra. Anyagaram eloszlasa 34000+~600 I/h cirkuliciés mennyiségnél

spiralkeveronél

Tartaly felsé része

O Cellarészek 6sszege
20+23+26

Bl Cellarészek 6sszege
19+22+25

64 04 m Cellarészek 6sszege
’ 21+24+27

Tartaly kozépso része

0 Cellarészek
Osszege 11+14+17

B Cellarészek
6sszege 10+13+16

@ Cellarészek
6sszege 12+15+18

Tartaly also része

1 Cellarészek
Osszege 2+5+8

B Cellarészek
osszege 1+4+7

@ Cellarészek
Osszege 3+6+9

3/72. abra. Anyagaram eloszlasa 34000+~600 I/h cirkuliciés mennyiségnél

spiralkeveronél
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Osszefoglalas

Kisérleti munkamban harom kilonb6z6 AD/AR aranyu bels6é cirkulacios
laboratériumi ¢és nagylaboratoriumi airflift reaktort vizsgaltam keveredés, atlagos
folyadéksebesség ¢€s anyagitadas szempontjabdl. Az AD/AR arényt az irodalomtol
eltéréen extrém magas (AD/AR=18) értékig noveltem annak érdekében, hogy a riser
hatdsanak novelésére informaciot kapjak. A riser keresztmetszetére vonatkozd
gazsebességet, melynek fliggvényében vizsgéaltam a fent emlitett paramétereket, 0,07-
0,49 m/s érték kozott valtoztattam. Ezzel a gdzsebesség tartomannyal még gyakorlatilag
megfeleld keveredést és folyadékcirkulaciét tudtam fenntartani.

A keveredési id6 csokkentése érdekében harangegységekbdl felépitett betétcsovet is
vizsgaltam. Az anyagatadas intenzifikalasat harom kiilonboz6 geometriai kialakitasu

FixMix statikus keverdvel kiséreltem meg.

A nagylaboratoriumi berendezésekben csak az iires csovet €és a C tipusu statikus
keverével toltott harangoszlopot hasonlitottam Gssze, mivel a laboratoriumi
berendezésekben ez utobbi kedvezden befolyasolta a keveredési idot €s a Ky a értéket.

A kiilsocirkulacios airlift berendezés esetében harom kiilonboz6 AD/AR aranyu
laboratériumi airlift reaktort vizsgaltam keveredés, atlagos folyadéksebesség ¢s
anyagatadas szempontjabol. A riser keresztmetszetére vonatkozd gazsebességet, mel-
ynek fliggvényében vizsgaltam a fent emlitett paramétereket, 0,11-1,13 m/s érték kozott
valtoztattam.

A sikfenekt alléhengeres modelltartalyban kétféle keverési szisztémat hasonlitottam
Ossze. A homogenizalds mértékét un. frontmodszerrel vizsgdltam, melyet hideg és
meleg viz rendszerrel allitottam eld. Feltételeztem, hogy a tartdlyban a hdenergia
energiacsomagok formajaban van jelen, és egy adott cella homérsékletét a cellaban
1évé energiacsomag-szdmossag hatdrozza meg. Az energiacsomagok cellak kozotti
atmeneteire val6szinliségi modellt dolgoztam ki. Az atmenet valdszinliségek
ismeretében az egyes celldkban tartozkodd energiacsomag szam, abbdl pedig a
hémérséklet meghatarozhatd. Energiacsomagok rovid idé alatt csak a szomszédos

cellak kozott cserélddhetnek. A csere valoszinlisége az intervallum hosszéval
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aranyos, az aranyossagi tényezd, az intenzitds fliggvény az energiamozgdasra
kidolgozott valdszinliségi modell paramétere. Ezen paraméterek a tartdlyban mért
hémérséklet eloszlasokbol meghatarozhatok. Az egyenletes homérséklett tartalyba
betaplalt folyadékaram homérsékletét a bevezetési ponton ugrasszeriien
megvaltoztattam és a mért hdmérséklet-tranziensekbdl — a hdenergia eloszldsara
kidolgozott valdszinliségi modell alapjan — kovetkeztettem a tartdly egyes terei

kozott forgalmazott anyagaramokra.

Uj tudomanyos eredmények

Belsécirkuldcios airlift reaktorban:

1. Csd tipusu riser esetében igazoltam, hogy barmely tipusu statikus keverdt
alkalmazva, az elemek aramlasi ellenallasa kovetkeztében, azok a keveredési id6t az
tires cs6hoz képest meghosszabbitjak. A keveredési idok mérésébol a vizsgalt harom
fajta statikus keverére aramlasi ellendallasi sorrendet allitottam fel. A legnagyobb
ellenalldsa a kettes osztasu FixMix® statikus keverének (A tipus) volt, ezt kovette a
négyes osztasu (B tipus), a legkisebb hidrodinamikai ellenallassal a FixMix® elemekbél
épitett elemracs rendelkezett. Az Ujtipust harangegységekbdl felépitett riser esetében,

igazoltam A>B>C elem tipusok hidrodinamikai ellenalldsanak csokkenését.

2. Bizonyitottam, hogy a harangegységekbol felépitett riser csokkenti a keveredési
idét, a hagyomanyos csé betéttel szemben.(pl. AD/AR=3 keresztmetszet arany

esetében a csokkenés ~50%)

3. Az anyagatadédsi sebességet vizsgdlva, hagyomanyos betétcsd esetében
megallapitottam, hogy az A és B tipusu kever6 elem csokkenti, mig az elemracs (C
tipus) noveli a Kpa értékét, az iires cs6hoz viszonyitva. (Az AD/AR=3

keresztmetszetaranyndl a novekedés ~20%).

Kiilsécirkulacios airlift reaktor esetében:
4. Kisérletekkel igazoltam, hogy a keveredési id6 novekszik a berendezésben a statikus
keveréelemek hidrodinamikai ellendllasanak hatasara. Bizonyitottam, hogy az oxigén

abszorpcids sebessége (Kpa) viz esetében a statikus keverdket alkalmazva 0,5m/s {ires
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keresztmetszetre szamolt gazsebesség €rték alatt nagyobb, mig ezen érték f6lott kisebb,

az tires cs6hoz viszonyitva.

All6hengeres sikfenekii tartaly keveredési viszonyainak vizsgalatahoz:
5. Valoszintiségi modellt dolgoztam ki a tartdly hodmérsékletterének leirdsara.
6. A T(t) hémérséklet vektor és az indulo hémérseklettér kozott, a P(t) = e ™

atmenet-valdszinliségi matrix teremt kapcsolatot

T(t) - T(0) = 27(Ts — Ty) C {P(t) —EXM™.

7. A homérséklettér derivaltjaibol megallapitottam a rendszerbe belépd héd és
anyagaram megoszlasat a tartaly egyes részei kozott. Az elvétel és a recirkulacios
aram aszimmetrikus volta megjelenik a szimmetrikusan belépd dram celldk kozotti

eloszlaséaban is.
8. Kimutattam, hogy kis recirkulacids aram esetén sugarkever6t alkalmazva a tartaly
alja keveretlen és a betaplalas kozvetlen kozelében holttér alakul ki, amely a

recirkulacié novelésével megsziinik.

9. Igazoltam, hogy spirdlkeverd alkalmazasaval még kis recirkulacio esetén a

holtterek elkeriilhetok.

KOSZONETNYILVANITAS
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JELOLESJEGYZEK

A keresztmetszet [m?]

AD downcomer keresztmetszet [m’]
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AR riser keresztmetszet

B belso6 cirkulacios reaktorok

Bi cellara jut6 anyagaramok

a térfogategységre jutd anyagatadasi feliilet
a; poliném egyiitthatok

C aktualis oldott O, koncentracio

C az energiacsomagok kezdeti eloszlasat jellemz6 vektor

C" telitési koncentracio

C aktudlis maximalis nyomjelzéanyag koncentracid
Cgi hatarfeliileti koncentracid a gdzoldalon

CLi hatarfeliileti koncentracié a folyadékoldalon

¢, fajhd

Cg O koncentracio a gazfazisban

CL O; koncentraci6 a folyadékfazisban

C tokéletes keveredéshez tartozo koncentracid

Cs {res cso riser

CS+A A tipusu statikus keverdvel toltott s riser
CS+B B tipusu statikus keverdvel toltott csé riser
CS+C C tipusu statikus keverdvel toltott cso riser

D diffuzios allando

D¢ diffaziés alland6 a gazban

Dy diffuzios allando a folyadékban

d atméro, késziilék atmérd

dp downcomer atméro

dr riser atmérd

E statikus keverdelemmel t6lt6tt 25, 32, SO0mm-es ¢so
E egységmatrix

@ hold-up

g nehézségi gyorsulas

H magassag

H res harang riser

H+A A tipusu statikus keverdvel toltott harang riser
H+B B tipusu statikus keverdvel toltott harang riser
H+C C tipusu statikus keverével toltott harang riser
Hp folyadék magassag

Hr riser magassag

H’ Henry allando

I inhomogenitasi faktor

Joo oxigénfluxus

K kiils6cirkulacios reaktorok

[m’]

[10°m’/h]

[mz/m3]
[kg/m’]

[kg/m’]
[kg/m’]
[kg/m’]
[kg/m’]
[kJ/kgK]
[kg/m’]
[kg/m’]
[kg/m’]
[-]

[]

[]

[]
[mz/s]
[mz/s]
[mz/s]
[m]
[m]
[m]
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Ky ered6 folyadékoldali anyagatadasi tényezd
Kia 4tlagos térfogati anyagatadasi tényezd
kg gazoldali anyagatadasi tényezd

ki folyadékoldali anyagatadasi tényezd
1 axialis tavolsag

M intenzitasfliggvények matrixa

n molok szdma

OTR oxigénabszorpcidsebesség

P energiabevitel

P(t) &tmenetval6szintiségek matrixa

P’ nyomas

P, kezdeti nyomas a reaktor aljan

Pe Peclet szam

P, areaktor felsé zonajanak a nyomasa
P; végs6 nyomas

Q oldodott oxigén mennyisége

Qm molélis gdzaramlasi sebesség

R gazélland6

rs feliiletmegujulas sebessége

T hoémérséklet

T(t) cellahomérsékletek, vektor

Tp tartaly belépd hdmérsékélete

T, tartdly kezdeti hdmérséklete

t ido

t. expozicios idé

t. cirkulacios id6

tm  keveredési 1d6

Ug atlagos gazsebesség

U iires keresztmetszetre szamolt lokalis gazsebesség

U, folyadék atlagsebesség

Ugr riser keresztmetszetére szamolt gadzsebesség

[m/s]
[s]
[m/s]
[m/s]
[m]

[-]
[mmol/dm’h]
[W]

[Pa]

[Pa]

[-]

[Pa]

[Pa]

[kg/h]

[kmol/s]
[8314JK 'kmol™]

[m/s]

Urp downcomer keresztmetszetére szamolt folyadéksebesség[m/s]

Uy atlagos folyadék cirkulacios sebesség

Upr riser keresztmetszetére szamolt folyadéksebesség
U statikus keverdelem nélkiili 25, 32, 50mm-es cs6

V térfogat

V  lokalis térfogati sebesség
VD diszperzids térfogat
V. kezdeti gaztérfogat

[m/s]
[m/s]

[m’]

[m?/s]
[m’]

[m’]
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Vi végso gaztérfogat [m’]

w munka [J]

X hossz [m]

X, cirkulécios ut hossza [m]

Axg gazfilm vastagsag [m]

Axy folyadékfilm vastagsag [m]

p slirliség [kg/m’]
pr folyadék sirliség [kg/m’]
@ gaz hold-up [-]
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