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Reaktywna ekstrakcja kwaséw karboksylowych
z zastosowaniem dwutlenku wegla w stanie nadkrytycznym

Wstep

Istotnym kierunkiem rozwoju wspodlczesnej inzynierii chemicznej
jest opracowywanie efektywnych i przyjaznych srodowisku technologii
przemystowych. Zwigkszenie efektywnosci takich technologii mozna
osiagna¢ dzigki integracji elementarnych procesow fizycznych i che-
micznych. Metoda ta polega na jednoczesnym prowadzeniu w jednym
aparacie przemiany chemicznej i rozdzielania sktadnikoéw mieszaniny
reakcyjnej. Zastosowanie tej koncepcji pozwala na znaczna intensyfi-
kacjg przebiegu proceséw przemystowych, co prowadzi do zwigkszenia
ich szybkosci i wydajnosci. Jednym ze stosowanych w praktyce proce-
sow zintegrowanych jest reaktywna ekstrakcja.

Wspolczesnie stosowana metoda separacji kwasow karboksylowych
z roztwordw wodnych jest reaktywna ekstrakcja z zastosowaniem roz-
puszczalnikéw organicznych. Jest to metoda efektywna, jednak zasto-
sowanie w niej rozpuszczalnikow organicznych czyni ja nieprzyjazna
srodowisku. W ostatnich latach nastapit intensywny rozwdj technik se-
paracji, w ktorych rozpuszczalnik organiczny zastgpowany jest ptynami
w stanie nadkrytycznym. Zastosowanie ptynéw w stanie nadkrytycznym
pozwala wyeliminowa¢ wady uzycia rozpuszczalnikow organicznych.
Dziatanie to jest zgodne z zasadami Zielonej Chemii. W technologiach
przemystowych najczesciej stosowana substancja w stanie nadkrytycz-
nym jest dwutlenek wegla, ktory charakteryzuje sig relatywnie niskimi
warto$ciami parametrow krytycznych (P,= 7,38 MPa, T,,= 304,3 K).

Ze wzgledu na polarng strukture molekularna kwasy karboksylowe
wykazuja mata rozpuszczalno$¢ w niepolarnym dwutlenku wegla. Isto-
ta metody reaktywnej ekstrakcji kwaséw karboksylowych z roztworéw
wodnych z zastosowaniem dwutlenku wegla w stanie nadkrytycznym
jest uzycie reagenta tworzacego kompleks z kwasem karboksylowym.
Powstaty kompleks jest dobrze rozpuszczalny w dwutlenku wegla
w stanie nadkrytycznym, co powoduje zwigkszenie rozpuszczalno$ci
kwasu w ekstrahencie. Jako reagenty stosuje si¢ zwiazki fosforoorga-
niczne oraz dlugotancuchowe aminy alifatyczne. Najwigksza efektyw-
no$¢ i selektywno$¢ separacji kwasow karboksylowych z roztwordéw
wodnych uzyskuje si¢ przy uzyciu trzeciorzgdowych amin alifatycz-
nych [Rahmanian i Ghaziaskar, 2008)].

W pracy przedstawiono wyniki badan doswiadczalnych przebiegu
procesu reaktywnej ekstrakcji kwasu cytrynowego z roztworu wod-
nego. Przedstawiono wplyw parametréw procesowych (temperatury,
szybkosci mieszania i czasu realizacji) na przebieg i efektywno$¢ pro-
cesu. Otrzymane wyniki badan do$wiadczalnych prowadzonych z za-
stosowaniem dwutlenku wggla w stanie nadkrytycznym poréwnano
z wynikami otrzymanymi przy uzyciu rozpuszczalnikoéw organicznych:
1-oktanolu i n-heptanu.

Badania doswiadczalne

Badania procesu reaktywnej ekstrakcji kwasow karboksylowych
przeprowadzono z zastosowaniem kwasu cytrynowego (Sigma-Al-
drich). Ekstrahentami w prowadzonych badaniach byly dwutlenek we-
gla w stanie nadkrytycznym oraz rozpuszczalniki organiczne: 1-oktanol
(Merck) i n-heptan (Merck). Jako reagent tworzacy kompleks z kwasem
karboksylowym zastosowano trzeciorzgdowa aming alifatyczna - triok-
tyloaming (TOA, Merck).

Reaktywna ekstrakcja z zastosowaniem dwutlenku wegla
w stanie nadkrytycznym

Schemat instalacji do$§wiadczalnej do prowadzenia procesu reak-
tywnej ekstrakcji z uzyciem dwutlenku wegla w stanie nadkrytycznym

przedstawiono na rys. 1. Proces prowadzono w reaktorze wysoko-
cis$nieniowym o objgtosci 100 cm’ wyposazonym w mieszadto (4dmar
Equipments). Poczatkowe stezenie aminy w dwutlenku wegla w sta-
nie nadkrytycznym wynosito 0,0779 mol-kg'l. Ciekly dwutlenek wegla
dozowano do reaktora przy uzyciu pompy CO, SFT-10 (Supercritical
Fluids Technologies, Inc.). Po uzyskaniu zadanego ci$nienia w reakto-
rze jego zawarto$¢ byla ogrzewana do osiagnigcia zadanej temperatury
prowadzenia procesu. W celu utrzymania stalego cisnienia w reakto-
rze zastosowano regulator ci$nienia wstecznego BPR (Back Pressure
Regulator, Tescom). Po ustaleniu zadanych warunkéw procesowych do
reaktora ttoczono przy uzyciu pompy HPLC (Knauer Smartline 1000)
roztwor kwasu cytrynowego o st¢zeniu 0,125 mol-kg’l. Objetosei uzy-
tych reagentow dobrano w taki sposob, aby poczatkowe stgzenie kwasu
cytrynowego w fazie wodnej byto rowne poczatkowemu st¢zeniu triok-
tyloaminy w ekstrahencie i wynosito 0,0625 mol-kg’l. Dos$wiadczenia
prowadzono w uktadzie o dziataniu okresowym pod ci$nieniem 14 MPa
i w temperaturach: 308 K oraz 318 K. Zastosowane st¢zenie aminy oraz
warto$ci parametréw procesowych wynikalty z ograniczonej rozpusz-
czalnosci trioktyloaminy w dwutlenku wegla w stanie nadkrytycznym
[Ghaziaskar i Kaboudvand, 2008]. St¢zenie kwasu cytrynowego pozo-
statego w fazie wodnej po zakonczeniu procesu reaktywnej ekstrakcji
okreslano metoda miareczkowania przy uzyciu roztworu NaOH o stgze-
niu 0,1 mol-dm” z zastosowaniem fenoloftaleiny jako wskaznika.
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Rys. 1.

Reaktywna ekstrakcja z zastosowaniem rozpuszczalnikéw organicznych

Poczatkowe stgzenie kwasu cytrynowego w fazie wodnej wynosito
0,0625 mol'kg"', za§ poczatkowe stezenie aminy w rozpuszczalnikach
organicznych wynosito odpowiednio 0,0753 mol'kg’1 dla 1-oktanolu
10,0914 m01~kg"] dla n-heptanu. Proces realizowano przy zachowaniu
jednakowych st¢zen poczatkowych kwasu cytrynowego i aminy w od-
powiednich fazach. Do$wiadczenia prowadzono w uktadzie o dziala-
niu okresowym w zakresie temperatur od 298 do 348 K przy dwoch
czegstosciach obrotéw mieszadta: 200 i 500 obr.min™. Przed kazdym
eksperymentem fazg wodna i faz¢ organiczng ogrzewano oddzielnie do
osiagnigcia wymaganej temperatury, po czym obie fazy wprowadzano
do zbiornika z mieszadlem. Po zakonczeniu procesu mieszaning hetero-
geniczng rozdzielano przy uzyciu wiréwki i1 okreslano stgzenie kwasu
w fazie wodnej przez miareczkowanie roztworem NaOH.

Wyniki badan doswiadczalnych

Miara wydajnos$ci procesu reaktywnej ekstrakcji kwasu cytrynowego
z uzyciem dwutlenku wegla w stanie nadkrytycznym i rozpuszczalni-
kow organicznych jest efektywnos¢ E zdefiniowana jako:
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gdzie: C,, oznacza poczatkowe st¢zenie kwasu karboksylowego w fazie
wodnej, zas C, to stezenie kwasu karboksylowego w fazie wodnej po
zakoniczeniu procesu.

Celem pierwszego etapu przeprowadzonych badan byto okreslenie
koncowych wydajnos$ci procesu reaktywnej ekstrakeji kwasu cytryno-
wego z roztworu wodnego realizowanego z zastosowaniem dwutlenku
wegla w stanie nadkrytycznym oraz rozpuszczalnikow organicznych,
1-oktanolu (rozpuszczalnik aktywny, polarny) i n-heptanu (rozpusz-
czalnik nieaktywny, niepolarny). Jako wartosci koncowe przyjgto
w tym przypadku niezmienne w czasie graniczne warto$ci wydajnosci
badanych procesow osiagane przy dostatecznie dtugim czasie ich reali-
zacji. W tab. 1 zestawiono uzyskane warto$ci koncowych efektywno-
$ci badanego procesu. We wszystkich przypadkach czgstos¢ obrotow
mieszadta wynosita 500 obr.- min”. Proces z udziatem pltynu w stanie
nadkrytycznym prowadzono pod ci$nieniem 14 MPa.

Tab. 1.Wplyw temperatury i rodzaju ekstrahenta na koncowa efektywnos$¢ procesu
reaktywnej ekstrakcji kwasu cytrynowego

E [%]
T[K] Dwutlenek wegla
w stanie nadkrytycznym 1-oktanol n-heptan

298 - 64,29 4,77
308 29,91 63,89 2,39
318 17,95 61,91 0,81
328 - 60,32 2,39
333 - 57,94 0,81
348 - 51,99 0,82

Na podstawie wynikéw badan dos§wiadczalnych stwierdzono, ze dla
wszystkich zastosowanych ekstrahentéw temperatura prowadzenia pro-
cesu jest istotnym parametrem operacyjnym majacym znaczacy wplyw
na przebieg reaktywnej ekstrakcji. Wykazano, ze wraz ze wzrostem
temperatury prowadzenia procesu koncowa efektywno$¢ procesu male-
je. Zjawisko to wynika z faktu, ze reakcja tworzenia kompleksu migdzy
kwasem karboksylowym i aming jest reakcja egzotermiczna. Dlatego
tez, zwigkszenie temperatury procesu powoduje zmniejszenie st¢zenia
kompleksowanego kwasu i jednocze$nie zmniejszenie koncowej efek-
tywnosci procesu. Wzrost temperatury powoduje rowniez zmiang poto-
zenia rownowagi reakcji tworzenia kompleksu kwas-amina, prowadzac
do reekstrakcji kwasu karboksylowego do fazy wodne;.

Najwigksza efektywno$¢ procesu uzyskano w wyniku zastosowania
1-oktanolu, za$ najmniejsza dla n-heptanu, co wynika z zastosowania
trioktyloaminy jako reagenta. W przypadku procesu prowadzonego
z zastosowaniem dwutlenku wegla w stanie nadkrytycznym otrzymy-
wano posrednie warto$ci koncowej efektywnosci procesu, przy czym
zwigkszenie temperatury w uktadzie z 308 do 318 K spowodowalo
zmniejszenie tej efektywnosci o niemal 12%. Podobny efekt (spadek
efektywnosci procesu o 12,3%) uzyskano w przypadku zastosowania
1-oktanolu przy zwigkszeniu temperatury procesu z 298 do 348 K, co
wskazuje na mniejszy wptyw temperatury na przebieg procesu prowa-
dzonego z udziatlem rozpuszczalnika organicznego. Warto dodaé, ze
w przypadku zastosowania nieaktywnego rozpuszczalnika organicz-
nego, n-heptanu, efektywnos$¢ reaktywnej ekstrakcji maleje wraz ze
wzrostem liczby atomow wegla w tancuchu trzeciorzgdowej aminy.
Przeciwny efekt obserwuje si¢ w wyniku zastosowania rozpuszczalnika
aktywnego, 1-oktanolu [Djas i Henczka, 2012].

W drugim etapie przeprowadzonych badan do$wiadczalnych badano
wplyw intensywnosci mieszania w uktadzie dwufazowym na szybkos¢
przebiegu reaktywnej ekstrakcji. Jak pokazano na rys. 2, zwigkszenie
czgstosci obrotow mieszadta powoduje zwigkszenie szybkos$ci procesu,
co pozwala na skrocenie czasu jego prowadzenia wymaganego do uzy-
skania granicznej efektywnosci wynikajacej z osiagnigcia stanu row-
nowagi termodynamicznej. Zastosowanie czgstosci obrotow mieszadta
o warto$ci 500 obr.- min” pozwala osiagna¢ maksymalng efektywnos¢
procesu juz po okoto 20 minutach jego realizacji dla dwutlenku we-
gla w stanie nadkrytycznym i po 10 minutach dla 1-oktanolu. Ponadto,
dla duzych czgstosci obrotow mieszadta zanika wplyw intensywnosci
mieszania na szybkos$¢ przebiegu procesu. Efektywna szybkos¢ proce-
su reaktywnej ekstrakcji zalezy wowczas jedynie od szybkosci reakcji

chemicznej tworzenia komplekséw kwasu karboksylowego. Wynika
z tego, ze dazenie do przyspieszenia przebiegu procesu przez nadmier-
ne zwigkszanie intensywnos$ci mieszania w uktadzie nie jest zasadne,
gdyz pomimo zwigkszania naktadéw energii nie jest mozliwe skrocenie
czasu jego realizacji.
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Rys. 2. Efektywnos¢ reaktywnej ekstrakcji kwasu cytrynowego (0,0625 molkg')
w funkcji czasu prowadzenia procesu z zastosowaniem: a) dwutlenku wegla
w stanie nadkrytycznym (14 MPa, 308 K) i trioktyloaminy (0,0779 molkg"),
b) 1-oktanolu (308 K) i trioktyloaminy (0,0753 molkg") dla réznych czestosci
obrotéw mieszadta

Podsumowanie i wnioski

Zasadnicza zaleta zastosowania rozpuszczalnikow organicznych
w procesie reaktywnej ekstrakcji kwasow karboksylowych jest moz-
liwo$¢ osiagania wysokich wydajnosci procesu. Jednakze ze wzgledu
na wymagania zasad Zielonej Chemii w ostatnich latach intensywnie
rozwijane sa techniki zastgpowania rozpuszczalnikow organicznych
ptynami w stanie nadkrytycznym.

W pracy wykazano mozliwo$¢ zastosowania do tego celu dwutlenku
wegla w stanie nadkrytycznym i prowadzenia procesu w reaktorze wy-
sokoci$nieniowym o dzialaniu okresowym. Uzyskiwane w ten sposob
wydajnosci koncowe procesu sa jednak nizsze niz w przypadku zasto-
sowania techniki standardowej z udziatem 1-oktanolu.

Dodatkowo mozliwo$¢ sterowania przebiegiem procesu wysokocis-
nieniowego przez zmiany temperatury jest ograniczona rozpuszczalno-
$cia trioktyloaminy w ptynach w stanie nadkrytycznym.

Metoda zwigkszenia wydajnosci reaktywnej ekstrakcji z udzialem
ptynu w stanie nadkrytycznym jest prowadzenie procesu w trybie cig-
glym, co bgdzie przedmiotem kolejnych badan.
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