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MAREK TANCZYK, MANFRED JASCHIK, KRZYSZTOF WARMUZINSKI,
ALEKSANDRA JANUSZ-CYGAN

ROWNOWAGA ADSORPCJI PARY WODNEJ
NA ADSORBENTACH ZEOLITOWYCH STOSOWANYCH
W PROCESACH WYDZIELANIA DITLENKU WEGLA
ZE STRUMIENI SPALIN

Instytut Inzynierii Chemicznej PAN, ul. Baltycka 5, 44-100 Gliwice

Przedstawiono wyniki badan rownowagi adsorpcji pary wodnej na zeolitowych sitach molekularnych
13X (Molsiv i Grace), ktore moga by¢ stosowane w adsorpcyjnych procesach wydzielania CO, ze
strumieni spalin. Stwierdzono, ze para wodna jest najsilniej adsorbujacym si¢ gazem, sposrod gtownych
sktadnikow spalin. Stwierdzono takze, Ze izotermy pary wodnej sa silnie nieliniowe, co oznacza, ze nawet
niewielka jej ilo$¢ w rozdzielanym strumieniu spalin moze znaczaco ogranicza¢ pojemno$¢ adsorpcyjna
obu sorbentéw dla ditlenku wegla.

Experimental results are presented of the adsorption equilibria of water vapour over zeolite molecular
sieves 13X (Molsiv and Grace) which may be used in the separation of CO, from flue gas streams. It is
found that water vapour is the strongest adsorbing species among the main components of the flue gas. It
is also concluded that the H,O isotherms are strongly non-linear, so that even very small amounts of
water vapour in a separated flue gas stream may significantly reduce CO, sorption capacity of the two
adsorbents studied.

1. WPROWADZENIE

Jedna z najwazniejszych drog ograniczania emisji ditlenku wegla jest usuwanie go
ze strumieni gazéw odlotowych. Zagadnienie to, definiowane jako ,,post-combustion
capture”, jest jednym z priorytetow tematycznych Europejskiej Platformy
Technologicznej ZEP (Zero Emission Fossil Fuel Power Plants). Usuwanie CO, moze
by¢ w tym przypadku realizowane, migdzy innymi, przy wykorzystaniu adsorpcji
zmiennoci$nieniowej (PSA — pressure swing adsorption), ktéra zaliczona zostala
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w Raporcie Specjalnym IPCC ,,Carbon Dioxide Capture and Storage" [1] do
przysztosciowych technik wydzielania CO, ze strumieni spalin energetycznych.
Kluczowym problemem przy projektowaniu takiego procesu jest dobor
odpowiedniego adsorbentu, ktéry z jednej strony bedzie posiadat duza pojemnosc
adsorpcyjna dla CO,, a z drugiej wysoka selektywno$¢ ditlenku wegla wzgledem
pozostatych sktadnikéw strumieni spalin. W pracy [2] dokonano oceny wlasciwosci
separacyjnych adsorbentow z grupy wegli aktywnych i zeolitowych sit molekularnych
(ZSM) 13X. Stwierdzono, ze ZSM 13X sa bardziej odpowiednimi adsorbentami do
procesu wydzielania CO, ze strumieni spalin niz wegle aktywne, a przeprowadzona
analiza dotyczyta dwu gléwnych sktadnikéw spalin, czyli azotu i ditlenku wegla.
Jednak w modelowaniu i optymalizacji procesu PSA do usuwania ditlenku wegla
z gazdéw odlotowych powinno si¢ uwzgledniaé wszystkie sktadniki rozdzielanej
mieszaniny. W zwiazku z tym w pracy [3] przedstawiono wyniki badan réwnowagi
adsorpcji tlenu, a w niniejszej pracy wyniki badan rownowagi adsorpcji pary wodne;j
na zeolitowych sitach molekularnych 13X firm Molsiv i Grace.

2. METODYKA BADAN

Badania adsorpcji pary wodnej na probkach zeolitowych sit molekularnych 13X
wykonano przy pomocy analizatora grawimetrycznego (IGA — Intelligent Gravimetric
Analyser) firmy Hiden Isochema, przedstawionego na rysunku 1. Urzadzenie to
umozliwia przeprowadzenie caltej procedury pomiarowej zwiazanej z wyznaczaniem
izoterm adsorpcji gazdéw 1 par na dowolnym adsorbencie stalym lub cieklym.
Procedura ta obejmuje przygotowanie probki przez odgazowanie prézniowe i
regeneracje termiczna, okreslenie rzeczywistej gestosci probki, wyznaczanie izoterm
adsorpcji dla sekwencji wymaganych temperatur i w zadanym zakresie cisnienia oraz
prezentacj¢ wynikéw pomiardéw badz ich eksport do zewngtrznego programu. Masa
probki jest rejestrowana w sposob ciagly jako funkcja czasu, zatem z kazdym
punktem izotermy jest zwiazana dynamiczna krzywa sorpcji. W komorze analizatora
grawimetrycznego (IGA) znajduje si¢ elektroniczna mikrowaga, zawor dolotowy
(MV1) 1 wylotowy (MV2) oraz elektroniczne uklady sterujace. Rozdzielczosé
pomiarowa mikrowagi wynosi okoto 0,2 pg. Probka znajduje si¢ na szalce w reaktorze
rurowym. Mikrowaga oraz uktad kontroli ci$nienia sa w pelni termostatowane w celu
wyeliminowania wplywu zmian temperatury otoczenia. Wahania temperatury
w uktadzie nie przekraczaja 0,2 K. Pomiary sa catkowicie zautomatyzowane i
sterowane przez specjalistyczne oprogramowanie.

Dla obu adsorbentéw przygotowano probki reprezentatywne przy pomocy
urzadzenia Spinning Riffler firmy Microscal. Ich waga wynosita 165,8 mg
w przypadku ZSM 13X Molsiv oraz 149,7 mg w przypadku ZSM 13X Grace. Przed
rozpoczgciem procedury wyznaczania izoterm adsorpcji probki byty odgazowywane
przez 24 h w temperaturze 320 °C.
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Na poczatku cyklu badan adsorpcyjnych wyznaczano ggstos¢ rzeczywista probek.
W tym celu odgazowane probki wazono w atmosferze helu o duzej czystosci
(99,9999%), zmieniajac cisnienie skokowo co 500 mbar w zakresie 2-20 bar.
W trakcie pomiaru utrzymywano stata temperaturg rowna 20 °C. W zwiazku z tym, ze
hel jest praktycznie inertny w stosunku do wszystkich adsorbentow, zmiana masy
probki ze wzrostem cisnienia jest zwiazana tylko ze wzrostem sity wyporu i moze byé
opisana funkcja liniowa, w ktorej wspolczynnik pochylenia jest miara objgtosci gazu
wypartego przez probke. Gesto$¢ rzeczywista probki jest zatem ilorazem ,,suchej”
masy i tak wyznaczonej objgtosci probki. W przypadku ZSM 13X Molsiv wynosita
ona 2,44 g-cm™, natomiast w przypadku ZSM 13X Grace byta ona rowna 2,40 g-cm™.
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Rys. 1. Analizator grawimetryczny. IGA — komora analizatora, PP — pompa prézniowa, GAZ — butla z
gazem, MV 1 — zawor dolotowy, MV2 — zawor wylotowy, EV1 — zawor trojdrozny, V1 —zawor
bezpieczenstwa, V2 — zawor dolotowy dla powietrza atmosferycznego
Fig. 1. Intelligent gravimetric analyser. IGA — analyser, PP — vacuum pump, GAZ — gas supply,
MV1 — inlet valve, MV2 — outlet valve, EV1 — three-way valve, V1 — safety valve, V2 — ambient air
inlet valve

Izotermy adsorpcji w zadanej temperaturze wyznaczano zmieniajac skokowo
ci$nienie w zakresie od 0 do 30 mbar. Dla kazdej wartosci cisnienia rejestrowano
krzywa sorpcji, tj. zmiang cigzaru probki w czasie. Oprogramowanie sterujace
monitorowato dochodzenie do stanu réwnowagi, okreslajac na biezaco warto$¢
asymptotyczna dla krzywej sorpcji. Pomiar danego punktu izotermy konczyt sig, gdy
zmierzona zmiana masy probki osiagala 99,5 % prognozowanej warto$ci
asymptotycznej lub czas pomiaru dla danego punktu przekroczyt 60 minut.
Prognozowana warto§¢ asymptotyczna jest tu rozumiana jako przewidywany cigzar
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probki przy czasie dazacym do nieskonczno$ci, wyznaczany poprzez opisanie krzywej
sorpcji modelem LDF (linear driving force). Kiedy ci$nienie w reaktorze osiagato
maksymalng zadana warto$¢, rozpoczynal si¢ proces jego obnizania z zadanym
krokiem. Rejestrowane byty jednoczesnie krzywe desorpcji oraz odpowiednie
warto§ci rownowagowe. Dla kazdej temperatury przeprowadzano 1 cykl
podwyzszania ci$nienia i jeden cykl obnizania ci$nienia.

3. WYNIKI BADAN DOSWIADCZALNYCH

Wyznaczone w badaniach izotermy adsorpcji pary wodnej zostaty w przypadku
kazdej probki przedstawione na rysunkach 2 i 3 za pomoca krzywej
charakterystycznej. Krzywa charakterystyczng [4, 5] nazywa si¢ ogoélna zalezno$¢
migdzy wypelniajaca mikropory objetoscia substancji zaadsorbowanej, odniesiona do
jednostki masy adsorbentu, a potencjatem adsorpcji (réwnanie 1).

W=f(A4) (1)

Potencjat adsorpcji jest wyrazony przez pracg niezaleznych od temperatury sit
dyspersyjnych:

p
natomiast objetos¢ zaadsorbowana moze by¢ wyznaczona z nastepujacej zaleznosci:
W=q* -V 3)

Wedtug Dubinina i Astakhova [6] funkcja (1) moze by¢ wyrazona konkretna,
nastepujaca zaleznoscia:
A m
=W, exp[— (Ej } (4)
Wspotezynniki funkcji (4) przedstawiono w tabeli 1.

Tabela 1. Wspotczynniki krzywej charakterystycznej
Table 1. Coefficients of the characteristic equation

Adsorbent W -10* E10° m
[m%/kg] [I/kmol]
7ZSM 13X Grace 2,799 27,734 1,17

ZSM 13X Molsiv 2,609 21,364 1,53
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Fig. 2. Characteristic curves for H,O over ZMS 13X Grace
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Rys. 3. Krzywa charakterystyczna dla pary wodnej na ZSM 13X Molsiv
Fig. 3. Characteristic curves for H,O over ZMS 13X Molsiv
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Przedstawienie danych rownowagowych w postaci krzywej charakterystycznej
pozwala w prosty sposob sprawdzi¢, czy mamy do czynienia z adsorpcja fizyczna,
oraz czy punkty doswiadczalne pozbawione sa duzych btedow pomiarowych [7].
Ponadto, w przypadku ograniczonej liczby punktow do$wiadczalnych, pozwala na
dokonanie fizycznie uzasadnionej ekstrapolacji dla niskich warto$ci potencjatu
adsorpcji w przypadku wyzszych temperatur (60-80 °C) lub dla wysokich wartosci
potencjatu adsorpcji w przypadku nizszych temperatur (20-40 °C). Na rysunkach 4 i 5
przedstawiono doswiadczalne i teoretyczne izotermy adsorpcji pary wodnej na sitach
13X Grace i Molsiv w temperaturach 20, 40, 60 i 80 °C. Réwnowagowe stezenia H,O
na sitach 13X Grace sa nieco wyzsze niz w przypadku adsorbentu firmy Molsiv.
Izotermy sa silnie nieliniowe, co oznacza ze nawet niewielka ilo§¢ pary wodnej
w strumieniu rozdzielanych spalin moze znaczaco ogranicza¢ pojemno$¢ adsorpcyjna
obu sorbentow dla ditlenku wegla; zobrazowano to na rysunku 6.
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Rys. 4. Izotermy adsorpcji pary wodnej na ZSM 13X Grace
Fig. 4. Adsorption isotherms for H,O over ZMS 13X Grace
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Fig. 6. Adsorption isotherms for H,O and CO, at 20 °C over ZMS 13X Grace
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4. TEORETYCZNY OPIS ROWNOWAGI ADSORPCJI

Izotermy adsorpcji pary wodnej na badanych adsorbentach zeolitowych sa typu I
wedlug klasyfikacji Brunauera, przedstawionej w pracy [5]. Zatem podobnie jak
w przypadku danych réwnowagowych azotu i ditlenku wegla [2] oraz tlenu [3]
doswiadczalne dane réwnowagowe opisano przy pomocy izotermy Langmuira-
Freundlicha [8]:

n

. bp
q =4, W ®)
Zalezno$¢ parametru b izotermy od temperatury jest zdefiniowana zaleznoscia:
b =b,exp(Q/T) (6)

Wartosci wspotczynnikow (g; by, Q) réwnania Langmuira-Freundlicha podano
w Tab. 2. Jego zaleta jest to, Ze mozna je w prosty sposob przeksztatci¢ do opisu
rownowagi adsorpcji mieszanin gazowych [8, 9].

Tabela. 2. Wspotczynniki izotermy Langmuira-Freundlicha
Table 2. Parameters of the Langmuir-Freundlich isotherm

qs bo Q n
[mol/kg] [bar™] K] [-]
ZSM 13X HP 8x12 Molsiv
18,17 ‘ 1,59-107 ‘ 20084 ‘ 0,305
ZSM 13X Grace

29,547 ‘6,39'10’2‘ 1028,6 ‘ 0,157

5. KINETYKA TRANSPORTU MASY PARY WODNEJ

W omoéwionych wyzej badaniach réwnowagowych, w przypadku kazdego punktu
izotermy rejestrowana byta krzywa sorpcji, obrazujaca zmiang masy probki w czasie
przy dochodzeniu do stanu réwnowagi. Krzywa sorpcji moze postuzyé do okreslenia
ogoblnej szybkosci transportu masy w porach ziarna adsorbentu pod warunkiem, ze
obrazuje ona przejécie migdzy dwoma stanami réwnowagi przy skokowej zmianie
ci$nienia w fazie gazowej [10-13].

Do opisu krzywych sorpcji wykorzystano szczegdétowe rozwiazanie modelu
Ruckensteina i Lee dla przypadku dyfuzji w mikroporach i dlugich czasow kontaktu

(Dt/¥* >0,1) [13]:
m 6 Dt
ln(l_rnj - lr{aﬁ (1+30c/[3)J_ 2 M
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Krzywe sorpcji przedstawione w uktadzie wspolrzednych In(1-m/mg) — f(t) sa
liniami prostymi, ktorych wspotczynniki kierunkowe stuza do wyznaczania statych
czasowych dyfuzji D/. Stwierdzono, ze zmienno$é¢ statych czasowych dyfuzji
z ci$nieniem nie jest znaczaca. Zalozono zatem, ze do obliczen symulacyjnych
procesu wydzielania ditlenku wegla beda przyjmowane ich wartosci $rednie, ktore
przedstawiono w tabelach 3 i 4. W tabelach tych zamieszczono tez dla porownania
wyznaczone uprzednio state czasowe dyfuzji CO,, N, i O,. Jak mozna zauwazyc¢,
warto$ci uzyskane w przypadku pary wodnej sa od nich o rzad wielko$ci nizsze.

Tabela 3. State czasowe dyfuzji CO,, N, i H,O na ZSM 13X HP 8x12 Molsiv
Table 3. Diffusional time constants for CO,, N, and H,O over ZMS 13X HP 8x12 Molsiv

Gaz D/, s!
20 °C 40 °C 60 °C 80 °C
CO, 8,13-10™ 1,08:10° 1,42:10° 1,71-10°
N, 4,67-10° 4,53:10° 432:10° 4,84:10°
H,0 2,83:10 3,30-107 3,85:107 -

Tabela 4. State czasowe dyfuzji CO,, N,, O, i H,O na ZSM 13X Grace
Table 3. Diffusional time constants for CO,, N,, O, and H,O over ZMS 13X ZSM 13X Grace

Gaz D/r%, s
20 °C 40 °C 60 °C 80 °C
CO, 9,06:10™ 1,07-107 1,33:10° 1,59-10°
N, 4,08:10° 4,79-10° 4,65:10° 4,86:10°
0, 5,06:10° 6,45:10° 6,71-107 -
H,0 3,05:10% 3,72:10" 43810 5,39-10"
WNIOSKI

e W wyniku badan przeprowadzonych na zeolitowych sitach molekularnych 13X
stwierdzono, ze para wodna adsorbuje si¢ najsilniej sposréd gtownych sktadnikow
spalin. Obserwowana silna nieliniowos¢ izoterm oznacza, ze nawet niewielka ilo§¢
pary wodnej w spalinach moze znaczaco ogranicza¢ pojemnos$¢ adsorpcyjna
adsorbentu dla ditlenku wegla podczas separacji.

e Przedstawione w niniejszej pracy izotermy adsorpcji pary wodnej na sitach 13X,
opisane za pomoca réwnania Langmuira-Freundlicha, moga by¢ wykorzystane
w modelowaniu i optymalizacji procesu PSA do usuwania ditlenku wegla z gazow
odlotowych.

OZNACZENIA - SYMBOLS

A — potencjat adsorpcji, J-kmol™!

adsorption potential
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b()

W,

(1]
[2]

[3]

wspotezynnik izotermy Langmuira-Freundlicha, bar™
coefficient of the Langmuir-Freundlich isotherm
wspotezynnik w rownaniu (6), bar™

coefficient in Eq. (6)

energia charakterystyczna adsorpcji, J-kmol™
characteristic energy of adsorption

wspOlczynnik w rownaniu (4)

coefficient in Eq. (4)

wspolczynnik izotermy Langmuira-Freundlicha
coefficient of the Langmuir-Freundlich isotherm
cisnienie, bar

pressure

ci$nienie nasycenia, bar

saturation pressure

wspOtczynnik w rownaniu (6), K

coefficient in Eq. (6)

stezenie rownowagowe fazy zaadsorbowanej, mol-kg™' lub kmol-kg!
equilibrium adsorbed phase concentration

stezenie rownowagowe fazy zaadsorbowanej przy p—oo , mol-kg™' lub kmol-kg™!
equilibrium adsorbed phase concentration for p—o
uniwersalna stata gazowa, J-kmol ' K!

gas constant

temperatura, K

temperature

udziat molowy

mole fraction

objeto$é molowa cieczy, m*kmol™

liquid molar volume

objetoé¢ adsorbatu w mikroporach, m* kg™

volume of adsorbate in micropores

maksymalna pojemnos¢ adsorpcyjna, m*-kg™!
maximum sorption capacity
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MAREK TANCZYK, MANFRED JASCHIK, KRZYSZTOF WARMUZINSKI

ADSORPTION ISOTHERMS OF WATER VAPOUR OVER ZEOLITE ADSORBENTS USED IN THE
SEPARATION OF CO, FROM FLUE GASES

The removal of CO, from flue gas streams can be realized via techniques used in other separation
tasks. One of these techniques is pressure swing adsorption (PSA). A key problem in the design and
optimization of PSA processes is the selection of a suitable adsorbent. Such an adsorbent should exhibit a
high CO, adsorption capacity and, additionally, be highly selective towards CO, compared with other
components of the flue gas. The present study shows the results of experimental studies concerning water
vapour equilibria over zeolite molecular sieves 13X (Molsiv and Grace). The measurements were done
using a gravimetric analyser (Intelligent Gravimetric Analyser, Hiden Isochema, UK) — Fig.1.

H,O adsorption isotherms for the two adsorbents were measured over a range of pressures (0-30
mbars) and at temperatures of 20, 40, 60 and 80 °C (Figs. 2 and 3). All the isotherms are highly non-
linear for the experimental conditions employed. Fig 6 shows the H,O isotherm, alongside those of
carbon dioxide [2], over ZMS 13X Grace at 20 °C. It is found that among the principal components of the
flue gas, water vapour is the strongest adsorbing species on ZMS 13X. The experimental data are
correlated using the Langmuir-Freundlich isotherm (equations 5 and 6); the values of the individual
coefficients are given in Table 2.
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W pracy przedstawiono krytyczny przeglad danych literaturowych dotyczacych procesu biologiczne-
g0 oczyszczania powietrza z par ksylenu, prowadzonego w reaktorze ze statym zlozem immobilizowa-
nych mikroorganizméw. Oméwiono wplyw takich parametrow jak obciazenie ztoza zanieczyszczeniem,
czas przebywania, natgzenie zraszania, obecno$¢ innego zanieczyszczenia, sktad pozywki na wydajnosé
(RE) i sprawnos¢ (EC) procesu usuwania zanieczyszczenia. Dokonano zestawienia stosowanych mikro-
organizmow, typow i wymiarow reaktora i wypelnienia oraz parametrow operacyjnych procesu.

Critical review of literature data concerning problem of xylenes removal from air by means of fixed
bed bioreactor is presented. The influence of some important parameters (inlet pollutant load, residence
time, liquid mass flow rate, presence of another pollutant, mineral medium composition) on elimination
capacity (EC) or removal efficiency (RE) is described. For discussed literature studies operational pa-
rameters, bioreactor configuration and construction, type of packing material and type of microorganisms
employed are provided.

1. WPROWADZENIE

Emisja lotnych zwiazkéw organicznych (VOCs, volatile organic compounds) ma
znaczny udzial w pogarszajacej si¢ jakosci powietrza i zanieczyszczeniu srodowiska.
Sposrod emitowanych VOCs, ksyleny (dimetylobenzeny), wystgpujace w postaci
trzech izomeroéw: orto-, meta- i para-, sa szkodliwymi substancjami, ktore wystepuja
w wielu produktach takich jak farby, lakiery, kleje, spoiwa, tusze, srodki czyszczace
1 odtluszczajace, benzyna. Sa one réwniez substancjami stosowanymi przy produkcji
wielu tworzyw 1 wiokien syntetycznych. Naturalnym Zrédiem ksylenow jest ropa naf-
towa 1 smota weglowa, stad praktycznie cata produkcja tych substancji jest zlokalizo-
wana w przemysle rafineryjnym i pertochemicznym. Ksyleny, ze wzgledu na
toksyczne dziatanie i obnizanie komfortu zycia (przykry, drazniacy zapach) umiesz-
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czone zostaty przez US EPA (Enviromental Protection Agency) — Clean Air Act 1990
— na liscie 188 szkodliwych zanieczyszczen powietrza. Zatrucia parami ksylenu wy-
stepuja przede wszystkim w miejscach, w ktorych jest on stosowany jako rozpusz-
czalnik (lakiernie, poligrafia, budownictwo) oraz w przemysle, w ktorym pary ksylenu
moga wydobywa¢ si¢ w wyniku nieszczelno$ci, podczas przettaczania surowcoOw
i produktéw, odpowietrzania instalacji. Brak jest doniesien o mutagennym czy kance-
rogennym dziataniu tego zwiazku. Wiadomo jednak, ze jego obecnos¢ we wdychanym
powietrzu ostabia dziatanie centralnego uktadu nerwowego, powoduje nudnosci, wy-
mioty, bole gtowy itp. [1]. Przemystowa emisj¢ ksylenéw do atmosfery szacuje si¢
w USA na ~57000 ton/rok, w Kanadzie (dane z 1990r.) natomiast na 96000 ton/rok,
z czego 58% bylo zwiazane z uzyciem rozpuszczalnikdéw, natomiast 39% z eksploata-
cja samochodow [2]. W Japonii przemystowa emisja ksylenow do atmosfery szaco-
wana jest na ~48000 ton/rok [3]. Okoto 10-22% produkowanego ksylenu
wykorzystuje si¢ do wzbogacania paliw. Jednak, ze wzgledu na staba rozpuszczalnosé
w wodzie i staba adsorpcj¢ w glebie, jedynie ~ 1% ksylenéw wprowadzanych do $ro-
dowiska znajduje si¢ w wodzie lub glebie, natomiast 99% przechodzi do atmosfery.
Stad podstawowym problemem jest dobor efektywnych metod oczyszczania powie-
trza zanieczyszczonego ksylenem. Zanieczyszczenie powietrza atmosferycznego ksy-
lenem, okreslone przez warto$¢ najwyzszego dopuszczalnego stezenia (NDS), nie
powinno przekroczy¢ 100 ug-m’3 przy 60 minutowej emisji oraz 10 ug'm'3 w skali
roku (karty charakterystyk substancji niebezpiecznych CIOP PIB).

Dla usuwania VOCs z powietrza stosowane sa rozne technologie takie jak: spala-
nie, kondensacja, adsorpcja, absorpcja czy separacja membranowa. Wada ich sa wy-
sokie koszty eksploatacyjne oraz wtdrna depozycja zanieczyszczen (zanieczyszczenie
przenoszone jest z fazy gazowej do ciektej (absorpcja) lub statej (adsorpcja)).
W ostatnich dekadach najwigksza popularno$¢ zdobywaja metody biologiczne, umoz-
liwiajace oczyszczanie duzych strumieni powietrza, zawierajacych nawet bardzo nie-
wielkie i1zmienne w czasie iloSci substancji szkodliwych. Ponadto metody
biologicznego oczyszczania wymagaja najnizszych naktadow finansowych zwiaza-
nych z utylizacja VOCs, w przeliczeniu na 1 m’ oczyszczanego powietrza. Dla po-
rébwnania, w zalezno$ci od stosowanej metody, koszty te wynosza: 30-200 $ -
kondensacja, 40-190 §$ - absorpcja, 30-600 § - spalanie, 25-155 $ - adsorpcja i 13-90 $
- metody biodegradacji [4].

Najpopularniejsza technika biooczyszczania gazéw jest biofiltracja, wykorzystuja-
ca naturalna zdolno$¢ specyficznych populacji mikroorganizmow do degradacji okre-
Slonych zanieczyszczen. Biofiltr sktada si¢ ze statego zloza porowatych czastek, na
powierzchni ktérych immobilizowane sa mikroorganizmy tworzace biofilm. Moga
by¢ one wykonane z naturalnych materialow, takich jak kompost, torf, wegiel aktyw-
ny badz syntetycznych. Zanieczyszczone lotnymi zwigzkami organicznymi strumienie
powietrza, po nawilzeniu, tloczone sa przez zloze filtra, a gradient koncentracji po-
migdzy faza gazowa a mokrym biofilmem generuje transport zanieczyszczenia do
biofilmu, w ktérym jest on biodegradowany [5]. Poprawne zaprojektowanie biofiltra
wymaga znajomos$ci szeregu parametréow, posrod ktorych kluczowymi sa: efektyw-
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nos¢ i selektywno$¢ populacji mikroorganizméw, sktad i wielko§¢ strumienia zanie-
czyszczonego powietrza, biodegradowalno$¢ zanieczyszczenia, struktura i sktad mate-
rialu wypelniajacego biofiltr, parametry operacyjne biofiltra.

W ostatnich latach badana jest mozliwo$¢ zastosowania w procesach oczyszczania
powietrza wspotpradowych reaktoréw trojfazowych ze statym ztozem, na powierzchni
ktorego immobilizuje si¢ mikroorganizmy (BTR - biotrickling reactor). W literaturze
podkresla sig, ze ciagle zraszanie ztoza roztworem soli mineralnych ulatwia kontrolg
i regulacje parametrow procesowych (pH, sktad pozywki, usuwanie toksycznych me-
tabolitow oraz nadmiaru biomasy ze ztoza. W obu przypadkach, tj. biofiltrow i zt6z
biologicznych zraszanych ciaglym strumieniem soli mineralnych, podkresla si¢ zalety
biofilmu w stosunku do reaktoréw zawiesinowych [6], [7]. Biofilm zapewnia duze
stezenie mikroorganizméw a polimerowa matryca chroni mikroorganizmy przed nie-
korzystnymi czynnikami zewngtrznymi [8].

2. PRZEGLAD DANYCH LITERATUROWYCH

W literaturze znalez¢é mozna wiele opracowan, w ktorych autorzy przedstawiaja
wyniki badan procesu biodegradacji BTEX lub BTX, bowiem mieszanina tych zwiaz-
kow jest charakterystyczna dla zanieczyszczenia ziemi i wod gruntowych przez wy-
cieki benzyny i innych produktow ropopochodnych. Jako lotne zwiazki organiczne
substancje te obecne sa rowniez w powietrzu (np. okolice stacji benzynowych) oraz
w gazach odlotowych instalacji przemystowych, stad zainteresowanie badaczy pro-
blemem ich usuwania z powietrza [9-11].

Aby zrozumie¢ biodegradacje BTX trzeba zrozumie¢ interakcje pomigdzy substra-
tami. Obecno$¢ danego sktadnika moze bowiem stymulowac degradacj¢ innych sktad-
nikéw przez indukowanie wymaganych enzymow katabolicznych badz tez
inhibitowac ich degradacj¢ dziatajac toksycznie przez kataboliczng represje, inhibicje
kompetycyjna enzymow lub usuwanie akceptorow elektronow [12]. Stad nalezy po-
zna¢ w pierwszej kolejno$ci mozliwosci wybranego szczepu bakterii do rozktadu po-
szczegblnych sktadnikow mieszaniny.

Przedmiotem analizy niniejszej pracy jest mozliwos$¢ oczyszczania powietrza z par
ksylendw, stad temu zagadnieniu po$wigcono uwage analizujac dostgpne dane litera-
turowe.

Jorio 1 wsp. [2] stwierdzaja, ze w wigkszosci prac badawczych, w ktorych skupio-
no uwagg na biodegradacji mieszanin BTX wykazano, ze usunigcie ksylenu byto naj-
mniej efektywne w pordéwnaniu z innymi skladnikami. Powstaje wigc pytanie czy
usunigcie ksylenu jest mozliwe tylko w obecno$ci innego organicznego polutanta,
takiego jak np. toluen, tj. przez kometabolizm. Dysponujac wynikami pomyslnie za-
konczonych badan nad biodegradacja mieszaniny toluen-ksylen [13] skupiono uwage
nad biodegradacja powietrza zanieczyszczonego tylko parami ksylenu. Powietrze
zanieczyszczone parami ksylenu ptyngto w gorge wypetnienia, ktorym byly kulki
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wzbogaconego torfu, na powierzchni ktorych osadzono mieszang populacje bakterii.
Przy przeplywie gazu rzedu 0,4 m*h”, co odpowiada EBRT = 157 s, 100% oczysz-
czenie powietrza osiagnigto dla Cgy= 0,4-2,6 g~m’3; ze wzrostem Cg z 2,6 do 4,2 g~m'3
sprawno$¢ oczyszczania obnizyta sig¢ do 70%. Gdy przeptyw gazu wzrdst do 0,7 m*h™!
(EBRT~90 s) wowczas RE obnizato sig¢ z 88% do 45%, przy C, zmieniajacym sig
w granicach 1-2,4 g'm”. Dalszy wzrost natgzenia przeptywu gazu, do 1 m’h’
(EBRT~64 s), obnizat RE z ~100% do 25% przy obciazeniu zloza zanieczyszczeniem
wzrastajacym od 0,4 do 2 g'm” (rys. 1).
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Rys. 1. Wplyw czasu przebywania w ztozu na efektywnos$¢ oczyszczania powietrza wg [2]
Fig. 1. Effect of the residence time on the elimination capacity [2]

W procesie biofiltracji organiczne zanieczyszczenia sa utleniane do wody
i ditlenku wegla i uzyte jako zrodto wegla dla wzrostu mikroorganizméw. Dla catego
zakresu zmian PL stezenie CO, na wylocie ze ztoza byto wyzsze niz na wlocie. Na

wykresie P, vs EC wyniki eksperymentow ukladaja si¢ wzdluz prostej

o wspotezynniku kierunkowym 2,5 wskazujac, ze ~76% dostgpnego wegla jest utle-
niane do CO, [2]. Duzy rozrzut danych eksperymentalnych mozna wyttumaczy¢ fak-
tem, ze wytworzony CO, moze by¢ rowniez akumulowany w biofilmie w postaci
HCO5", H,CO; czy CO5™.

Sposrod izomeréw ksylenu przy V',=1 m’h’ najskuteczniej usuwany byl
z powietrza m-ksylen natomiast izomery p- i o- byly degradowane z taka sama wydaj-
noS$cia, nizsza o kilkanascie/kilkadziesiat % od RE m-ksylenu. Dla wyzszego EBRT,
réwnego 157 s, do warto$ci Cy= 2,4 g'm” wszystkie izomery usuwane byly z taka
sama, prawie 100% wydajnoscia. Wzrost PL uposledzal glownie usuwanie o-ksylenu.

Bibeau i wsp. [14] badali efektywnos¢ biofiltracji powietrza (Vg*:0,9 m’h™) za-
nieczyszczonego ksylenem (PL=25-195 g'm™h™) w wypemionym kulkami kompostu
biofiltrze, pracujacym przy przeplywie gazu w gére 1m warstwy wypehienia. Zloze
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zraszano roztworem soli mineralnych w ilo$ci 2-4 l/dzien. Maksymalna warto$¢
EC=60 grm™h" osiagnieto przy PL=110 g'm™h”', natomiast maksymalny stopien
konwersji, rowny 85%, osiagnicto przy PL nie przekraczajacym 35 g'm™h™. Analiza
wykazata, ze najtrudniej usunac¢ z powietrza o-ksylen, dalej m-ksylen a najtatwiej p-
ksylen (stopien konwersji o-ksylenu nie przekraczat ~65%).

Elmrini i wsp. [15] badali efektywno$¢ oczyszczania powietrza z par ksylenu (nie
podano ktore izomery) w biofiltrze (up-flow) wypelionym kulkami torfu wzbogaco-
nymi aktywowanymi szczepami bakterii, oznaczonymi symbolem EVB 110 (Sherbro-
oke, Quc., Canada). Doswiadczenia przeprowadzono w dwodch seriach. W pierwszej
serii utrzymywano state st¢zenie ksylenu w gazie na poziomie Cg=1,39 g-m’3, nato-
miast zmieniano natezenie przeptywu gazu w granicach Vg*=0,4—1,1 m*h' co daje
zmian¢ EBRT w granicach 150-56s. W drugiej serii eksperymentdw utrzymywano
state natgzenie przeptywu gazu, Vg*=0,4 m’h”', zmieniajac stezenie ksylenu w grani-
cach 0,48-2,69 gm™, co daje PL=12-69 gm™h™. W pierwszej serii eksperymentow,
dla Vg*=0,4 m’-h”' osiagnigto 96% efektywnos¢ oczyszczania.

W drugiej serii eksperymentow 98% sprawnos$¢ biofiltra obserwowano do warto-
$ci PL=36 g'm™h"'. Dla wyzszych wartosci PL warto$¢ RE wahata si¢ pomiedzy 73-
93%. Autorzy stwierdzaja, ze pomiar tworzacego si¢ w procesie ditlenku wegla moze
by¢ pomocny przy monitorowaniu przebiegu procesu; wykres zaleznosci ilosci wy-
produkowanego CO, [g'm™-h™'] vs. EC jest linia prosta o wspdtczynniku kierunko-
wym 2,72.

Maliyekkal i wsp. [16] badali efektywno$¢ biodegradacji ksylenu przez bakterie
pozyskane z osadu czynnego $ciekow. Laboratoryjny biofiltr wypetlniony byt warstwa
kulek z PCV 1 pracowat przy przeciwpradowym przeptywie gazu i cieczy zraszajacej
ztoze w ilosci 24 1/dobe. Przy EBRT zmienianym w granicach 42-72 s uzyskano mak-
symalna warto$¢ EC,,. rzedu 8,78-19,1 g-m’3'h'1 co odpowiada ~82% sprawnosci
oczyszczania przy PL=25,708 gm™-h"".

Li i wsp. [17] dla oczyszczania powietrza z mieszaniny izomerow ksylenu zasto-
sowali Dbioreaktor, ktorego 30 cm wysokosci zajmowala zawiesina bakterii,
a pozostate 70 cm wypetniaty szesciany porowatej piany, stanowiace no$nik dla grzy-
bow. W strefie bakterii utrzymywano pH=6-7 natomiast w strefie grzybow pH=5-6.
Analiza materiatu biologicznego, wykonana po zakonczeniu eksperymentu, wykazata,
ze w strefie bakterii znajdowaty si¢ szczepy Bacillus subtilis, Paenibacillus sp. i Au-
reobacterium sp. 1 nie bylo grzybow. W drugiej strefie znaleziono duza ilo$¢ organi-
zmow eukariotycznych, w szczegolno$ci Aspergillus candidus 1 Penicillium
frequentas, ktore moga rosna¢ wykorzystujac ksylen jako zrodto wegla i energii.
W strefie tej wykryto rowniez bakterie Pseudomonas i actinobakterie Nocardia. Sred-
nia sprawno$¢ urzadzenia byta wyzsza niz 90% z czego 24% przypadato na strefg
pierwsza, a 67% na strefe druga. Srednia warto$é EC dla wszystkich izomerdow ksyle-
nu wynosita 62 gm>h", co dawato 90% oczyszczenie powietrza.

Dla C,~1,2 g'm” autorzy stwierdzili, ze catkowitemu utlenieniu do CO, i wody
ulegato 62% doprowadzonego do uktadu ksylenu. Oznacza to, ze z kazdego mola
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degradowanego ksylenu powstaje 5 moli CO, a pozostale 3 mole wegla sa konwerto-
wane w nowe mikroorganizmy.

Jeong 1 wsp. [3] wyizolowali z materialu pochodzacego z biofiltra, zaszczepionego
osadem czynnym z oczyszczalni Sciekow i zasilanego parami ksylenu, bakterie zdolne
do biodegradacji p-ksylenu. Wyizolowane mikroorganizmy byly gram-ujemne,
iz testow identyfikacyjnych podobne do Pseudomonas putida. Zakwalifikowano je
jako Pseudomonas sp. NBM21. Testy degradacyjne przeprowadzone w kolbach wy-
kazaty, ze wyizolowany szczep degraduje p- i m-ksylen, benzen i toluen, natomiast
nie degraduje o-ksylenu, etylobenzenu i styrenu. Wyizolowany szczep zastosowano
jako materiat biologiczny w biofiltrze wypelnionym szklana piang (d,=4-6 mm), zasi-
lanym powietrzem zawierajacym p-ksylen. Zaréwno dla sterylnych jak i niesterylnych
warunkow prowadzenia procesu otrzymano wigcej niz 90% efektywnos$¢ procesu dla
PL nie przekraczajacego 150 g'm>-h™'. Maksymalna warto$¢ EC wynosita ~ 160
g'm™>h" dla sterylnych warunkéw prowadzenia procesu i 150 g'm™h™ dla niesteryl-
nych. Autorzy sprawdzili rowniez wptyw dodatku par etylobenzenu na efektywnosé¢
biodegradacji p-ksylenu. Stwierdzono, ze jesli stezenie etylobenzenu jest znaczaco
nizsze niz p-ksylenu wowczas nie wptywa on na efektywno$¢ biodegradacji p-
ksylenu. Przy wyzszych st¢zeniach jego wplyw jest niekorzystny — efektywnos¢ bio-
degradacji p-ksylenu wyraznie maleje.

Sposrdd izomerdw ksylenu najtrudniej biodegradowalny jest o-ksylen. Jak wska-
zuja testy laboratoryjne, jego biodegradacje mozna przeprowadzi¢ za pomoca gram-
dodatnich bakterii z rodzaju Rhodococcus [18-21]. Jeong 1 wsp. [21] sprawdzili efek-
tywno$¢ oczyszczania powietrza z o-ksylenu w biofiltrze wypetnionym szklana piana,
na powierzchni ktorej osadzono bakterie Rhodococcus sp. BTO62. Jak wykazaty testy
laboratoryjne przeprowadzone w szczelnych kolbach, testowane mikroorganizmy
rozktadaja duza game zanieczyszczen. Oprdocz o-ksylenu degradowaty rowniez m- i p-
ksylen, benzen toluen, etylobenzen i styren. Badania efektywnosci biofiltracji powie-
trza zanieczyszczonego o-ksylenem przeprowadzono w biofiltrze pracujacym w ste-
rylnych iniesterylnych warunkach, przy EBRT zmienianym w granicach 24-118 s.
Stgzenie polutanta w gazie doprowadzanym do biofiltra zmieniano w granicach 0,3-
11,8 gm™ co daje obciazenie ztoza zanieczyszczeniem w granicach 8-353 g'm™h™.
Sprawnos$¢ oczyszczania powyzej 90% zostala osiagnigta jedynie przy PL nie prze-
kraczajacym 41 g'm™-h" w warunkach sterylnych, co jest znacznie mniej niz ~160
g'm™h” przy SV =76 h"' uzyskane w warunkach niesterylnych.

Oba opisane powyzej szczepy tj. Pseudomonas sp. NBM21 i Rhodococcus
BTO62, wykorzystane zostaly do biodegradacji mieszaniny wszystkich izomerow
ksylenu z etylobenzenem w pracy [23]. Obciazenie ztoza zanieczyszczeniem zmienia-
no w granicach 30-530 g'm-h"' (Ce=0,4-7.5 g'm”) przy Vg*:0,03 m’h™. W temp. 20-
30°C uzyskano 90% sprawnos¢ biofiltra (EC=180 g'm™*h™) przy PL nie przekraczaja-
cym ~200 g'm™-h"'. Stwierdzono, Ze ze wzrostem obciazenia ztoza zanieczyszczeniem
obniza si¢ sprawnosc¢ biofiltracji w odniesieniu do izomerdéw ksylenu natomiast etylo-
benzen utylizowany byl zawsze w 100%. Najnizsza jest efektywno$¢ utylizacji o-
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ksylenu (~65%) co potwierdza, ze jest on najtrudniej biodegradowalnym izomerem
ksylenu.

Trejo-Aguilar 1 wsp. [24] przedstawili charakterystyke hydrodynamiczna biofiltra
struzkowego. Autorzy stwierdzaja, ze ilo§¢ cieczy zraszajacej ztoze jest jednym
z kluczowych parametréw operacyjnych TBB, poniewaz posredniczy w transporcie
tlenu i substratu z gazu do biofilmu. Nie jest rowniez pewne czy niezmoczona czg§¢
biofilmu w TBAB ma odpowiednig biologiczng aktywnos¢. Czgsciowe zmoczenie
moze powodowaé ograniczenia w dostarczaniu substratu i tlenu do biofilmu. Zmocze-
nie biofilmu zalezy od szeregu zmiennych, takich jak nat¢zenie przeptywu gazu i cie-
czy, wymiary reaktora i wypelienia uzytego jako no$nik biofilmu, a takze ilo$ci
biofilmu, determinujacej porowato$§¢ wypekienia. Doswiadczenie prowadzono w
kolumnie (D;=0,15 m $rednicy, H,,,=1,32 m wypelnienia z pierscieni Palla (5=0,95)
usypanego w czterech sekcjach po 34 cm kazda) pracujacej przy wspotpradowym
przeptywie w dot gazu i cieczy. Zanieczyszczeniem usuwanym z powietrza byt ksylen
(rowna liczba moli wszystkich izomerow), ktorego zawarto$¢ w powietrzu doprowa-
dzanym do reaktora w ilosci ~2,2 m*-h”', zmieniano nieznacznie (PL=42-52 g'm>h™).
Na ztozu osadzono mieszang populacj¢ mikroorganizméw (bakterie i grzyby) pozy-
skana z biofiltra, ktory pracowat przez miesiac oczyszczajac powietrze z par benzyny.
Z izomerdéw ksylenu najtatwiej usuwany byl z powietrza izomer orto- w nastgpnej
kolejno$ci meta- i wreszcie para-. Zaskakujace sa wyniki autorow jesli chodzi o
wplyw natg¢zenia zraszania ztoza ciecza na efektywnos¢ biodegradacji ksylenu. Dla
¢5=0,8 wzrost natezenia zraszania z 6,2 do 14,1 kg-m'Z-s'l zwigksza EC z 20 do 30 gm’
*h'. Dla mniejszych porowato$ci ztoza (£5=0,69 i 0,41) brak zauwazalnego wplywu
nat¢zenia przeptywu cieczy zraszajacej ztoze na wydajnos¢ bioreaktora. Najwyzsza
warto$¢ EC,,=30 g'm™h™ osiagnigto przy ;=08 i G,=14,1 kg'm™s™". Redukcja po-
rowatosci ztoza do £5=0,41 zmniejszyta drastycznie warto$¢ EC do 8 grm™h™'. Bada-
nia wykazaly, ze 41-58% wegla zawartego w substracie byto konwertowane do CO,.

Uktad szeregowy dwoch biofiltrow zastosowali Wu 1 wsp. [25] do usuwania par
p-ksylenu z powietrza. Pierwszy z filtrow wypelniono mieszaning kompostu, ziemi
le$nej 1 polietylenowych ksztattek, natomiast drugi w uktadzie aparat wypetniaty tylko
ksztattki polietylenowe (d,~0,0045 m). Inoculum dla obu biofiltrow byla zawiesina
osadu czynnego. W doswiadczeniach st¢zenie p-ksylenu w gazie doprowadzanym do
reaktora zmieniano w granicach 0,1-3,3 g'm™ przy trzech natezeniach przeptywu gazu,
wynoszacych 9,17; 19,87 i 40,66 m*m™h™ co odpowiada EBRT = 132's, 61 s i 30 s.
Przez pierwszy miesiac uktad pracowal przy G,=9,17 m’m>h" i dla Cyo ponizej
1,2 g'm™ uzyskano 100% efektywnos¢ uktadu. Ze wzrostem obciazenia ztoza zanie-
czyszczeniem malata sprawno$é ukladu, osiagajac mniej niz 80% przy Cp=3 gm”.
Uzyskane wyniki sa znacznie lepsze od otrzymanych w pracy [2] dla podobnych pa-
rametréw operacyjnych. Przedstawiona powyzej, wysoka sprawno$¢ uktadu biofil-
trow uzyskana zostala przy dlugim czasie przebywania gazu (EBRT=132s). Gdy
EBRT=30 s (G,=40,66 m’m™>h") wowczas 100% efektywno$é uzyskano dla wloto-
wych stezen p-ksylenu w gazie nieprzekraczajacych 0,3 g'm™. Wzrost Cq do
~0,685 g'm™ spowodowat spadek efektywnosci do 47%.
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Na rysunku 2 przedstawiono zaleznos$¢ sprawnosci oczyszczania (£EC) od obciaze-
nia ztoza zanieczyszczeniem (PL) dla trzech stosowanych w badaniach nat¢zen prze-

ptywu gazu.
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Rys.2. Zaleznos¢ sprawnosci oczyszczania od obciazenia ztoza zanieczyszczeniem wg [25]
Fig. 2. Elimination capacity vs pollutant inlet load for different gas velocities [25]

Autorzy stwierdzaja, ze ilo§¢ wytworzonego CO, jest proporcjonalna do sprawno-
$ci uktadu (EC) lecz znacznie mniejsza od ilosci ditlenku wegla wynikajacej ze ste-
chiometrii réwnania, opisujacego catkowita mineralizacj¢ polutanta (1,65 i1 3,3
odpowiednio). Pozostala czgs¢ biodegradowanego p-ksylenu jest konwertowana na
biomasg i/albo powstaty ditlenek wegla jest akumulowany w ztozu w postaci HCOs,
H,COs, CO5™

Liu 1 wsp. [5] zastosowali uktad dwdch pracujacych réwnolegle kolumn, pracuja-
cych przy wspotpradowym przeptywie w dot gazu i cieczy, do usuwania z powietrza
ksylenu. Jedna z kolumn wypetniona byta porowatymi, ceramicznymi kulkami o $red-
nicy 6-8 mm, druga ksztaltkami ceramicznymi o nieregularnym ksztatcie. Na ich po-
wierzchni osadzono bakterie Bacillus firmus, mogace wykorzystywaé ksylen jako
jedyne zrédto wegla i energii. W eksperymentach obciazenie ztoza zanieczyszczeniem
zmieniano w granicach 21,22-635,64 g'm™h™', co odpowiada stezeniu ksylenu w po-
wietrzu 0,5-3 g'm” przy Vg* zmienianym w zakresie 0,2-1,0 m*h”, co odpowiada
EBRT=84,8 s; 28,3 s 1 17 s. Biofiltry zraszane byly roztworem soli mineralnych w ilo-
éci 1,8:10° m*h™'. W obu aparatach uzyskano sprawno$é¢ oczyszczania powietrza nie
mniejsza niz 90% przy EBRT w zakresie 28,3+84,8 s i dla Cpy <3 g'm”. Przy mniej-
szym EBRT, wynoszacym 17 s, sprawno$¢ oczyszczania obnizyta si¢ do 80%. Przy
wigkszym PL 1 EBRT w granicach 28,3+84,8 s obserwowano niewielki spadek spraw-
nosci oczyszczania gdy zwigkszono zraszanie (z 25 ml'min” do 75 ml'min™). Przy
EBRT rownym 17 s nat¢zenie przeptywu cieczy nie miato zauwazalnego wptywu na
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efektywno$¢ oczyszczania powietrza. Tak wigc autorzy stwierdzaja, ze ten parametr
nie wptywa na dziatanie biofiltra, natomiast dodatek pozywki bedacej zrédtem azotu
moze w znaczacy sposob zwigkszy¢ sprawnos¢ kolumny filtrujacej powietrze.

Rene i wsp. [26] badali efektywno$¢ laboratoryjnego biofiltra wypelnionego mie-
szaning kompostu (3—6 mm) i1 ceramicznych kulek (4—6 mm) w proporcji 60:40 (v/v).
Ztoze zaszczepiono mieszana kultura bakterii pochodzacych z oczyszczalni §ciekow
1 zaadoptowanych do wzrostu na ksylenie. W czasie 120 dni pracy biofiltra stgzenie
ksylenu (mieszanina izomeré6w) w powietrzu doptywajacym zmieniano w granicach
od 0,25 do ~2,8 g'm™. Liniowa zalezno$¢ EC vs PL osiagnieto dla PL nie przekracza-
jacego 37 g'm™h' przy efektywnosci usuwania ksylenu rzedu 80%. Wzrost obciaze-
nia zloza zanieczyszczeniem powodowat drastyczny spadek wydajnosci biofiltra,
ktéra dla PL~200 g'm™-h™" wynosita ~40%.

Biofiltracj¢ mieszaniny izomerow ksylenu badali Saravanan i Rajamohan [27] sto-
sujac jako wypetnienie prasowany mut z cukrowni (d, czastek ~3 mm). Inoculum byty
mikroorganizmy (bakterie i grzyby) pozyskane z osadu czynnego z oczyszczalni $cie-
kow, pracujacej w przemysle farmaceutycznym. Przy przeptywie gazu zmienianym
w granicach 0,3-0,12 m’h™ stezenie ksylenu zmieniano w granicach 0,2-1,2 g:m™.
Znaleziono, ze w wypelnionym prasowanym mutem biofiltrze EC ro$nie liniowo do
PL=17 gm™h" (RE ~65%) po czym zmienia si¢ wolniej ze wzrostem PL osiagajac
maksimum wynoszace ~20 g'm>-h" przy PL~100 g'm™h". Stosunek ilosci produko-
wanego CO, do ilosci zutylizowanego ksylenu wynosit $rednio 2,53 (R’=0,88).

Chang i wsp. [28] do oczyszczania powietrza zanieczyszczonego p-ksylenem wy-
korzystali uktad ztozony z adsorbera wypelionego weglem aktywnym, z ktérego
zanieczyszczony gaz kierowany byl do poziomego biofiltra, wypetionego naturalnym
kompostem. Badania przeprowadzono dla trzech natezen przeptywu gazu, wynosza-
cych 3,6; 7,21 10,8 m*s?, co odpowiada EBRT 96, 48 i1 32 s. Okoto 95 % sprawno$é
oczyszczania uzyskano przy obciazeniu nie przekraczajacym ~110 g'm™>h™ (jest to
sprawnos$¢ uktadu AC+TBAB).W tabeli 1 zestawiono oméwione powyzej prace poda-
jac wazniejsze dane konstrukcyjne i operacyjne instalacji badawczych. Jak widaé
prawie wszystkie badania wykonano wykorzystujac biofiltry do usuwania par ksyle-
néw. Jedynie w pracy [24] wykorzystano wspolpradowy reaktor struzkowy (TBB,
trickle bed bioreactor) zraszany ciaglym strumieniem soli mineralnych w ilosci 6,2-
14,1 kg'm™s™”. Autorzy nie wyjasniaja dlaczego stosuja tak duza warto§é¢ zraszania,
znacznie przekraczajaca warto$¢ konieczng dla petlnego pokrycia warstwy wypehie-
nia filmem cieczy.
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Trudno jest porownaé rezultaty przedstawionych badan bowiem kluczowym dla
nich wydaje si¢ przede wszystkim EBRT, jak przedstawiono dla przyktadu na
rys. 112.

Nie bez wplywu pozostaje rowniez sktad pozywki zasilajacej ztoze w sktadniki
niezbedne dla utrzymania witalno$ci mikroorganizméw osadzonych na wypetnieniu

(rys. 3).
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Rys.3. Wpltyw sktadu pozywki na efektywno$¢ pracy ztoza wg [24]
Fig.3. Effect of the mineral medium composition on the elimination capacity [24]

90
80 -
x X
70 A X
°«°, «
60 - °
= X
= o
& 504 ° o
5 ° a8
3 40 - . A A
w A X A
30 | b4 AEBRT =645 [2]
O EBRT =90s [2]
, mEn
20 .x. n® @ EBRT =157s [2]
0l o™ XEBRT =49-147s [26]
W EBRT =45-168s [27]
0 r r T T
0 50 100 150 200 250
PL [gm-h-]

Rys. 4a. Sprawnos$¢ oczyszczania powietrza z p-ksylenu/ksylenow w zalezno$ci od obciazenia ztoza

Fig. 4a. Elimination capacity vs pollutant inlet load for air purification from p-xylene/xylenes

zanieczyszczeniem



30 G.BARTELMUS 1 inni

400
XEBRT=67s [14]
350 | ®EBRT=47s, warunki steryne [3] +
O EBRT=47s, warunki niesteryIne [3]
300 1 =EBRT=32-96s [28]
— 250 - +EBRT=17-85s [5]
<
E -
5 200 | -
7] +
@ 150 L@ $ $ 3
s
100 - *=
é
50 A { X X X X
&«
0| * | | |
0 100 200 300 400

PL [gm=h]

Rys. 4b. Sprawno$¢ oczyszczania powietrza z p-ksylenu/ksylenow w zaleznosci od obciazenia ztoza
zanieczyszczeniem
Fig. 4b. Elimination capacity vs pollutant inlet load for process of air purification from p-xylene/xylenes

Na rys. 4a i 4b zestawiono dane literaturowe w postaci zaleznosci EC = f(PL). Jak
widaé, nawet dla zblizonych wartosci EBRT uzyskiwano znaczaco rézniace si¢ warto-
$ci sprawnos$ci usuwania zanieczyszczenia z powietrza.

Najbardziej obiecujace wydaja si¢ wyniki uzyskane w pracy [29] jednak nalezy
zwroci¢ uwage, ze podane warto$ci EC dotycza catego uktadu, sktadajacego sig
z wypetnionego aktywnym weglem filtra potaczonego szeregowo z biofiltrem.

3.PODSUMOWANIE I WNIOSKI

Przedstawiony przeglad danych literaturowych stanowi wstepny etap prac nad
oczyszczaniem powietrza z para-ksylenu w bioreaktorze trojfazowym ze wspotprado-
wym przeptywem w dot gazu i cieczy. Przedstawiony przeglad danych literaturowych
wskazuje, ze dla uzyskania wysokiej sprawno$ci oczyszczania powietrza konieczne
jest przede wszystkim znalezienie mikroorganizmow, dla ktérych usuwane zanie-
czyszczenie bedzie zrodtem wegla 1 energii, wyznaczenie kinetyki reakcji biodegrada-
cji oraz, toksycznej dla stosowanych mikroorganizméw, dawki zanieczyszczenia.
Dopiero dysponujac efektywnymi mikroorganizmami mozna podjac probe zastosowa-
nia ich w procesie biofiltracji powietrza zanieczyszczonego ksylenem.
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OZNACZENIA - SYMBOLS

Cy —stezenie zanieczyszczenia w strumieniu wlotowym gazu, g'm
pollutant concentration in inlet gas stream

d, —Srednica wypelnienia, mm
packing diameter

Dy —$rednica bioreaktora, m
bioreactor diameter

EBRT —czas przebywania, s
empty bed residence time

EC —sprawnos¢ oczyszczania, grm=+h!
elimination capacity

G; —masowe natezenie przeplywu cieczy, kgrm™>h!
superficial mass flow rate of liquid

G, —objetosciowe natgZenie przeptywu gazu, m*m>h’!
superficial volumetric flow rate of gas

H,yp —wysoko$¢ wypelienia, m
packing height

PL —obciazenie zloza zanieczyszczeniem, g'm™-h”!
pollutant load

RE —wydajnos¢ oczyszczania, %
removal efficiency

SV —predko$é przestrzenna, h™!
space velocity

7 —objetosciowe natezenie przeplywu cieczy, m*-h’!
volumetric liquid flow rate

Vg* —objetosciowe natezenie przeptywu gazu, m*-h’!
volumetric gas flow rate

Ep —porowatosc¢ ztoza
bed porosity

INDEKSY DOLNE I GORNE — SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS

max —dotyczy wartosci maksymalne;j
denotes maximal value
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GRAZYNA BARTELMUS, ANNA SZCZOTKA, RAFAL SARZYNSKI, MIECZYSELAW JAROSZYNSKI

CAPABILITY ANALYSIS OF AIR PURIFICATION FROM XYLENE IN BIOREACTORS

Xylenes are put among the most hazardous air pollutants (Clean Air Act, US EPA). They mainly are
used as a fuel component, solvent for paints, varnishes, adhesives, inks production and as a feedstock for
production of various plastics and synthetic fibers. Because of its low solubility and poor adsorption in
soil most of the xylene released to the environment is accumulated in the atmosphere. Therefore devel-
opment of an effective method of an air purification from xylenes is of a high importance. Biological
methods appear to be very advantageous: low operational costs, mild process conditions, complete pol-
lutant elimination.

The study is the literature survey of the problem of xylenes removal from air by means of a fixed bed
bioreactors. Critical review of literature data is presented. The most important results concerning biodeg-
radation of xylenes are discussed. The influence of some important parameters (inlet pollutant concentra-
tion, empty bed residence time, liquid flow rate, presence of another pollutant, mineral medium
composition) on elimination capacity (EC), or removal efficiency (RE) is described. For disscused litera-
ture studies operational parameters, bioreactor configuration and construction, type of packing material
and type of microorganism employed are provided (table 1).

Most of the presented data concerns processes conducted in biofilter with periodically wetted bed,
and only one work [24] deals with an operation of trickle bed bioreactor with constantly wetted packing.

It was pointed out that it is difficult to compare results of the discussed studies, since even for similar
values such a key parameter as EBRT, the authors reported significantly different values of EC.

It was concluded that to efficiently remove xylene from air the most important tasks are: selection of
microorganisms able to use pollutant (xylene) as a source of carbon and energy, determination of the
kinetic model for pollutant biodegradation and estimation toxic pollutant dose for microorganisms em-
ployed.
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ABSTRACT

The esterification of acetic acid with methanol was studied in the presence of
heterogeneous acidic catalyst - sulfonic acid functionalized silica mesoporous cellular
foam (MCF) in order to determine its potentials. The effects of catalyst loading, molar
ratio of substrates and temperature on the reaction rate were discussed. The kinetic
model for this reaction was proposed.

Przedstawiono wyniki badan kinetycznych reakcji estryfikacji kwasu octowego
metanolem w obecnosci statego kwasowego katalizatora — mezoporowatowego
materialu krzemionkowego o strukturze piankowej, funkcjonalizowanego grupami
sulfonowymi. Okreslono wplyw ilosci katalizatora, stosunku molowego substratow
oraz temperatury na szybko$¢ reakcji. Zaproponowano model kinetyczny reakcji
przeprowadzonej w obecnos$ci otrzymanego katalizatora.

1. INTRODUCTION

Although traditionally in the industrial processes acids are esterified with
alcohols in the presence of strong homogeneous catalyst such as p-toluenesulfonic
or sulphuric acid, the usage of heterogeneous catalyst is more advantageous from
environmental and economic point of view. Minimalization of the amount of
wastes, easier separation and recovery of catalyst from the reaction medium,
reducing equipment corrosion are the main benefits of replacing the homogeneous
catalysts by the solid ones. A numerous of active solid acidic catalysts are proposed
in the literature. Among them: ion-exchange resins [1,2,3], zeolites [3,4,5],
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supported heteropolyacids [6] or advanced porous materials with incorporated
acidic groups [7,8,9]. Considering a huge number of different catalysts features it
seems to be very likely that some of them are more favorable for selected
applications than the others. It is clear, that all of them have their own drawbacks
and recommendations: the applicability of zeolites is reduced due to their small
surface area and pores diameters and interrelated diffusional effects; the usage of
the acidic ion-exchange resins (Amberlyst, Nafion), is limited by their low thermal
stability; supported heteropolyacids are very sensitive to water and they can be
easily deactivated. Therefore acidic acid functionalized mesoporous materials seem
to be good alternative for above mentioned catalysts. Recently, influence of the
carrier structure on the reaction rate have been proved. [7,10,11]. In our previous
study the activity of catalysts of various mesoporous structures (SBA-15, MCF,
MN Kieselgel 60), in the esterification reaction of acetic acid with butanol, have
been compared. Among various materials studied, those of mesostructured cellular
foams appeared to be particularly attractive for liquid phase applications. They are
characterized by open structure, large specific surface area — up to 1000 m*g" and
their 3D cage-like spherical pores in the range of 24-42 nm in diameter which are
interconnected by windows with diameters up to 22 nm [12, 13]. These values are
notably larger than in other materials. Due to these features MCFs proved to be
excellent candidates for the use as catalyst/biocatalyst supports [14-20]. Following our
previous promising results [11, 21], herein we present a kinetic portrayal of the
esterification of acetic acid with methanol using a sulfonic acid-functionalized silica
MCEF catalyst.

2. EXPERIMENTAL

2.1. CATALYST PREPARATION

Mesostructured cellular silica foams were synthesized according to the procedure
described elsewhere [12, 13]. Detailed description of MCFs functionalization was
given in [21]. Shortly, MCF was prepared from tetraethoxysilane (TEOS) using
microemulsion templating method. Pure silica was grafted with organosulfonic acid
precursor - 2-(4-chlorosulfonylphenyl)ethyltrimethoxysilane (CSPTMS), in the amount
of 1 mmol/g. Additionally, methyl groups (1 mmol-g") were introduced to increase the
hydrophobicity of the catalysts surface. The precursor of the methyl groups was
chlorotrimethylsilane.

2.2. CATALYTIC EXPERIMENTS

The catalyst was tested in esterification reaction of acetic acid with methanol:
CH3COOH + CH3OH g CH3COOCH3 + HQO

Methanol and acetic acid, (all pure p.a.) for catalytic experiments were obtained
from POCh, Gliwice, Poland. The experiments were performed in a three-necked glass
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flask with a volume of 75 ml equipped with Teflon-coated magnetic stirrer,
thermometer, tube for sample withdrawal and water cooled condenser to avoid loss of
chemicals. The temperature of the reacting mixture was measured with accuracy of
+ 0.1 K. The reaction was carried out for 6 hours. After reaction the catalyst was
separated from the reaction mixture by filtration. A gas chromatograph HP 5890 Series
I1 with a TCD detector was used to analyze reaction mixture composition.

At the beginning, acetic acid and methanol were heated to desired temperature and
after that the warm substrates were loaded into the reactor. Finally, 1 wt % of the
catalyst (pre-dried at 473 K for 2 hours) was added. The moment of catalyst adding
was taken as the beginning of the reaction. The conversion was calculated on the basis
of acetic acid content in the reaction mixture.

3. RESULTS AND DISCUSSION

3.1. SAMPLE CHARACTERIZATION

Detailed sample characterization was already presented in [21], but the most
important textural properties are given below. The nitrogen adsorption isotherm was of
type IV according to TUPAC classification and it showed step hysteresis of type H1
located in the relative pressure range of 0.7-1.0 which is typical for large-pore
mesoporous solids. The surface area of the synthesized catalyst was 260 m*g”, while
the surface area of silica support was 640 m*g". The decrease in its value was due to
the surface coverage by functional groups. However, the shape of the isotherm did not
change. Pore size distribution was determined using the BJH model. The pore
diameters of spherical pores were taken off from the adsorption curve while the
diameters of connecting windows from the desorption curve. The average diameter of
spherical cages was ca. 29 nm and the average diameter of windows was ca. 14 nm.

The thermal stability of the functionalized material was determined by
thermogravimetric analysis (TGA). The decomposition curve revealed good thermal
stability of the catalyst, up to 623 K, which is very attractive from the catalytic point of
view. It is noteworthy that a typical polymeric catalyst — Amberlystl5 remains stable
only up to 393 K.

Previous experiments also showed good catalytic stability of the catalyst in repeated
esterification cycles [21]. After 6 cycles activity decreased about 10%, while the
texture was still well preserved.

3.2. CATALYTIC EXPERIMENTS

3.2.1 EFFECTS OF MASS TRANSFER RESISTANCES

In order to determine and eliminate the effect of the external mass transfer
constraints, the initial experiments were carried out with a stirring of 200, 500 and
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1000 rpm. It was find that a stirrer speed of about 500 rpm was enough to keep all the
catalyst particles in suspension and that the stirrer speed did not affect of the rate of
reaction above this speed. The lack of external mass transfer limitations above 500 rpm
was observed. It was due to the extremely low grain size (about 10 um) of the catalyst
particles and hence very large external surface area. Thus, all further experiments
were carried out with the speed of 1000 rpm to ensure that measured reaction rate was
free from external diffusion.

To examine the influence of internal diffusion on the rate of the esterification
calculations of the Thiele modulus @ were performed.
The Thiele modulus defined as [22]:

7
P=R, £ (1)
De/»-cK

calculated for external conditions of the temperature 343 K and the reaction rate
1.74 mol'm” -s was @=5.49-10". This value indicates that diffusional constraints of
the reacting species inside the pores of the catalyst can be neglected.

3.2.2 EFFECT OF THE CATALYST LOADING

The influence of the catalyst concentration on the acetic acid conversion was
investigated for 0.5, 1 and 2 wt % of the catalyst (relative to substrates) and molar ratio
of acid : alcohol equal to 1:1. The reaction was carried out at 323 K for 6 hours. The
increase in acetic acid conversion is illustrated in Figure 1. The higher the catalyst
loading the faster the reaction rate because of the increase in total number of available
active sites for reactants.
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Fig. 1. Effect of catalyst loading on acetic acid conversion. Temperature 323 K,
acetic acid : methanol 1:1, stirrer speed 1000 rpm
Rys. 1. Wplyw ilosci katalizatora na konwersj¢ kwasu octowego. Warunki reakcji:
temperatura 323 K, kwas octowy : metanol 1:1, szybko$¢ mieszania 1000 obr/min

3.2.3 EFFECT OF THE SUBSTRATES MOLAR RATIO

The influence of the molar ratio of the reactants on the conversion of acetic acid
was studied for molar ratios of acetic acid to methanol equal to 1:1, 1:3, 1:5 at 323 K
and catalyst loading of 1 wt %. The results are shown in Figure 2. The conversion of
acetic acid (after 360 min.) increased from 60% to 85% with the rise in methanol
excess (molar ratio) from 1:1 to 1:5.
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Fig. 2. Effect of acetic acid to methanol molar ratio on acetic acid conversion. Temperature 323 K,
catalyst loading 1 wt %, stirrer speed 1000 rpm
Rys. 2. Wplyw stosunku molowego substratow na konwersje kwasu octowego. Warunki reakcji:
temperatura 323 K, ilo$¢ katalizatora: 1%, szybko$¢ mieszania 1000 obr/min

3.2.4 EFFECT OF REACTION TEMPERATURE

Figure 3 illustrates the effect of reaction temperature on the course of esterification.
Experiments were carried out in the temperature range of 313—343 K while keeping the
acid: alcohol molar ratio at 1:1 and 1 wt % catalyst loading. With an increase in
reaction temperature the conversion of the acetic acid was found to increase
substantially. It shows that the higher temperature yields the greater conversion of
acetic acid at a fixed contact time.
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Fig. 3. Effect of reaction temperature on acetic acid conversion. Acetic acid : methanol 1:1,
catalyst loading 1 wt. %, stirrer speed 1000 rpm
Rys. 3. Wplyw temperatury reakcji na konwersjg kwasu octowego. Warunki reakceji:
kwas octowy : metanol 1:1, ilo$¢ katalizatora: 1%, szybko$¢ mieszania 1000 obr/min

3.3. KINETIC EQUATION

Esterification reactions are known to be reversible reactions of second-order. For
heterogeneously catalyzed reaction, the Langmuir-Hinshelwood, Eley-Rideal or
pseudo-homogeneous models were proposed [23-28]. The pseudo-homogenous model
was chosen with respect to the form of the catalyst (particles of diameters ca. 10 um).
According to general kinetic expression for the second-order reversible reaction, the
reaction rate of esterification may be written as [23, 24]:

dc Cp-C
_7;1:;(1 (g ¢, _%) @)

The equilibrium constant K was determined as:

=

k=l _ceow 3)
ko cxecy

and its value was calculated for each reaction temperature based on the experimental
molar ratio of the reactants at equilibrium. The equilibrium constant was found to be
weakly dependent of the temperature (Figure 4). It corresponds to low value of the
heat of reaction (AH = -2.27 kJ-mol") during esterification of acetic acid with
methanol.
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Fig. 4. The equilibrium constants dependence of temperature
Rys. 4. Zaleznos¢ statej rownowagi reakcji od temperatury

The reaction order and the rate constants were determined by fitting the
experimental data to kinetic equations of various orders. The equation selected was the
one which gave the least scatter of the reaction rate constant k. The evaluated reaction
rate expression for the targeted esterification reaction is given below:

33910

k, =2.759 -exp| ———— 4
| XP( R-Tj 4)

The Arrhenius plot of Eq. 4 is presented in Figure 5. The values of the frequency
factor and activation energy are found to be: k;,,=2.76 dm’mol™s™, E=33.91 kJ-mol”
respectively. For comparison, the activation energy for the reaction in the presence of
cation exchange resin Indion 130 was found to be 38.13 kJ-mol” [24] and in the
presence of hydrogen iodide it was 55.8 kJ-mol™ [28].
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Fig. 5. Arrhenius plot
Rys. 5. Wykres Arrheniusa

In Figures 1-3, the points represent the experimental results, while the curves
portray predictions for a batch reactor with the reaction rate equation given by Eq. 2.
The comparison of experimental and calculated data showed quite good accuracy of
the derived expression.

CONCLUSIONS

e The esterification of acetic acid with methanol can be effectively performed using
the proposed heterogeneous catalyst.

e The value of activation energy and linear relationship in the Arrhenius plot tend to
indicate the lack of mass transfer limitations and that the process is kinetically
controlled. That can be ascribed to very open structure of the catalyst particles and
their very small size in the range of 10 um.

e Comparison of experimental with calculated data indicate that the reaction can be
successfully described with the help of the homogeneous model for the reversible
second-order reactions.
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SYMBOLS - OZNACZENIA

c — concentration of component, mol-dm™
stezenie sktadnika, mol-dm™

k; —reaction rate constant, m>-mol™-s™!
stata szybkosci reakcji, m*-mol™-s™!

K —equilibrium constant
stata rownowagi reakcji

r — reaction rate,mol-dm™-s™!
szybkos¢ reakcji, mol-dm™-s’!

T — temperature, K
Temperature, K

D — Thiele modulus
modut Thielego

D, — effective diffusion coefficient, m>s’!
efektywny wspotczynnik dyfuzji, m*s™

R — the molar gas constant, J-mol™-K!
stata gazowa, J-mol-K!

R, — the radius of the grain, cm

$rednica ziarna, cm

SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS - NDEKSY DOLNE I GORNE

A — alcohol
alkohol

K —acid
kwas

E — ester
ester

AW — water
woda
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KINETYKA REAKCIT ESTRYFIKACJI KWASU OCTOWEGO METANOLEM W OBECNOSCI
KATALIZATORA MCF FUNKCJONALIZOWANEGO GRUPAMI KWASOWYMI

Zbadano kinetyke reakcji estryfikacji kwasu octowego metanolem w obecnosci opracowanego
katalizatora. Katalizatorem byt krzemionkowy material o strukturze mezoporowatych pianek
komoérkowych funkcjonalizowanych grupa etylofenylosulfonowa. Otrzymany katalizator cechowata
otwarta, mezoporowata struktura ztozona z duzych kulistych poréw o $rednicach d,=29 nm
potaczonych oknami d,=14 nm. Powierzchnia wlasciwa otrzymanego katalizatora wynosila
Sppr=260 m”g"'. Przeprowadzone wczeéniej testy wskazywaly na dobra stabilnos¢ whasciwosci
strukturalnych i katalitycznych otrzymanego materiatu. Przed przystapieniem do badan okreslono
warunki w ktorych transport masy do powierzchni czastek katalizatora nie ograniczal globalnej
kinetyki reakcji. W tym celu okreslono wplyw intensywno$ci mieszania na szybko$¢ reakcji. Badania
prowadzono w zakresie 200—1000 obrotow/minutg. Eksperymenty przeprowadzone dla ilosci obrotow
mieszadta powyzej 500 obr/min wykazaty, ze szybko$¢ mieszania nie wywierata znaczacego wptywu
na szybko$¢ reakcji, co oznacza, ze w tym zakresie nie wystgpowaly zewngtrzne opory wymiany
masy. Wszystkie dalsze badania przeprowadzono mieszajac zawiesing z szybkoscia 1000 obr/min.
Celem oszacowania wptywu dyfuzji wewngtrznej na szybko$¢ procesu dla zewngtrznych warunkow
reakcji (T = 343 K i rg = 1,74 mol'm™s™") wyznaczono modut Thielego. Wyznaczona wielko$¢
®=5,49'10" pozwolila na stwierdzenie, ze opory dyfuzji wewnetrznej dla rozpatrywanego uktadu
moga by¢ pominigte. Zbadano wptyw ilosci katalizatora (0,5; 1; 2%), temperatury (313, 323, 333,
343 K) oraz stosunku molowego substratow (1:1, 1:3, 1:5) na konwersje kwasu octowego.
Stwierdzono staba zaleznos¢ stalej rownowagi reakcji od temperatury. Rzad i stala szybkosci reakeji
wyznaczono metoda podstawienia. Wyznaczona dla reakcji energia aktywacji wynosita
33,91 kJ-mol”, natomiast wspotczynnik przedwyktadniczy: 2,76 dm’-mol''s™". Analiza kinetyczna
procesu estryfikacji kwasu octowego metanolem przeprowadzonego w obecnosci otrzymanego
katalizatora pozwolita na stwierdzenie, ze reakcja jest rzedu drugiego, pierwszego wzgledem kazdego
ze skladnikow, oraz ze dane do$wiadczalne =z dobra dokladnoscia opisuje model
pseudohomogeniczny.
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BADANIA DOSWIADCZALNE POJEMNOSCI ABSORPCIJI
DITLENKU WEGLA W CIECZY JONOWEJ [BMIM][AC]

Instytut Inzynierii Chemicznej PAN, ul. Battycka 5, 44-100 Gliwice

W pracy przedstawiono wyniki badan rownowagowych pojemnosci absorpcji ditlenku wegla w cie-
czy jonowej [bmim][Ac]. Badania przeprowadzono w aparacie barbotazowym, w temperaturach od 20 do
60°C. Badana ciecz jonowa ma zblizone wielko$ci rownowagowych pojemnosci absorpcji CO, do stoso-
wanych w przemysle wodnych roztworow MEA. Wraz ze wzrostem temperatury rosnie szybko$¢ procesu
i maleje rownowagowa pojemno$¢ sorpcyjna CO, w cieczy jonowe;.

The experimental results of equilibrium capacity of carbon dioxide absorption in ionic liquid
[bmim][Ac] are presented. Experiments were performed in bubbling apparatus in temperature range 20-
60°C. Measured equilibrium carbon dioxide absorption capacities are comparable with those obtained for
aqueous MEA solutions used in industry. With rising temperature the higher values of absorption rates
and lower equilibrium CO, absorption capacities were obtained.

1. WPROWADZENIE

W ostatnich latach, ze wzgledu na mozliwe zmiany klimatyczne, znaczaco wzrosta
ilo§¢ publikacji zajmujacych si¢ wpltywem emisji antropomorficznego ditlenku wegla
na efekt cieplarniany. Mozliwo$¢ zmiany klimatu spowodowata wzrost zainteresowa-
nia procesami umozliwiajacymi obnizenie emisji ditlenku wegla z gazow przemysto-
wych do atmosfery. Powstatly liczne prace dotyczace usuwania CO, ze spalin i gazow
syntezowych, ktére moze by¢ zrealizowane przy pomocy réznych procesow takich
jak: kriogeniczna destylacja, adsorpcja, absorpcja oraz procesy membranowe.

Obecnie najczgsciej stosowana metoda usuwania CO, ze spalin jest absorpcja di-
tlenku wegla w wodnych roztworach amin takich jak monoetanoloamina (MEA), die-
tanoloamina (DEA), trietanoloamina (TEA), metylodietanoloamina(MDEA) [1,2].
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Wyzej wymienione substancje absorbujace ditlenek wegla charakteryzuja si¢ wtasno-
$ciami takimi jak: duza pojemno$¢ sorpcyjna, niska cena, stosunkowo duza szybkos$c
reakcji. Wykazuja one jednak szereg powaznych wad takich jak: znaczaca lotno$¢,
degradacja termiczna w wyzszych temperaturach, degradacja chemiczna, silna koro-
zyjnos¢ (zwlaszcza MEA), oraz znaczaca konsumpcja energii w procesie absorpcja —
desorpcja ditlenku wegla.

Zaprojektowanie ekonomicznych uktadéw aparaturowych i zastosowanie nowych
absorbentdéw staje si¢ wigc powaznym wyzwaniem dla naukowcow i inzynierow [3,4].
Wybdr odpowiedniego sorbentu pozwala ograniczy¢ wielko$¢ naktadow energetycz-
nych zwiazanych z duza réznica temperatur migdzy absorpcja a desorpcja. Rdznica ta
okresla w znacznym stopniu sprawno$¢ oraz koszty procesu otrzymywania st¢zonego
ditlenku wegla.

Prowadzone obecnie badania nad cieczami jonowymi wskazuja na ich potencjal-
nie znaczne mozliwos$ci absorpcji ditlenku wegla, poréwnywalne do roztworéw amin.

Ciecze jonowe charakteryzuja si¢ nastepujacymi wilasnosciami, korzystnymi
w przemystowych procesach absorpcji CO, z gazéw: bardzo mata prezno$¢ par, nie-
palno$¢, duza stabilno$¢ termiczna, szeroki zakres wystgpowania w stanie cieklym,
zdolno$¢ rozpuszczania roznorodnej gamy substancji. Kwasowo$¢ i zasadowos$é cie-
czy jonowych zalezy od rodzaju posiadanego anionu. Moga by¢ one zarowno hydro-
fobowe, jak i hydrofilowe. Ze wzgledu na znikoma lotno$¢ sq uwazane za bezpieczne
dla srodowiska naturalnego, przez co moga by¢ stosowane jako rozpuszczalniki w
wielu reakcjach chemicznych.

Szczegolnie cenne 1 popularne sa ciecze jonowe, topiace si¢ w stosunkowo ni-
skich temperaturach np. octan 1-butylo-3-metyloimidazoliowy ([bmim][Ac]), octan 1-
etylo-3-metyloimidazoliowy, ([emim][Ac]), tetrafluoroboran1-butylo-3-
metyloimidazoliowy  ([bmim][BF4]) lub  heksafluorofosforan  I-butylo-3-
metyloimidazoliowy ([bmim][PF¢]) [4 -7]. Wazna cecha cieczy jonowych jest mozli-
wos¢ przewidywania niektorych ich wilasnosci, takich jak mieszalno$¢ z woda i roz-
puszczalnikami organicznymi oraz temperatura topnienia.

Najcze$ciej stosowane ciecze jonowe w procesie absorpcji CO, zestawiono w ta-
belach 11 2. W tabeli 1 przedstawiono ciecze jonowe absorbujace CO, na zasadzie
absorpcji fizycznej, za$ w tabeli 2 na zasadzie chemisorpcji.

Tabela 1. Oznaczenia cieczy jonowych, ktére moga znalez¢ zastosowanie w procesach absorp-
cji CO,. Mechanizm procesu: absorpcja fizyczna
Table 1. Specification of ionic liquids for application in CO, absorption process. Mechanism:

physical absorption
Nazwa skrocona Nazwa pehna
[bmim][PF6] 1-butyl-3-methylimidazolium hexafluorophosphate
[Cemim][PF6] 1-hexyl-3-methylimidazolium hexafluorophosphate
[Csmim][PF6] 1-octyl-3-methylimidazolium hexafluorophosphate
[Comim][PF6] 1-nonyl-3-methylimidazolium hexafluorophosphate
[emim][BF4] 1-ethyl-3-methylimidazolium tetrafluoroborate
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Nazwa skrocona

Nazwa pehna

[Cemim] [BF4]
[Csmim][BF,]
[N-bupy][BF,]
[bmim][NO;]
[emim][T;N]
[bmim][Tf,N]
[dmim][Tf,N]
[hmim][T£,N]
[P14,6,6,6][TH,N]
[BMP][Tf2N]
[bmim][DCA]
[bmim][TfO]
[emim][EtSOy4]
[emim][C,N;]
[emim][Ac]
[bmim][Ac]
[emim][TFA]
[bmim][SCN]
HEF

THEAA
HEAF

HEAA
[emim][MDEGSO,]
TEGO IL K5

1-hexyl-3-methylimidazolium tetrafluoroborate
1-octyl-3-methylimidazolium tetrafluoroborate
N-butylpyridinium tetrafluoroborate
1-butyl-3-methylimidazolium nitrate
1-ethyl-3-methylimidazolium bis(trifluoromethylsulfonyl)imide
1-butyl-3-methylimidazolium bis(trifluoromethylsulfonyl)imide
1,2-dimethylimidazolium bis(trifluoromethylsulfonyl)imide
1-hexyl-3-methylimidazolium bis(trifluoromethylsulfonyl)imide
trihexyltetradecylphosphonium bis(trifluoromethylsulfonyl)imide
1-butyl-1-methylpyrrolidinium bis(trifluoromethylsulfonyl)imide
1-butyl-3-methylimidazolium dicyanamide
1-butyl-3-methylimidazolium trifluoromethanesulfonate
1-ethyl-3-methylimidazolium ethylsulfate
1-ethyl-3-methylimidazolium dicyanamide
1-ethyl-3-methylimidazolium acetate
1-butyl-3-methylimidazolium acetate
1-ethyl-3-methylimidazolium trifluoroacetate
1-butyl-3-methylimidazolium thiocynate

2-hydroxy ethylammonium formate

tri-(2-hydroxy ethyl)-ammonium acetate

2-(2-hydroxy ethoxy)-ammonium formate

2-(2-hydroxy ethoxy)-ammonium acetate
1-ethyl-3-methylimidazolium 2-(2-methoxyethoxy)ethylsulfate
quaternary ammonium compounds, coco alkylbis (hydroxyethyl)
methyl, ethoxylated, chlorides, methyl chloride

Tabela 2. Oznaczenia cieczy jonowych, ktore moga znalez¢ zastosowanie w procesach absorp-

cji CO,. Mechanizm procesu: chemisorpcja

Table 2. Specification of ionic liquids for application in CO, absorption process. Mechanism:

chemical absorption

Nazwa skrocona

Nazwa pehna

[NH,p-bim][BF,]
[P(C4)a][Ala]
[P(C4)4][Gly]
[Psss14[Met]
[Pess14][Pro]
[aP4443][Gly]
[aP4sq3][Ala]
[aemmim][Tau]
[MTBDH ][TFE]

[MTBDH ][Im]
[(P-E)H][TFE]

[MTBDH][TFPA]

1-propylamide-3-butyl imidazolium tetrafluoroborate
Tetrabutylphosphonium 1-a-aminopropionic acid salt
Tetrabutylphosphonium aminoethanoic acid salt
trihexyl(tetradecyl)phosphonium methioninate
trihexyl(tetradecyl)phosphonium prolinate
(3-Aminopropyl)tributylphosphonium aminoethanoic acid salt
(3-Aminopropyl)tributylphosphonium I-a-aminopropionic acid salt
1-aminoethyl-2,3-dimethylimidazolium taurine salt
9-methyl-2,3,4,6,7,8-hexahydropyrimido[ 1,2-a]pyrimidine trifluoro-
ethanol

9-methyl-2,3.4,6,7,8-hexahydropyrimido[ 1,2-a]pyrimidine imidazole
Tetramethyl(tris(dimethylamino)phosphoranylidene)phosphorictriamid-
Et-imintrifluoroethanol

9-methyl-2,3,4,6,7,8-hexahydropyrimido[ 1,2-a]pyrimidine (1-phenyl)
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Nazwa skrocona Nazwa pelna

[(P,-Et) H'][Im] trifluoroethanol
Tetramethyl(tris(dimethylamino)phosphoranylidene)phosphorictriamid-
[MTBDH ][Pyrr] Et-imin imidazole

9-methyl-2,3,4,6,7,8-hexahydropyrimido[ 1,2-a]pyrimidine pyrrolidone
[(P,-Et) H][Pyrr'] | Tetramethyl(tris(dimethylamino)phosphoranylidene)phosphorictriamid
-Et-imin pyrrolidone

[MTBDH'][PhO] | 9-methyl-2,3,4,6,7,8-hexahydropyrimido[1,2-a]pyrimidine phenol
[(P,-Et) H'][PhO'] | Tetramethyl(tris(dimethylamino)phosphoranylidene)phosphorictriamid-
Et-imin phenol

[P66614][Pyr] trihexyl(tetradecyl)phosphonium pyrazole
[P66614][Im] trihexyl(tetradecyl)phosphonium imidazole
[P66614][Ind] trihexyl(tetradecyl)phosphonium indole
[P66614][Triz] trihexyl(tetradecyl)phosphonium Trizole
[P66614][Bentriz] | trihexyl(tetradecyl)phosphonium bentrizole
[P66614][Tetz] trihexyl(tetradecyl)phosphonium tetrazole
[P66614][Oxa] trihexyl(tetradecyl)phosphonium oxazolidinone
[P66614][PhO] trihexyl(tetradecyl)phosphonium phenol
[emim][pivalate] 1-ethyl-3-methylimidazolium pivalate
[emim][lactate] 1-ethyl-3-methylimidazolium lactate
[emim][benzoate] 1-ethyl-3-methylimidazolium benzoate

Fukumoto 1 wsp. [8] otrzymali serig cieczy jonowych, ktére charakteryzuja si¢ du-
73 szybkoscia reakcji absorpcji CO, 1 osigganiem stanu rOwnowagi gaz-ciecz w czasie
ponizej 60 minut. Ich praktyczne zastosowanie utrudnia jednak ich wysoka lepkos$c¢ i
koszt w stosunku do roztworow amin. Jak stwierdzono, ich zdolno$¢ absorpcyjna
zmieniala si¢ od 0,169 do 0,601 mola CO, na mol roztworu.

Stwierdzono [9], ze CO, jest silnie rozpuszczalny w cieczach jonowych zawieraja-
cych kation begdacy pochodna imidazolu. Ich rozpuszczalnos¢ silnie ros$nie z cisnie-
niem, a maleje wraz ze wzrostem temperatury. Fizyczna absorpcja CO, w cieczy
jonowej jest utrudniona, poniewaz dla uzyskania wysokiej efektywno$ci procesu ko-
nieczne jest jego prowadzenie w warunkach wysokiego cisnienia przez dtugi okres
czasu (nawet do 24 h).

Autorzy [10] stwierdzili rowniez, ze reakcji absorpcji CO, w cieczy jonowej za-
wierajacej kation bedacy pochodng imidazolu i1 anion octanowy towarzyszy powsta-
wanie kwasu octowego w fazie parowej w wyzszych temperaturach. W badaniach
otrzymali maksymalna zdolno$¢ absorpcji rowna 0,45 mola CO, na mol cieczy jono-
wej, przy cisnieniu 1,6 bara, w temperaturze 30°C. Zaabsorbowany CO, byt desorbo-
wany przez ogrzanie do 70°C 1 uzycie prozni.

W pracach [6,7,11] autorzy stwierdzili wyjatkowo duza rozpuszczalnos¢ CO,
w octanie 1-butylo-3-metyloimidazoliowym (1-butyl-3-methylimidazolium acetate)
[bmim][Ac]. W pracy [11] autorzy dokonali porownania kosztow pracy instalacji
opartej na klasycznej metodzie absorpcji CO, w roztworze amin z kosztami pracy



Badania doswiadczalne pojemnosci absorpcji. .. 51

instalacji usuwania CO, wykorzystujacej ciecz jonowa ([bmim][Ac]). Stwierdzono, ze
instalacja oparta o ciecze jonowe moze by¢ tansza od instalacji tradycyjne;j.

2. BADANIA DOSWIADCZALNE

Opierajac si¢ na informacjach literaturowych jako ciecz jonowa do badan wybrano
octan 1-butylo-3-metyloimidazoliowy ([bmim][Ac]).

Z uwagi na wysoka cen¢ cieczy jonowych zdolnych do absorpcji CO, (okoto
1000€/kg) zdecydowano, ze aparatura badawcza powinna by¢ mata, najlepiej szklana,
tak, by niewielka objetos¢ cieczy jonowej wystarczyla do przeprowadzenia badan
doswiadczalnych.

Badania rownowag absorpcyjnych ciecz jonowa — CO, wykonano w aparacie bar-
botazowym przedstawionym na rys.1.

LHD

Rys. 1. Uktad pomiarowy do badania rownowag adsorpcyjnych. 1 - mieszadto, 2 - wlot gazu, 3
- faznia wodna, 4 - ciecz jonowa, 5 - wlot cieczy termostatujacej, 6 - wylot gazu, 7 - wylot cie-
czy termostatujacej, 8 - barbotka gazu
Fig. 1. Experimental setup. 1 — agitator, 2 — gas inlet, 3 — water bath, 4 — ionic liquid, 5 — water
inlet, 6 — gas outlet, 7 — water outlet, 8 — bubbler
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Uktad pomiarowy sktada si¢ z termostatowanego naczynia (3), o pojemnosci 100
cm’, w ktorym znajduje si¢ okreslona ilos¢ (~70 g) cieczy jonowej (4). Do naczynia
doprowadzony jest strumien gazu zawierajacego ditlenek wegla (2). Gaz przez bar-
botke (8) zostaje rownomiernie rozprowadzony w cieczy jonowej. Naczynie wyposa-
zone jest w mieszadlo, ktore zwigksza intensyfikacje wymiany masy. W czasie
pomiardw rejestrowano temperaturg cieczy jonowej, temperaturg tazni wodnej i natg-
zenie przeptywu gazu, oraz czas i zmiang masy cieczy jonowe;.

Zdolnos$¢ absorpcyjna cieczy jonowej okreslono poprzez rejestracje zmiany masy
probki cieczy jonowej w trakcie procesu absorpcji ditlenku wegla. Masa badanej
probki cieczy jonowej wynosita ok. 70 g, zmiang¢ masy probki oznaczano wagowo
z doktadnos$cia do 0,1 g, w odstepach od 5 do 30 minut (krotsze interwaty czasowe na
poczatku procesu). Temperaturg absorpcji zmieniano w zakresie od 20 do 60°C. Prze-
plyw gazu utrzymywano w granicach 500 — 600 ml'min™. Proces absorbcji CO,
w cieczy jonowej prowadzono do osiagnigcia stanu rownowagi, ktory przyjmowano
gdy w dwoch kolejnych wazeniach przyrost masy byt nie wigkszy niz 0.1 g.

Po osiagnieciu stanu rownowagi migdzyfazowej ciecz jonowa — ditlenek wegla
w zadanej temperaturze i wykonaniu wszystkich pomiaréw rozpoczynano proces re-
generacji cieczy jonowej, polegajacy na ogrzaniu cieczy jonowej do wyzszych tempe-
ratur (60 do 95°C) i desorpcji ditlenku wegla. Stopien regeneracji cieczy jonowej
kontrolowano grawimetrycznie. Zregenerowana ciecz jonowa wykorzystywano
w dalszych badaniach absorpcji ditlenku wegla.

3. WYNIKI BADAN DOSWIADCZALNYCH

Wyniki badan przeprowadzonych w aparacie barbotazowym przedstawiono na ry-
sunkach 2-5. Na rysunkach naniesiono dane do§wiadczalne opisujace przebieg proce-
su absorpcji CO, w czasie.

Zdolnos¢ absorpcyjna badanej cieczy jonowej przedstawiono na rys.2-3 jako ilo§¢
zaabsorbowanego CO, w jednostce masy cieczy jonowej ( s [kg/kg]) lub ilos¢ moli
zaabsorbowanego ditlenku wegla na mol cieczy jonowej - (o) w funkcji czasu nasyca-
nia.

Jak mozna zauwazy¢ ze wzrostem temperatury absorpcji od 20 do 60 °C rosnie
szybkos$¢ procesu absorpcji, podczas gdy rownowagowa pojemnos¢ absorpcyjna ma-
leje. Najwigksza pojemnos$¢ sorpcyjna ditlenku wegla w badanej cieczy jonowej,
0=0,37 osiagni¢to w temperaturze 20°C. Czas osiagnigcia rownowagowej wartosci
pojemnosci absorpeyjnej dla temperatur 20, 40, 60°C wynosit odpowiednio 3,5, 2 i
1h.



Badania do§wiadczalne pojemnosci absorpcji. ..

0.10
/A,_ﬁ,’ﬁ——ﬂ
0.08
z[} 5|
—. 0.06 oz / S
2
® 004 /
/ —A-T=20T
0.02 —5-T=40T |
0 T=60 T
0.00 ‘ ]
O 1 2 3 4 5 6 7 8

t[h]

Rys. 2. Pojemno$¢ absorpcyjna badanej probki cieczy jonowej
Fig. 2. Absorption capacity of ionic liquid
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Rys. 3. Pojemno$¢ absorpcyjna o badanej cieczy jonowej, [mol/mol]
Fig. 3. Absorption capacity of ionic liquid, o [mol/mol]
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Na rys.4 przedstawiono pordwnanie rownowagowych wartosci pojemnosci sorp-
cyjnej CO, dla absorpcji (w zakresie temperatur 20 - 60°C) i desorpcji (40 - 95°C).
Otrzymane wyniki pozwalaja stwierdzi¢, ze histereza migdzy absorpcja i desorpcja
jest niewielka.

0.10
CK
0.08 \
N
§ 0.06 - AN
; A
_— \ 7
® 0.04 s
&
O absorpcja
0.02
< desorpcja
0.00
0 20 40 TC 60 80 100

Rys. 4. Porownanie absorpcji i desorpcji w badanej cieczy jonowej
Fig. 4. Comparison of absorption and desorption in ionic liquid

Badana ciecz jonowa bardzo dobrze miesza si¢ z woda. Niewielki dodatek wody
destylowanej (5%) kilkukrotnie zwigksza szybko$¢ procesu absorpcji w cieczy jono-
wej, rys.5. Rownowagowa warto$¢ pojemnosci sorpeyjnej zostaje osiagnigta w tempe-
raturze 40°C po okoto 0,5h, podczas gdy przy braku wody po 1,5h.

Szybko$¢ procesu absorpcji ditlenku wegla w cieczach jonowych oszacowano
przyblizajac zmiang masy zaabsorbowanego ditlenku w czasie za pomoca zaleznosci

ds =k(s" —s)
dr
gdzie s [kg/kg] jest rownowagowa pojemnoscia sorpcyjna CO, w badanej tempe-
raturze, a k [1/s] jest statg szybko$ci procesu.
Wyestymowane metoda najmniejszych kwadratéw wartos$ci statej k zamieszczono
w tabeli 3. Dla wszystkich przypadkéw odchylenie standardowe warto$ci s nie prze-

kraczato 0,0023 a wspotczynnik korelacji r byt wigkszy od 0,99.
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Tabela 3. State szybkoS$ci procesu absorpcji CO, w aparacie z barbotazem, k [1/s]
Table 3. Absorption of CO, rate constants k [1/s] in bubbling apparatus
absorbent temperatura
20 °C 40°C 60°C

[bmin][Ac] 0,000115 0,000374 0,000833
[bmim][Ac] + 5% H,0O 0,001167
[bmim][Ac] + 10% H,O 0,001420

Analizujac powyzsza tabel¢ mozna zauwazy¢, ze wraz ze wzrostem temperatury
szybko$¢ procesu rosnie; dodatek 5% wody wydatnie zwigksza szybkos$¢ procesu.

0.10
0.08
iy A
5 006
E, 500
® 0.04
T/—ﬁ B T=40C
0.02 —A-T=40C, 5% wody
—O— T=40 C, 10% wody
0.00
0 1 2 3 4 5 6 7
t [h]

Rys. 5. Wplyw zawartosci wody na pojemnos¢ absorpcyjna badanej cieczy jonowe;j

Fig. 5. Influence of water addition on ionic liquid absorption capacity




56 A. ROTKEGEL

5. WNIOSKI

Zmierzona pojemno$¢ sorpcyjna CO, w badanej cieczy jonowej [bmim][Ac] male-
je ze wzrostem temperatury absorpcji i osigga warto$¢ rownowagowa o = 0,37; 0,28;
0,25 odpowiednio dla temperatury 20, 40, 60 °C.

Pojemno$¢ sorpcyjna dla badanej cieczy jonowej w temperaturze 20°C jest po-
rownywalna z pojemnoscia absorpcyjna wodnych roztworéw amin (o = 0,40).

Ze wzrostem temperatury wyraznie wzrasta szybko$¢ procesu. absorpcji. Roéwno-
waga absorpcyjna w temperaturze 20, 40, 60°C zostaje osiagnigta odpowiednio po
3,5h, 1,5h, 1 0,5h, a state szybkos$ci procesu k wynosza odpowiednio 115- 10, 374-10°
i833-10° [1/s].

Niewielki dodatek wody w cieczy jonowej (do 5%) wptywa korzystnie na szyb-
ko$¢ procesu absorpcji ditlenku wegla. W temperaturze 40°C rownowaga absorpcyjna
osiagnigta jest po 0,5h (k=1167-10° [1/s]), a bez dodatku wody po 1,5h (k=374-10°
[1/s]), bez istotnej zmiany rownowagowej pojemnosci sorpcyjnej. Wigkszy udziat
wody w cieczy jonowej (10%) zauwazalnie zmniejsza réwnowagowa pojemno$é
sorpcyjna CO, badanej cieczy jonowej, przy porownywalnej szybko$ci absorpcji,
w poréwnaniu do 5% dodatku wody (rys. 5).
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ADAM ROTKEGEL, ZENON ZIOBROWSKI, ROMAN KRUPICZKA

EXPERIMENTAL INVESTIGATION OF CARBON DIOXIDE
ABSORPTION IN IONIC LIQUID [BMIM][AC]

The experimental results of equilibrium capacity of carbon dioxide absorption in
ionic liquid [bmim][Ac] are presented. Experiments were performed in bubbling ap-
paratus (fig. 1) in temperature range 20-60°C and CO, flow range 500-600 cm®min™".

Carbon dioxide absorption equilibrium capacities in ionic liquid [bmim][Ac] de-
creases with rising temperature. For temperatures 20, 40, and 60°C the measured val-
ues of absorption capacities a are equal 0.37; 0.28; 0.25 respectively (fig. 3).

Measured equilibrium CO, absorption capacities are comparable with those ob-
tained for 15% aqueous MEA solutions used in industry [1,2].

With rising temperature the higher values of absorption rates were obtained. Ab-
sorption equilibrium was achieved after 3.5, 1.5, 0.5h for temperatures 20, 40 and
60°C respectively (fig. 2) .

Small amounts of water (5 - 10%) was added to ionic liquid [bmim][Ac]. It was
found that 5% amount of water increases CO, absorption rates significantly, while
equilibrium absorption capacity does not changed. Higher amount of water (10%)
does not increase CO, absorption rate, but decreases absorption capacity (fig. 5).
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COMPUTATIONAL FLUID DYNAMICS MODELING OF HEAT
TRANSFER AND FLOW RESISTANCE IN SHORT CHANNELS: DE-
TAILED DESCRIPTION

1 - Institute of Chemical Engineering Polish Academy of Sciences, ul. Baltycka 5, 44-100 Gliwice
2 - Jagiellonian University, Faculty of Chemistry, ul. Ingardena 3, 33-060 Krakow

Effect of the internal geometry of catalytic reactor capillary channels have been studied by
means of numerical simulations. ANSYS FLUENT software was applied for carrying the analysis
out. The temperature and pressure distribution for different channel lengths and cross-sectional
shapes were presented.

Wplyw geometrii wewnetrznej kapilarnych kanalow reaktorow katalitycznych badano za pomocg symu-
lacji komputerowych. Do przeprowadzenia analizy zastosowano oprogramowaniec ANSYS FLUENT.
Przedstawiono rozktady temperatur i ci$nienia w kanatach o réznych dlugosciach i ksztattach przekrojow
poprzecznych.

1. INTRODUCTION

In recent years catalytic combustion has become a fundamental method of
abatement of harmful chemicals emitted to the atmosphere. These environmentally
hazardous pollutants include, besides others:

e vehicle exhaust gases that consist carbon monoxide (CO), hydrocar-
bons (HC), nitrogen oxides (NOy) and particulate matter (PM);
e methane originated from biological sources or ventilation air of mines;
e volatile organic compounds (VOCs), which include hydrocarbons,
halogen derivatives, mercaptans, monomers are included in these pol-
lutants.
All emissions are characterized by high toxicity and very low concentrations in
gas streams.
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Many processes of catalytic combustion are realized in monolithic (ceramic or
metallic) reactor, which consists of many parallel channels of different cross-
sectional shapes. Generally, the square shape is commonly used (sometimes rec-
tangular, hexagonal, triangular and sinusoidal, as well). The choice of channel
cross-sectional shape affects the velocity flow field and thus the flow resistance
and heat/mass transfer in the reactor. More details are presented in[1-3].

In narrow capillary channels, the laminar flow commonly occurs. The im-
provement of mass transfer intensity might be achieved by reduction of the chan-
nel length. In the classic long monolith the developed laminar flow mainly occurs
and thus parabolic velocity profiles, as well as these of the temperature and con-
centration, are formed, and transport and hydrodynamic coefficients are small,
nearly constant, and they depend mainly on the cross-sectional channel shape and
boundary conditions [4]. In the major part of a short channel the developing lami-
nar flow occurs resulting in enhanced mass transfer, but also higher flow re-
sistance (friction factor).

Therefore, single short channels of sinusoidal and triangular shapes are mod-
eled in ANSYS FLUENT to present the channel geometry influence on the heat
transfer and flow resistance.

2. MATHEMATICAL MODELLING

The CFD (Computational Fluid Dynamics) code used for this study was AN-
SYS FLUENT-12 which is fully integrated fluid analysis software of ANSYS
Workbench platform. It combines CAD (Computer Aided Design) (modeling and
input), complex meshing solutions, fast solution algorithm and post-processing fa-
cilities [5,6]. The analysis is carried on to obtain the pressure and temperature for
single channels of triangular and sinusoidal cross-section for various operational
conditions using air. The mathematical model adopted in this work is based on the
following assumptions: the laminar flow is considered, the process is of steady
state, radiative and gravitational effects are negligible and the air is considered in-
compressible.

2.1. GOVERNING EQUATIONS

The governing equations for flow and heat transfer in the single heated chan-
nel were solved in the Cartesian coordinate system.
The continuity equation is formulated as follows:

a(pwj)
ox,;

=0 (D
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The following equation system represents the momentum equations in Carte-
sian coordinate system where 1, j € {1, 2, 3}:

0 W, ) )
(pr,w,):_a_P+i ow, oW, @)
ox . ox; axj ﬁxj ox.

J i i

The following form of the energy equation is solved to calculate the tempera-
ture distribution:

8(pchjT) =1 o°’T 3)
ox, asz.

Temperature dependency of different physical properties (A, c,, p, n) of the
working fluid has been considered to improve the accuracy of the calculations.
The correlations for calculating the thermo-physical properties of the air expressed
as follow:

e density was calculated using incompressible ideal gas law:

_ prMW (4)
™ ke

e specific heat and thermal conductivity are functions of temperature:

¢, =1009+0,126t (5)

A=0037+167-107¢ (6)

e dynamic viscosity was calculated using Sutherland’s equation:

3
_17,168-107¢?

7
t+114 )

The solid material is kanthal steel with constant properties:
e density: p=7150 [kg'm™]
e specific heat: c,=460 [J kg K"
e thermal conductivity: A=13 [W-m™"-K]

Besides specifying the basic set of conservation equations and characteristics
of the flow, the boundary conditions must be defined for inlet, outlet and channel
wall to solve the model equations. Temperature and velocity are known parame-
ters for the reactor inlet. Constant heat flux is assumed parameter, constant along
channel wall. The pressure outlet boundary condition was assumed for the reactor
outlet, 1. e., the overpressure for the reactor outlet was assumed to be zero.



62 M. IwANISZYN 1 inni

Conservation equations for the mass, momentum and energy equations along
with the boundary conditions for the domain were solved using finite volume
method.

2.2. MODEL AND MESH GENERATION

The CAD models of single channels of triangular and sinusoidal cross-section
used in the present analysis are shown in Fig. 1. The geometric dimensions (base,
height, length and wall thickness) are gathered in Table 1. The control regions be-
fore and behind the channel were introduced. In the inlet control region, as well as
at the channel inlet, velocity and temperature profiles were assumed uniform. The
velocity and temperature profiles are forming during flow through the channel
(Fig. 2).

Table 1. Geometric dimensions of channels
Tabela 1. Wymiary geometryczne kanatow

h | Length Base High Wall thickness of Wall thickness of
anne
[mm] [mm] [mm] | channel base [mm] channel arms [mm]
5
triangle 5.5 4.5
15
0.1 0.05
5
sine 4 2.15
15

Fig. 1. 3D geometry: a — triangular channel L=5 mm; b — sinusoidal channel L=5 mm
Rys. 1. Geometria trojwymiarowa (3D): a — kanatu tréjkatnego L=5 mm; b — kanatu sinusoidalnego
L=5 mm
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‘ control region | heated channel| control region|

- EH 1395 3 8

Fig. 2. The formation of velocity and temperature profiles during computational simulations
Rys. 2. Formowanie si¢ profili predkosci i temperatury podczas symulacji komputerowych

]

ANSYS FLUENT uses an element-based finite volume method, which first in-
volves discretizing the spatial domain using a mesh. The mesh is used to construct
finite volumes, which are used to conserve relevant quantities such as mass, mo-
mentum, and energy. In this work the grid was generated using a multi-block
scheme and is presented in Fig. 3.
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Fig. 3. Mesh: a — triangular channel L=5 mm; b — sinusoidal channel L=5 mm; ¢ — triangular channel
L=15 mm; d — sinusoidal channel L=15 mm
Rys. 3. Siatka obliczeniowa: a — kanatu trojkatnego L=5 mm; b — kanatu sinusoidalnego L=5 mm;
¢ — kanatu trojkatnego L=15 mm; d — kanatu sinusoidalnego L=15 mm
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3. RESULTS AND DISCUSSION

The CFD calculations were performed for the range of flow velocities pre-
sented in Table 2. In the subsequent figures, the graphical representations of the
pressure and temperature field are done for the maximal velocities from the ap-
plied ranges.

Table 2. Structures parameters applied in graphical presentations of numerical calculations
Tabela 2. Parametry struktur stosowane w graficznym przedstawieniu wynikéw obliczen numerycznych

w[ms'] t[°C] Re
structure | L [mm]
range range range

5 0.155-18.496 | 26.0—66.0 | 25.514 —2843.355
triangular

15 0.152-18.268 | 20.3 -58.2 | 25.851 —2878.174

5 0.153-18.359 | 27.3-76.7 | 13.921 — 1538.378
sinusoidal

15 0.151-18.931 | 25.9-80.7 | 13.408 — 1477.616

3.1. HEAT TRANSFER

The temperature distribution of the air flow and the heated channel wall in se-
lected channel cross-sectional areas are shown in Fig. 4 — 7 (control sections are
marked T1 — T3). Section T1 — T2 corresponds to the physically existing channel
under the test. Longitudinal local air temperature distributions, presented in the
figures, provide the temperature distribution on the plane of the vertical axis of the
cross section of the channel.

The air temperature is constant before the channel inlet and corresponds to an
initial temperature introduced to the program. During the flow through a heated
channel the air temperature rises rapidly in the channel region in close contact
with the heated wall. Beyond the channel outlet, the temperature starts to become
even as a result of mixing of the fluid. However, achieving mixing fluid tempera-
ture requires relatively long distance from the channel outlet.

The velocity profile is uniform (constant) before the inlet to the channel,
throughout its cross section. The flat velocity profile is assumed at the channel in-
let. The velocity profile is formed during the flow through the channel formed
from. After reaching the channel outlet, velocity profile does not change. The
model assumes that there is still virtual, not heated channel wall that keeps the ve-
locity profile formed.
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A comparison sites designated as T2 and T3 in Fig. 4a — 7a shows that the
largest temperature gradient appears near to the channel wall in the middle of the
triangular/sinusoidal side. The temperature of the air flow is highest within the
structures vertices (curvatures). Furthermore, the air flow in sinusoidal channel is
heated to a higher temperature, which is the result of approximately two times
higher the surface area of the sinusoidal structures compared with the triangular
structures. The channel length seriously affects the heat transfer as well. The in-
tensity of heat transfer is larger in the shorter channel as well as in the entrance
section of a longer channel. It is necessary to overcome the flowing air stream at a
distance from the channel outlet due to the laminar nature of the flow to achieve
the temperature equalization (mixing) in the channel cross section (said virtual
wall is not heated by the physical channel outlet).

In order to calculate the heat transfer coefficients, thus Nusselt numbers, the
average temperature of air stream at the channel inlet and outlet are taken into ac-
count (places marked as T1 and T2 in Fig. 4a — 7a). The average temperature at
the outlet was calculated as the mixing cup temperature T,, defined as:

1
T, = j WTdA, ®)

cwm

A,

The heat transfer coefficients, average over all the channel walls surface area,
as a function of fluid velocity for different channels are presented in Fig. 8. The
best result was achieved for triangle channel of 5 mm length. The sine channels lie
between triangle channels. However, for high fluid velocities, the sine channels
lie close to triangular one, 15 mm long.

Additionally, Fig. 9 — 10 present the temperature distributions in different
cross-sectional areas of the channel. Black line shows the wall area, while the red
line - the core stream. The place, where the lines meet, indicates the mixing-cup
temperature.
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Fig. 8. Comparison of the heat transfer coefficient (averaged over all surface area of the channel walls)
for different channels
Rys. 8. Porownanie wspotczynnika wnikania ciepta (usrednionych na catej powierzchni $cian kanatu) dla
réznych kanatow
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Fig. 9. Temperature distribution in different places of air stream cross-section in triangular channel:
.

a—L=5mm; w=16.231 m's’; q =24503.57 W'm'z; b-L=15 mm; w=16.507 m's™; q =7058.218 W-m?
Rys. 9. Rozktad temperatur w r6znych miejscach przekroju poprzecznego strumienia powietrza dla kana-
hu trojkatnego: a — L=5 mm; w=16.231 ms’; q =24503.57 W-m?Z b—L=15 mm; w=16.507 m's’;

¢ =7058.218 W-m™
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Fig. 10. Temperature distribution in different places of air stream cross-section in sinusoidal channel:

a—L=5 mm; w=16.595 m's™"; g =9466.676 W-m; b — L=15 mm; w=15.604 ms™"; g =1116.378 W-m™

Rys. 10. Rozktad temperatur w ré6znych miejscach przekroju poprzecznego strumienia powietrza dla ka-

natu sinusoidalnego: a — L=5 mm; w=16.595 ms’; q =9466.676 W-m?2; b—L=15 mm; w=15.604 m's™";

g =1116.378 W-m™

3.2. FLOW RESISTANCE

The pressure distribution (hypertension compared to atmospheric pressure) in
different cross-sectional areas (labeled control sections P1 — P4) is presented in
Fig. 11 — 14. Sections P3 - P4 correspond to the physical channel structure under
the test. In this section, the channel wall is shown as thick black line.

It is shown before entering the channel (section labeled P1) that the thickness
of the channel walls has an effect on the pressure, which is higher at this point. At
the channel inlet (P3), at the channel outlet (P4) and behind the channel (P2) the
pressure is higher in the core and structures curvatures, while in the wall region
the pressure is lower. Behind the channel, on the surface corresponding to the
thickness of the wall, the pressure can reach small negative values. Segment P3 —
P4 corresponds to the channel, therefore, the differential pressure should take into
account only the viscous friction in the channel in laminar flow. However, the
pressure difference between P1 — P2 includes an additional pressure drop due to
the drag forces induced by the channel walls.
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Comparison of the pressure distribution in the air stream, shown in Fig. 11 —
14, indicates that the pressure value is not only the wall thickness result, but also
the channel length and shape. The pressures are higher in the case of sinusoidal
structures (especially in the corners) and for longer channels.

In order to calculate the pressure drop, thus the Fanning factor, the average
value of pressure at channel inlet (marked as P1 and P3 in Fig. 11 — 14) and chan-
nel outlet (marked as P2 and P4 in Fig. 11 — 14) was calculated. Segment P3 — P4
corresponds to the channel, therefore, Fanning factor should take into account on-
ly the viscous resistance (skin friction) in the channel in laminar flow. However,
the pressure difference P1 — P2 includes an additional pressure drop due to the
drag forces, which results from the channel wall thickness.

The pressure drop as a function of fluid velocity for different channels is pre-
sented in Fig. 15. It is shown that the pressure drop for different channels is simi-
lar, but for the triangular channels it is slightly lower than for sine channels.

1000

~triangle (L=5 mm)

3
ctriangle (L=15 mm) (@
100 | %%n

< sine (L=5 mm) O X0

Osine (L=15 mm) Q%%A‘:‘

0,1 ‘ .
0,1 1 10 100
w [m/s]

Fig. 15. Comparison of the pressure drop coefficient for different channels
Rys. 15. Porownanie spadku ci$nienia dla r6znych kanatow

4. CONCLUSSIONS

The paper analyses the heat transfer and flow resistance for different cross-
sectional shapes, and lengths, of short capillary channels in the conditions of a de-
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veloping laminar flow. The analysis was performed using CFD technique. The
temperature and pressure distribution was taken into account to decide, which
channel is more effective. The comparison of heat transfer coefficients for chan-
nels has shown that the shorter the channel length, the more intense the heat trans-
fer. The flow resistance of longer channels is somewhat higher when comparing to
the shorter ones.

Both the flow resistance and heat transfer intensity are comparable for the stud-
ied channels. However, both of them can be easily regulated by simple change of
the channel length. This opens door to the optimization of the reactor transfer and
friction properties, according to the requirements of the reaction kinetics.

FLUENT CFD software allows to perform preliminary studies of heat transfer
and flow resistance before the experimental ones. Numerical modeling should be a
first step to see the initial results and thus to improve first assumptions.

SYMBOLS — OZNACZENIA

-channel cross-sectional area, m’
przekroj poprzeczny kanalu
-specific heat, J-kg-K!
ciepto wlasciwe
-heated channel length, m
dhugos$¢ kanatu ogrzewanego
-molecular weight, kg-mol™!
masa molowa
-pressure, Pa
cis$nienie
-operating pressure, Pa
cisnienie pracy
-heat flux, W-m~
strumien cieplny
-universal gas constant, J-mol™-K"!
uniwersalna stala gazowa
-Reynolds number, Re=w-Dy,p-n’!
liczba Reynoldsa
-temperature, K
temperatura
-mixing cup temperature, K
temperatura wymieszania
-temperature, "‘C
temperatura
-fluid axial velocity, m-s’
predkos¢ osiowa plynu
-fluid mean axial velocity, m-s™
predkos¢ osiowa ptynu
-coordinate
wspotrzedna

1
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n -dynamic viscosity, Pa‘s

dynamiczny wspolczynnik lepkosci
A -thermal conductivity, W-m™ K"’

wspotczynnik przewodzenia ciepta
p -density, kg m”

gestose

REFERENCES — PISMIENNICTWO CYTOWANE

[1] PrESTI M., PACE L., HODGSON J., BELLA G., DE MAIO A., 4 Computational and Experimental Analy-
sis for Optimization of Cell Shape in High Performance Catalytic Converters. Society of Automo-
tive Engineers (SAE) Paper 2002-01-0355.

[2] Joshi S. Y., Harold M. P., Balakotaiah V., Overall mass transfer coefficients and controlling re-
gimes in catalytic monoliths. Chem. Eng. Sc. 2010, 65, 1729.

[3] Gundlapally S. R., Balakotaiah V., Heat and mass transfer correlations and bifurcation analysis of
catalytic monoliths with developing flows. Chem. Eng. Sc. 2011, 66, 1879.

[4] SHAH R.K., LONDON A.L., Laminar Flow Forced Convection in Ducts. Academic Press, New York,
1978.

[5] JAWORSKI z., Numeryczna mechanika ptynéw w inZynierii chemicznej i procesowej. Akademicka
Oficyna Wydawnicza EXIT, Warszawa, 2005.

[6] KMIOTEK M., Przeglqd solverow numerycznych stosowanych w mechanice obliczeniowej. Wydzial
Rzeszow University of Technology, Faculty of Mechanical Engineering and Aeronautics, Scientific
Bulletin of Chetm, Section of Mathematics and Computer Science, No. 1/2008, available in Internet:
<http://www.pwszchelm.pl/kis/publikacje/VII/Kmiotek.pdf>.

MARZENA IWANISZYN, JOANNA LOJEWSKA, ANDRZEJ KOLODZIE]

MODELOWANIE NUMERYCZNE WYMIANY CIEPLA I OPOROW PRZEPLYWU W KROTKICH
KANALACH: SZCZEGOLOWY OPIS

Dopalanie katalityczne stosowane jest w celu ograniczenia emisji spalin samochodowych, me-
tanu i lotnych zwigzkéw organicznych do atmosfery. Proces ten realizowany jest w reaktorach z wy-
pelieniem monolitycznym posiadajacym kilkadziesiat rownolegtych kanalow o réznym ksztalcie
przekroju poprzecznego. Najczgsciej struktura monolityczna posiada kanaty kwadratowe. Prezento-
wana praca poswiecona jest rzadziej spotykanym kanatom trojkatnym i sinusoidalnym.

Najwazniejszym elementem dopalania katalitycznego jest intensyfikacja procesu transportu cie-
pta i masy. W pracy [2] udowodniono, ze skrocenie dtugosci kanatu umozliwi uzyskanie znacznie
wigkszych wspotczynnikow wnikania ciepta i masy. Dlatego obliczenia numeryczne przeprowadzono
dla dlugosci kanatow 5 1 15 mm w celu dokonania pordwnania zarowno wpltywu ksztaltu, jak i dtu-
gosci kanatu na rozktad temperatur i ci$nien w przekroju poprzecznym strumienia powietrza.

Symulacje komputerowe (CFD) wymiany ciepla i oporéw przeptywu wykonano w programie
ANSYS FLUENT. Przygotowano trojwymiarowe geometrie pojedynczych kanatow, wygenerowano
siatki obliczeniowe, wprowadzono parametry stosowanych materiatéw, ustalono réwnania ciggtosci,
pedu i ciepta oraz warunki poczatkowe i brzegowe.

Graficznie rozktady temperatur i ci$nien w krotkich kanatach trojkatnych i sinusoidalnych
przedstawiono dla najwigkszych badanych predkosci przeptywu. Umieszczono takze wykresy prezen-
tujace rozktad temperatur w réznych miejscach przekroju poprzecznego strumienia powietrza.
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Symulacje wykazaly, ze gradient temperatur jest najwickszy na $ciance (odcinek srodkowy),
a temperatura strumienia powietrza jest najwyzsza w wierzchotkach (zakrzywieniach) struktur. Po-
nadto w kanale sinusoidalnym strumien powietrza ogrzewa si¢ do wyzszej temperatury, co jest rezul-
tatem w przyblizeniu dwukrotnie wigkszej powierzchni geometrycznej struktur sinusoidalnych w po-
réwnaniu ze strukturami trojkatnymi. Wptyw na wymiang ciepta ma takze dlugos$¢ kanatu. W wyniku
przeptywu powietrza przez dtuzszy kanal osiagane sa wyzsze temperatury. Jednak intensywnos$¢ wni-
kania ciepta jest wigksza w kanale krotszym. Aby doszto do catkowitego wyrownania temperatur
w przekroju poprzecznym, niezbgdne jest pokonanie przez plynacy strumien powietrza znacznej od-
legtosci za wylotem z kanatu z uwagi na laminarny charakter przeptywu (wspomniana wirtualna, nie
ogrzewana $ciana kanatu za jego fizycznym wylotem). Przed wlotem do kanatlu grubos¢ $cianki kana-
tu ma wplyw na wartos$¢ ci$nienia, ktore w tym miejscu jest wigksze. Na wlocie do kanatu, na wylo-
cie z kanalu i za wylotem, w rdzeniu i zakrzywieniach struktur cisnienie jest wigksze, natomiast
w obszarze przy$ciennym ci$nienie jest mniejsze. Ponadto wptyw na warto$¢ ci$nienia ma nie tylko
grubos$¢ scianki kanatu, ale takze dtugos¢ kanatu i jego ksztalt. Wartosci ci$nienia sg wigksze w przy-
padku struktur sinusoidalnych (zwtaszcza w narozach) i dla dtuzszych kanatow.
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ANNA PAWLACZYK, KRZYSZTOF GOSIEWSKI

PODSUMOWANIE BADAN KINETYKI NIEKATALITYCZNEGO
SPALANIA NISKOSTEZONYCH MIESZANIN METAN-
POWIETRZE W WYPELNIENIU MONOLITYCZNYM

Instytut Inzynierii Chemicznej PAN, ul. Baltycka 5, 44-100 Gliwice

Przedstawiono wyniki badan kinetycznych niekatalitycznego spalania niskostgzonych mieszanin
metan-powietrze na monolitycznym wypetnieniu strukturalnym w szerokim zakresie temperatur,
prowadzonych w ramach pracy doktorskiej [1]. W pracy wykazano, ze mechanizm i kinetyka reakcji
zaleza nie tylko od wielko$ci i rodzaju powierzchni wypehienia, z ktora kontaktuje si¢ faza gazowa
w strefie spalania, ale rowniez od temperatury w tej strefie. Sformutowano hipotezg dotyczaca zaleznosci
udziatu heterogenicznego spalania powierzchniowego (na $ciankach wypetnienia) i homogenicznego
(w wolnej przestrzeni) w zaleznosci od temperatury w strefie spalania. Opracowano stosowne rownania
kinetyczne.

The paper presents results of kinetic studies of noncatalytic combustion of lean methane-air mixtures
in monolith bed in a wide range of temperatures being carried out within PhD Thesis [1]. The study reveals an
influence of size, type of monolith’s surface and temperature in combustion zone on the reaction mechanism and
its kinetics. A hypothesis that the share of combustion type: heterogeneous with surface effect (on the monolith’s
wall) and homogeneous (in the free space) depends on the temperature in the combustion zone was formulated.
The appropriate kinetic equations were estimated.

1. WPROWADZENIE

Spalanie niskostezonych mieszanek metanu z powietrzem, potaczone z utylizacja
ciepta reakcji, stanowi wazne zagadnienie dla przemyshu wydobywczego. Kopalnie
wegla kamiennego sa znaczacym zrodtem emisji metanu. Metanowos$¢ bezwzgledna,
czyli catkowita ilo$¢ metanu uwalnianego ze ztoza podczas eksploatacji wegla
kamiennego w polskich kopalniach jest bardzo wysoka. Szacuje sig, ze rocznie
w samych polskich kopalniach wydziela si¢ ponad 800 min m’ metanu, z czego okoto
70% tej ilosci ulega rozrzedzeniu tworzac mieszaniny powietrzno-metanowe tzw.
metan wentylacyjny - VAM (Ventilation Air Methane), ktory nastgpnie emitowany
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jest do atmosfery. Roczng $§wiatowa emisje metanu ta droga szacuje si¢ na 18-20
Mteyerok™. Glowny problem w  utylizacjii VAM stanowi zawarto$¢ metanu
W mieszaninie powietrznej. R6zne wartosci jego stezenia podawane sg wg dostepnych
zrédet np. wg [2]: Polska — $rednio ok. 0,3 % wag. (0,55 % obj.); Chiny — $rednio
0,46 % obj. (od 0,3 do 0,6 % obj.); Australia §rednio ok. 0,4 % obj.

Ze wzgledu na niskie stgzenie VAM obiecujacym rozwiazaniem w jego utylizacji
wydaje si¢ autotermiczne spalanie w niekatalitycznych, termicznych reaktorach
rewersyjnych TFRR (Thermal Flow Reversal Reactor). Z tego wzgledu prowadzone
badania kinetyki byty ukierunkowane na zastosowanie wynikoéw w symulacjach tego
rodzaju reaktorow. Opis kinetyki jak i mechanizmu reakcji stanowi istotny element
stosowanego w nich modelu matematycznego.

2. MECHANIZMY SPALANIA METANU

Reakcja spalania metanu jest reakcja wolnorodnikowa. W literaturze mozna
znalez¢ caly szereg mechanizméw opisujacych kinetyke reakcji utleniania metanu.
Wsrdd nich wyrdznia si¢ mechanizmy szczegotowe (Tabela 1), ktore bardzo czgsto
zawieraja po kilkaset reakcji oraz mechanizmy globalne [3-6] pomijajace zapis
rodnikowy, ograniczajace si¢ do dwoch, trzech reake;ji.

Tabela 1. Porownanie szczegdtowych mechanizmow

wolnorodnikowych
Table 1. Comparison of free radical detailed mechanisms
., lo$¢ uzytych Liczba reakcji
Zrdio rodnﬂ()gzv WOh‘lOI‘Odl‘likOV\-/]yCh
Warnatz [7] 29 123
Tsang [8, 9] 27 371
Dagaut et al. [10] 31 395
Smith et al. [11] 30 350
Mackie [12] 31 294
Hunter et al. [13] 40 411
Ranzi et al. [14] 44 642
Barbe et al. [15] 42 835

Uzytecznos$¢ szczegdtowych mechanizméw, ktdére moglyby si¢ wydawaé bardziej
doktadne od uproszczonych mechanizméw globalnych, jest uciazliwa a takze
watpliwa z numerycznego punktu widzenia. Publikowane w [16] porOwnanie
parametrow  kinetycznych  wybranych charakterystycznych reakcji  spalania
uzyskanych za pomoca dost¢pnych programéw do modelowania kinetyki GRI-mech
oraz CHEMKIN, pokazuje, ze parametry tych samych reakcji rodnikowych czerpane
z roznych zrédet znacznie si¢ réznia. Jak dalej podaje [16] dostgpne mechanizmy
szczegbtowe musza by¢ weryfikowane w oparciu o badania eksperymentalne, czego
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prawdopodobnie wielu autoréw nie czyni. Ponadto, przebieg rodnikowej reakcji
tancuchowej moze zaleze¢ od geometrii naczynia, w ktorej zachodzi [17].

Problem z  praktycznym  wykorzystaniem  dostgpnych  mechanizmoéw
szczegblowych bardzo czgsto polega na tym, iz brak jest danych na temat warunkow,
w jakich powinno si¢ stosowa¢ dana kinetykg. Wykonane w [18] symulacje
matematyczne TFRR z zastosowaniem uproszczonych kinetyk zaczerpnigtych z kilku
zrodet [19-21] wykazaly znaczne rdznice dotyczace przede wszystkim temperatury
inicjacji reakcji (réznice dochodzace do 290°C) oraz maksymalnej temperatury
w reaktorze (roznice dochodzace do 360°C). Przeprowadzone szczegolowe badania
literaturowe oraz podjete proby stosowalnosci wybranych dostgpnych opiséw kinetyki
w symulacjach TFRR, zadecydowaty o koniecznos$ci przeprowadzenia wtasnych
eksperymentow kinetycznych. Poniewaz sam model matematyczny reaktora
rewersyjnego jest bardzo skomplikowany, zatozono, ze opis kinetyki termicznego
spalania metanu powinien by¢ prosty, opisujacy wprost globalna kinetyke.

Pierwsze badania kinetyki termicznego spalania metanu prowadzone byty [18, 22]:

- w ziarnistym wypetnieniu kulkami ceramicznymi,

-w monolicie o waskich kanatach i duzej powierzchni wlasciwej (monolit ten

w dalszej czg$ci bgdzie nazywany monolitem A).

Badania te wskazywaty, ze uzyskany opis kinetyki spalania znacznie rozni sig
w zaleznosci od $rodowiska, w ktorym ono zachodzi. Literatura (m.in. [3]) wskazuje,
ze w pewnych, niedoktadnie sprecyzowanych, warunkach moze pojawiac¢ si¢ CO jako
trwaly produkt spalania. W omawianych w [18, 22] uktadach nie stwierdzono jego
obecnosci, a do opisu kinetyki zastosowano prosty jednostopniowy model spalania do
CO,1 H,0.

Celem pracy [1] byto:

- podjecie proby interpretacji zaleznosci kinetyki spalania od wielko$ci i rodzaju
powierzchni wypetnienia oraz temperatury w strefie spalania,

- zaprezentowanie wyznaczonych parametréw zatozonych réwnan kinetycznych
dla reakcji spalania niskost¢zonego metanu w nieaktywnym katalitycznie wypetnieniu
strukturalnym, zwanym dalej monolitem B, o innych parametrach geometrycznych niz
monolit A.

3. OPIS BADAN DOSWIADCZALNYCH

Badania kinetyczne spalania metanu prowadzono w do$wiadczalnym reaktorze
rurowym wypetlnionym probkami monolitu B. Reaktor umieszczono symetrycznie
w piecu. Schemat instalacji do$wiadczalnej do badan kinetyki niekatalitycznego
utleniania metanu pokazano na rys.1.



84 A.PawrLaczyk, K.GOSIEWSKI

PIEC Z REAKTOREM RUROWYM

REGULATOR-PROGRAMATOR
TEMPERATURY

POWIETRZE SHs

Rys. 1. Schemat instalacji dos$wiadczalnej do badan kinetyki niekatalitycznego utleniania metanu
Fig.1. Scheme of experimental setup for kinetics study of noncatalytic methane oxidation

W badaniach monolitu B zastosowane wypetnienie w poréwnaniu do uzywanego
wczesniej] monolitu A charakteryzowato si¢ nie tylko inna grubo$cia $cianek,
rozmiarem kanalow, ale przede wszystkim mniejsza wielkoscia powierzchni
whasciwej (monolit A — 1200 m*m>, monolit B — 870 m”m™). Poréwnanie
parametrow procesu i wymiaréw reaktorow doswiadczalnych podaje Tabela 2,
w ktorej wprowadzono nastgpujace oznaczenia grup eksperymentéw: MA 1 MB —
odnoszace si¢ badan na monolitach A 1 B.

Tabela 2. Parametry procesu i wymiary reaktorow do§wiadczalnych
Table 2. Process parameters and reactor dimensions

Eksperyment MOI\[I%I]‘IT A MONOLIT B
Przyjgte oznaczenie MA38 MB65/LT MB65/HT
Max temp. [°C] 590 — 643 684 — 760 760 — 819
Srednia temp. [°C] 565619 682 — 740 722750
w strefie spalania
Zakres stezen [% obj.] 0,2-1,7 0,38 1,2 0,44 -0,97
Natgzenie przeplywu [dm’h™] 500 800 800
Srednica reaktora [mm)] 38 65 65
Dhugosc¢ reaktora [mm)] 400 700 700
DOSt,e‘pna pow1erz.chr}1a [m?*m™] 1200 870 870
wlasciwa wypelnienia

Liczby 38 1 65 przy symbolach MA 1 MB oznaczaja $rednicg reaktora badawczego
w milimetrach. Eksperymenty MB65 prowadzono w dwoch wariantach LT i HT,
rozniacych si¢ zakresem temperatur, w ktorych wykonywano badania oraz sposobem
grzania reaktora. Oznaczenie LT (Low Temperature) odnosi si¢ do badan
prowadzonych w nizszych temperaturach 1 przy aktywnych trzech strefach
grzewczych. HT (High Temperature) dotyczy eksperymentow w wyzszych
temperaturach i przy aktywnej jednej strefie grzewczej powyzej temperatury inicjacji
reakcji. Stosowanie w badaniach kinetycznych jedno- i trdjstrefowego grzania
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reaktora zwiazane bylo konieczno$cia prowadzenia pomiaréw przy réoznych czasach
przebywania reagentow w strefie reakcji.

W trakcie eksperymentéw mierzono:
- stezenia gazoOw na wlocie do instalacji (metanu) i na wylocie z reaktora (metanu,
dwutlenku wegla oraz tlenku wegla),
- temperatur¢ wzdhuz reaktora,
- wilgotno$¢ gazéw wlotowych do instalacji.

Podane w dalszej czgéci pracy (Tabela 3, Tabela 4) parametry kinetyczne
wyznaczano dla zatozonej postaci rownania kinetycznego:

dC -E, ‘
’/ilom,j = _gz = kO,j exp{RT{ij ! (1)

W zaleznosci od reakcji przyjmuje sig:
- €= C,, dlareakcji bezposredniego utleniania CH, do CO; oraz utleniania

CH,do CO
- C= C¢p dlareakcji utleniania CO do CO,.
Szczegodtowy opis sposobu wyznaczania parametrow kinetycznych podano w [23].

4. DYSKUSJA WYNIKOW BADAN

Badania kinetyki spalania mieszanin metan-powietrze w  wypetnieniu
strukturalnym wykazaty, ze w zaleznoSci od zastosowanego niekatalitycznego
wypeliania reaktora (monolit A, monolit B) reakcja biegnie wedlug réznych
mechanizmow. Zaobserwowano zaleznos¢ skladu jakosciowego spalin  od
stosowanego wypetnienia. Dokladne pomiary st¢zen poszczeg6lnych sktadnikow gazu
poreakcyjnego nie wykazaly, w przypadku monolitu A, oproécz metanu, wody
i dwutlenku wegla, obecnoéci tlenku wegla w spalinach w catym zakresie temperatur
(rys. 2a). Stad tez w opisie kinetyki zatozono prosty jednostopniowy model spalania
CH, do CO,, ktérego parametry kinetyczne zawiera Tabela 3.

Tabela 3. Wyznaczone wartosci parametrow kinetycznych dla badan na monolicie A [22]
Table 3. The estimated values of kinetic parameters for monolith A
E; ko, a4 Ar AC

MECHANIZM / /
REAKCII REAKCJA

[mol®

[J-mol™] e TN [] [%] [%]

JEDNOSTOPNIOWY CH;+20,=CO,+ 2H,0 130 622 6,861x10° 0,94 | 6,096 0,9
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Rys. 2. Srednie konwersje metanu wzgledem $redniej temperatury w strefie reakcji: a) w uktadzie
reakcyjnym z monolitem A; b) w uktadzie reakcyjnym z monolitem B

Fig. 2. Average methane conversions vs. average temperature in combustion zone for: a) monolith A,
b) monolith B

W przypadku badan w monolicie B, w pewnych zakresach temperatur stwierdzano
obecnos¢ CO w trwatych produktach reakcji (patrz rys. 2b). Wypetnienie to miato by¢
docelowo stosowane w instalacji badawczo-demonstracyjnej termicznego reaktora
rewersyjnego. Poniewaz temperatury w takim obiekcie siggaja nawet 1200°C,
konieczne bylo przeprowadzenie badan kinetycznych w odpowiednio szerokim
zakresie temperatur. Analiza wynikow badan w [1] dowiodla, Ze najlepszym
mechanizmem do opisu kinetyki spalania jest mechanizm reakcji nastgpczych (CH, do
CO a nastgpnie CO do CO,). Okazalo sig, ze nie jest mozliwe opisanie kinetyki
reakcji za pomoca tych samych parametrow kinetycznych w catym zakresie
temperatur wystepujacych w badaniach. Swiadcza o tym zupenie rézne wartosci
parametrow (Tabela 4) dla tych samych reakcji w eksperymentach nisko (LT)
i wysokotemperaturowych (HT). Jak wykazano w [1] weryfikacja parametrow
réwnania kinetycznego (1) za pomoca narzedzia, jakim jest model matematyczny
reaktora rewersyjnego nie pozwalata uzyska¢ zadowalajacych wynikow zaréwno, jesli
stosowano alternatywnie: kinetyke uzyskana w eksperymentach MB65/LT albo
w eksperymentach MBO65/HT. Wyliczane szybkosci reakcji jak 1 konwersje
w wysokich temperaturach dla kinetyki MB65/LT byly znacznie nizsze od wartosci
rzeczywistych [24]. Natomiast proba zastosowania w modelu tylko i wylacznie
parametrow wyznaczonych w wysokich temperaturach (MB65/HT) powodowala, ze
inicjacja reakcji nie nastgpowata przy temperaturach, przy ktérych w rzeczywistosci
pojawial si¢ jej wyrazny zapton. Spowodowane to byto zbyt niska wyliczana
szybkodcia reakcji w temperaturach zblizonych do rzeczywistej temperatury zaptonu.
Dobra zgodno$¢ w symulacjach inicjacji reakcji dawaly natomiast parametry
wyznaczone w badaniach MB65/LT. Problem opisu kinetyki w szerokim zakresie
temperatur rozwiazano stosujac zabieg taczenia numerycznego parametrow
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uzyskanych w eksperymentach LT i HT w jednym algorytmie opisanym w [24].
Parametry kinetyczne prezentowane w [23, 24] wyznaczane byly przy niepoprawnie
zdefiniowanych stezeniach molowych odniesionych do objetosci gazu w warunkach
normalnych. By uzyska¢ w przyblizeniu poprawne warto$ci szybkosci reakcji nalezato
wige do zaleznosci (1) podstawia¢ wartosci stezen wyliczane w odniesieniu do
objetosci gazu w warunkach normalnych. Tabela 4 zawiera skorygowane wartosci
parametrow kinetycznych wyliczane przy poprawnej definicji st¢zenia molowego
odniesionego do warunkow rzeczywistych w strefie spalania.

Tabela 4. Wyznaczone warto$ci parametrow kinetycznych w monolicie B
Table 4. The estimated values of kinetic parameters for monolith B

MECHANIZM E ko @ Ar” AC’
REAKCJI REAKCIA [mol0
[J-mol™] .51 [-] [%] [%]
2CH, +30,=2C0 +4H,0 | 120441 | 19,8x10* | 09 | 20,76 | 2,34
z MB65/LT
S 200+ 0,=2C0, 146356 | 3,61x10" | 1,1 | 13,77 | 7.49
3
& 2CH,;+30,=2C0+4H,0 | 222551 | 721x10" | 0.8 | 3,64 1,02
§ MB65/HT
a 20+ 0,=2C0; 293880 | 5.81x10° | 03 | 16,60 | 877

Ponadto eksperymenty wykazaly, ze temperatura zaptonu podobnych mieszanin
silnie zalezy rowniez od rodzaju zastosowanego wypehienia. O ile w przypadku
monolitu A reakcja inicjowana byla w temperaturze ~530°C to dla monolitu B zapton
nastgpowal dopiero w ~675°C. Zestawiajac (patrz Tabela 5) te warto$ci z temperatura
zaplonu mieszaniny metan-powietrze zmierzona w eksperymentach opisanych w [23],
prowadzonych w wolnej przestrzeni (~830°C), mozna wnioskowaé, ze wielko$¢
powierzchni statej, z jaka kontaktuje si¢ faza gazowa w strefie spalania ma istotny
wplyw na warunki prowadzania procesu.

Tabela 5. Poréwnanie wptywu wielkosci powierzchni wtasciwej na sktad jakosciowy spalin
i temperaturg inicjacji reakcji
Table 5. Comparison of influence of the monolith’s specific surface size on the flue gas
qualitative composition and its ignition temperature

Temperatura Dostepna
Eksperyment Sktad jako$ciowy spalin P powierzchnia
zaptonu .
wlasciwa
MA38 CHy; CO, ~530 °C 1200 m*m™
MB65/LT; MB65/HT CH,; CO; CO, ~675 °C 870 m*m™
Wolna przestrzen [23] CH,;, CO; CO, ~830 °C 200 m*m™

Na podstawie danych, ktore zawiera Tabela 5 mozna zauwazy¢, ze im jest mniejsza
dostegpna powierzchnia wlasciwa materialu w strefie spalania, tym wyzsza musi by¢
temperatura  konieczna do  zapoczatkowania reakcji 1 wigksze  jest
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prawdopodobiefistwo pojawienia si¢ tlenku wegla w trwatych produktach spalania.
Roznice te pozwalaja twierdzi¢, iz maja one zwiazek z réznym stopniem aktywacji
wolnych rodnikow spowodowany wielkoscia 1 rodzajem powierzchni wlasciwej
wypetnienia. Istotne rdznice w temperaturach zaptonu moga sugerowaé, ze
powierzchnia fazy statej wykazuje dziatanie pseudokatalityczne aktywujace rodniki
w fazie inicjacji reakcji chemicznej. Analiza wynikow badan pozwala sformutowac
hipotez¢ dotyczaca mechanizmu procesu spalania w wypekieniu monolitycznym
w zalezno$ci od temperatury w strefie spalania. Wyniki badan kinetycznych prowadza
do stwierdzenia, ze reakcja spalania niskost¢zonej mieszany metanu z powietrzem
w zaleznoéci od temperatury zachodzi z wigkszym lub mniejszym udziatem na
powierzchni wypetnienia (spalanie heterogeniczne / powierzchniowe — rodniki tworza
si¢ na S$ciankach wypelnienia) oraz w wolnej przestrzeni kanatow (spalanie
homogeniczne). Porownanie, ktore pokazuje Tabela 6 wskazuje, ze ze wzrostem
temperatury rosna wartoSci wyznaczonych parametrow kinetycznych E;, Ky,
w przyjetej dla reakcji nastgpczych postaci roéwnania (1), w eksperymentach
MB65/LT i MB65/HT zblizaja si¢ do warto$ci uzyskanych dla wolnej przestrzeni [23]
oraz pozwala przypuszczaé, ze w temperaturach bliskich inicjacji reakcji, spalanie
przebiega na powierzchni wypeienia. Natomiast w wysokich temperaturach spalanie
zachodzi gltéwnie w wolnej przestrzeni kanatéw monolitu, o czym $wiadcza wysokie
wartosci E;, ky;. Mozna oczekiwaé, ze w sytuacji, kiedy spalanie zachodzitoby na
wypelnieniu o powierzchni wlasciwej jeszcze mniejszej niz w przypadku monolitu B
to wyznaczane parametry kinetyczne osiagnglyby warto$ci blizsze warto$ciom
wyznaczonym w wolnej przestrzeni.

Tabela 6. Zestawienie wyznaczonych parametrow kinetycznych dla mechanizméw nastgpczych w badanych

uktadach reakcyjnych
Table 6. Summary of kinetic parameters for consecutive mechanisms in experimental setup
Reakcja Eksperyment [ J-rf(l) I [mol“'a)ﬁz’l"%“'a)-s*] [Lf ’]
MBG65/LT 120 441 1,98x10° 0,9
CH,——CO MBG65/HT 222 551 7,21x10'° 0,8
Wolna przestrzen 363 055 2,80x10"® 1,5
MBG65/LT 146 356 3,61x10’ 1,1
CO——CO, MB65/HT 293 880 5,81x10" 0,3
Wolna przestrzen 587 247 6,25x10% 1,7
4. WNIOSKI

a) Termiczne spalanie niskost¢zonych mieszanin metan-powietrze w reaktorze
z wypelieniem strukturalnym moze przebiega¢ wg réznych mechanizméow.

b) Uzyskane roznice (Tabela 5) dot. skladu spalin jak i temperatur inicjacji
reakcji spalania w zaleznosci od uktadu reakcyjnego, pozwalaja twierdzi¢, iz
majg one zwiazek z roéznym stopniem aktywacji wolnych rodnikow
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d)

spowodowany wielko$cia 1 rodzajem powierzchni wilasciwej wypehnienia,
z ktéra kontaktuje si¢ faza gazowa w strefie spalania. Doswiadczalnie
wykazano, ze im wigksza powierzchnia wiasciwa tym nizsza temperatura
zaptonu i mniejsza ilo§¢ CO w spalinach.

Przeprowadzone eksperymenty ukazuja, ze reakcja w zalezno$ci od
temperatury przebiega wg innego mechanizmu i opisanie procesu rownaniem
kinetycznym z zastosowaniem tych samych parametréw kinetycznych
w szerokim zakresie temperatur staje si¢ niemozliwe. Swiadcza o tym zupetnie
inne warto$ci parametrow kinetycznych wyznaczone w eksperymentach
MB65/LT i MB65/HT.

Sformutowano  hipotez¢ dotyczaca mechanizmu procesu spalania
w wypehieniu monolitycznym, ktory taczy w sobie spalanie powierzchniowe
(rodniki tworza si¢ na $ciankach wypelnienia) jak i homogeniczne w fazie
gazowej. Wielko$¢ udziatow tych 2 rodzajow spalania w catoSciowym
procesie jest uzalezniona od temperatury, w ktorej ten proces zachodzi.

OZNACZENIA - SYMBOLS

- wyktadniki potggowe dla stgzenia metanu w rownaniu kinetycznym
exponents at methane concentration in the kinetic equation
- stezenie skladnika, mol'm™
concentration of component
- energia aktywacji w j-tym réwnaniu kinetycznym, kJ-mol™
activation energy in the j-th kinetic equation
- stata szybkosci reakcji w j-tym réwnaniu kinetycznym, mol!® m3(- .71
reaction rate constant in the j-th kinetic equation
- stala gazowa, kJ'mol” -K!
gas constant
- szybko$é reakcji, mol'm™ -s™!
reaction rate
- czas, s
time
- temperatura, K lub °C
temperature
- §redni btad modutowy stgzenia wylotowego dla j-tej reakcji, %
average relative error for the outlet concentration of the j-th reaction
- $redni btad modutowy szybkosci j-tej reakcji, %
average relative error for the reaction rate of the j-th reaction
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AKRONIMY - ACRONYMS

HT - eksperymenty wysokotemperaturowe
High Temperature experiments
LT - eksperymenty niskotemperaturowe
Low Temperature experiments
MA38 - eksperymenty w monolicie A w reaktorze o srednicy 38 mm
experiments in monolith A in reactor with a diameter of 38 mm
MB65 - eksperymenty w monolicie B w reaktorze o $rednicy 65 mm
experiments in monolith B in reactor with a diameter of 65 mm
TFRR - termiczny reaktor rewersyjny
Thermal Flow Reversal Reactor
VAM - metan zawarty w powietrzu wentylacyjnym
Ventilation Air Methane
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ANNA PAWLACZYK, KRZYSZTOF GOSIEWSKI

SUMMARY OF HOMOGENEOUS COMBUSTION KINETIC STUDIES OF LEAN METHANE-AIR
MIXTURES IN MONOLITH BED

The paper presents results of kinetic studies of non-catalytic combustion of lean methane-air mixtures
in monolith bed in a wide range of temperatures being carried out within PhD Thesis [1].

Homogeneous oxidation of methane is obviously free-radical process that may consist of several
(to several hundreds) of elementary reactions. It is very important to find a suitable description of kinetic
mechanism of homogeneous methane combustion which will be a compromise between simple one- or
two- stage and multi- stage models based on large number of reactions to be convenient for complex
numerical simulation.

Computer thermal reversed flow reactor model simulations [18] with use of several kinetic models
[20-22, 25] revealed large differences in simulation results. Divergence concerned mainly ignition
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temperature of the reaction (difference approaching 290°C) what caused significant (of about 360°C)
change of simulated maximum reactor temperature. The first kinetic experiments [22] on the monolith
packing were carried out using ceramic samples with relatively narrow channel called in the paper as
Monolith A. Neither experiments nor kinetic models used in these simulations included CO generation in
products. As was shown in the further studies [23] CO production depends on the temperature and
environment in which combustion takes place, especially on the area of the surface in contact with the gas
phase.

Own kinetic studies were undertaken to obtain simplified model for combustion in the monolith
channels geometries forecasted for further industrial applications (called as Monolith B). The kinetic
experiments in [1] were carried out using a setup shown in Fig.1.The paper presents results of these
studies on thermal methane combustion over monoliths, moreover comparing them with the earlier results
carried out in the free space. The experiments revealed that reaction mechanism depends on temperature
in combustion zone. Therefore it is not possible describe process by kinetic equation (1) with the same
kinetic parameters in a wide range of temperature. This is confirmed by totally different values of Ej, k;;
obtained in experiments MB65/LT and MB65/HT. The problem with kinetic description in a wide range
temperature was solved by combining kinetic parameters, obtained in LT and HT experiments, in one
algorithm presented in [24].

The study revealed an influence of size, type of monolith’s surface and temperature in combustion
zone on the reaction mechanism and its kinetics. This has led to the conclusion that combustion in the
monolith is not purely homogeneous, since it combines heterogeneous effects of the free radicals
activation at the monolith surface with homogeneous combustion in the empty space of the monolith
channels. Either the kinetic equations of the type (1) parameters £, k;; or the light-off (i.e. ignition)
temperature significantly vary with the combustion temperature. Therefore a hypothesis that the share of
combustion type: heterogeneous with surface effect (on the monolith’s wall) and homogeneous (in the
free space) depends on the temperature in the combustion zone was formulated.
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Wyznaczono eksperymentalnie opory przeplywu i wspotczynniki transportu przy przeptywie powie-
trza przez piang¢ NiCr rozwazana jako nosnik katalizatora w reaktorach strukturalnych. Wspoétczynniki
whnikania ciepta wyznaczono ogrzewajac piang przeptywajacym przez nig pradem elektrycznym. Wspot-
czynniki wnikania masy wyznaczono w oparciu o analogi¢ Chiltona-Colburna. Otrzymane wyniki porow-
nano z reaktorem ze ztozem ziaren usypanych oraz monolitem.

Flow resistance and transport properties for air flow through metallic NiCr foam were experimentally stud-
ied. The foam was considered as a catalyst carrier in structured reactors. Heat transfer coefficients were deter-
mined by foam heating by electric current flowing directly through it. Mass transfer coefficiants were determined
based on the Chilton-Colburn analogy. The results were compared with packed bed and monolithic reactor.

1. WPROWADZENIE

Reaktory ze zlozem ziaren usypanych sa tradycyjnie stosowane w przemysle che-
micznym i rafineryjnym. Najwigksza zaleta tego rozwigzania jest jego prostota, niski
koszt oraz znana intensywno$¢ wnikania ciepta i masy do powierzchni ziaren. Ograni-
czeniem tego klasycznego rozwiazania sa duze opory przeplywu, warunkowane mata
wolna objetoscia ztoza (rzedu 0,3-0,6), oraz czgsto niewielkie wspotczynniki efek-
tywnosci ziaren [1]. Poszukiwania odmiennego rozwiazania przyczynito si¢ do wpro-
wadzenia ceramicznych monolitow jako alternatywy dla zloza ziaren. Dzigki
regularnej budowie, monolity charakteryzuja si¢ duzo mniejszymi oporami przeply-
wu, mniejsza jest takze intensywnos$¢ zjawisk transportowych.
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Pierwotne zastosowanie pian statych jako filtrow ciektych metali [2] szybko zosta-
to poszerzone o ich kolejne aplikacje. Ze wzgledu na swoje whasciwosci, takie jak:
znaczna porowato$¢, duza powierzchnia wlasciwa i stosunkowo mate opory przepty-
wu, struktury te sg brane pod uwagge jako alternatywne wypetnienie reaktorow [2,3].

Celem prezentowanej pracy byto eksperymentalne wyznaczenie wspotczynnikow
wnikania ciepta, wspotczynnikow transportu masy (stosujac analogi¢ Chiltona-
Colburna) oraz oporow przeptywu powietrza dla piany chromoniklowej 30 PPI (pores
per inch — porow na cal). Otrzymane wyniki porownano z tradycyjnymi rozwiazania-
mi: ztozem ziaren o $rednicy 2 mm i monolitem 100 cpsi (channel per square inch —
kanatow na cal kwadratowy).

2. METODYKA POMIAROW. CHARAKTERYSTYKA PIAN

Praca prezentuje wyniki badan dla piany metalowej NiCr 30 PPI (Recemat BV,
Holandia). Badania oporow przeptywu i wspotczynnikow transportu ciepla przepro-
wadzono w laboratoryjnym reaktorze o przekroju prostokatnym, 45x30 mm. Przez
reaktor przeptywalo powietrze tloczone dmuchawsa. Uzyskano predkosci w zakresie
0,6-11,1 m's™. Stosowano piang metalowa uformowana w ksztatcie prostopadtoscianu
wypehiajaca w petni przekrdj poprzeczny reaktora, wymiar w kierunku przeptywu
powietrza wynosit 10 mm. Piana byla ogrzewana ptynacym przez nia pradem elek-
trycznym o natezeniu do 150 A. Temperatury przeplywajacego powietrza oraz po-
wierzchni piany mierzono przy pomocy kilku termopar typu K. Termopary o $rednicy
0,05 mm przyklejono do powierzchni piany za pomoca specjalnego kleju, ktory za-
pewnial doskonaty izolacje elektryczna i odpowiednie przewodnictwo cieplne. Natg-
zenie przeptywu powietrza mierzono rotametrem, opory przeplywu powietrza przez
piang mierzono mikromanometrem Recknagla oraz miernikiem elektrycznym. Meto-
dyka prowadzenia pomiaréw zostata szerzej omoéwiona w pracach [4,5,6].

Charakterystyczne parametry badanej piany zostalty opisane w pracy [3].
W tab. 1 zestawiono najwazniejsze dane.

Tabela 1. Zmierzone parametry probki piany NiCr (w nawiasach dane producenta)
Table 1. Measured parameters of NiCr foam sample (producer's data in parentheses)

Srednia $rednica poréw, d, 0,64 (0,6):10° m
Srednia $rednica mostkow, d,, 0,12-10° m
Porowatos¢, € 0,879 (0,922)
Powierzchnia wlasciwa, a 7875 (2800) m>m™

Parametry morfologiczne piany (d,, dm, €, a) otrzymano korzystajac z mikrotomo-
grafu SkyScan 1172 (Aarselaar, Belgia) o mocy lampy rentgenowskiej 8 W i maksy-
malnym mozliwym napigciu 80 kV [2]. W nawiasach podano dane podawane przez
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producenta [8]. Wyniki otrzymane dla piany NiCr zestawiono w tab. 2 z parametrami
ztoza ziaren o $rednicy 2 mm oraz monolitu 100 cpsi.

Tabela 2. Parametry morfologiczne piany NiCr, usypanego ztoza ziaren 2 mm oraz monolitu 200 cpsi
Table 2. Morphological parameters of NiCr foam, packed bad of 2 mm grains and monolith 200 cpsi

- . Porowato$¢ €, | Powierzchnia wlasciwa a, Srednica dy,
Wypetnienie Opis 2. 3
- m°m mm

PianaNicr | 0 p(fa‘iw na 0,879 7875 0,64
Zioze ziaren | TOZTHAT Zaren 0,48 1570 2,0

2 mm

Monolit 100 kanagow 0.72 1339 dtugos¢ kanatu
na cal 200 mm

Rys. 1. Obraz piany NiCr z mikroskopu optycznego (Delta Optical, Polska)
Fig. 1. Digital Microscope image of NiCr foam (Delta Optical, Poland)

3. PODSTAWY TEORETYCZNE

Piany charakteryzuja si¢ struktura, ktora trudno jest opisaé uniwersalnym mode-
lem matematycznym. Jest to jedna z istotnych trudnosci projektowania reaktoréw
z wypetnieniem z pian. Dwa najczg$ciej spotykane warianty obliczania oporoéw prze-
ptywu to model oplywu ciata stalego oraz model przeptywu przez niezdefiniowany
material porowaty. W niniejszej pracy, bedacej wstegpem do badan pian statych, wy-
korzystano drugie podejscie. Otrzymane wyniki porownane zostaly z danymi literatu-
rowymi.
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Wspotczynniki oporu hydraulicznego Fanninga zostaty obliczone ze wzoru Darcy-
Weisbacha:

Ap pwi
- _9 0 1
Ay (1)
Wspotczynniki Fanninga korelowano rownaniem o postaci:
A
=—+B 2
f Re )

Liczb¢ Reynoldsa zdefiniowano z wykorzystaniem rzeczywistej predkosci gazu
(w=wy/¢€) i $redniej Srednicy pordw dy:

Re = 3)

Wspotczynniki wnikania ciepta obliczono na podstawie $redniej logarytmicznej
réznicy temperatur pomig¢dzy powierzchnia piany i1 przeplywajacym strumieniem
powietrza. Otrzymane wyniki opisano rownaniem:

Nu = CRe” Pr? (4)
W pracy nie zostaly przeprowadzane niezalezne badania transportu masy.

Wykorzystano analogi¢ Chiltona-Colburna, oméwiona w pracy Iwaniszyn i wsp. [7].
Analogia dla przeptywu laminarnego (Re<2100) ma postac:

2
o N T s 1 (5)

(6)
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Btad $redni mierzonych wartos$ci byt obliczany z zalezno$ci:

1 - xex Y i 1 -

_ p—i obl—i | _

= L3 e 15, G
nio nio

Xobi—i

4. WYNIKI POMIAROW

4.1. OPORY PRZEPLYWU
Wyniki badan oporéw przeptywu dla piany obejmujace 42 punkty pomiarowe sko-
relowano zaleznoscia:
16,99
Re

Btad s$redni wynosi 5,5%, natomiast btad maksymalny 16%, wspotczynnik korelacji
R?=0,97. Rys. 2 prezentuje otrzymane wyniki pomiaréw wraz z opracowana korelacja,
ponadto umieszczone zostaly rozwigzania dostgpne w literaturze.

f= +0,227 (8)

10

0,1 . . T . . T I e A

1 10 100 1000
Re

Rys. 2. Wyniki pomiarow oporéw przeptywu dla piany NiCr 30 PPI — zalezno$¢ wspotczynnikow
Fanninga od liczby Reynoldsa. Linia 1 — korelacja (8), 2 — Lacroix i wsp. [9], 3 — Giani i wsp. [10],
4 —Liuiwsp. [11]

Fig. 2. Pressure drop experimental results for NiCr 30 PPI foam — Fanning friction factor vs. Reynolds
number. Line 1 —eq. (8), 2 — Lacroix et al. [9], 3 — Giani et al. [10], 4 — Liuetal. [11]

Wyniki eksperymentalne nie pokrywaja si¢ z zadnym z prezentowanych modeli
zaczerpnigtych z literatury. Modele zaproponowane przez Giani i wsp. [10] oraz Liu
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1 wsp. [11] reprezentuja podejscie do przeplywu przez piang jako oplyw ciala statego.
Réznice wartos$ci pomigdzy uzyskanymi wynikami eksperymentalnymi a danymi lite-
raturowymi sa znaczne. Najwigksze rdznice obserwuje si¢ dla modelu Lacroix
1 wsp. [9]. Charakter zalezno$ci jest jednak podobny.

4.2. TRANSPORT CIEPLA I MASY

Podczas pomiaréw wnikania ciepta dla piany NiCr 30 PPI uzyskano 143 punkty
pomiarowe, ktore skorelowano zaleznoscia:

Nu =0,39Re™* Pr'? 9)

Btad $redni wynosi 7,1%, natomiast btad maksymalny 23,9%, wspotczynnik korelacji
R’=0,97. Rys. 3 przedstawia otrzymane wyniki pomiaréw wraz z opracowana korela-
cja, ponadto umieszone zostaty rozwiazania dostepne w literaturze.

100

10 |

Nu

1 10 100 1000

Rys. 3. Wnikanie ciepta dla piany NiCr 30 PPI — zaleznos¢ liczby Nusselta od liczby Reynoldsa.
Linia 1 — korelacja (9), 2 — Giani i wsp. [10], 3 —Albanakis i wsp. [12]
Fig. 3. Heat transfer for NiCr 30 PPI foam — Nusselt number vs. Reynolds number.
Line 1 —eq. (9), 2 — Giani et al. [10], 3 — Albanakis et al. [12]

Z wykresu na rys. 3 wynika, ze dane eksperymentalne leza pomigdzy korelacjami
zaproponowanymi przez Giani i wsp. [10] oraz Albanakisa i wsp. [12]. Zakres liczb
Reynoldsa w pracach [10, 12] istotnie rozni si¢ od stosowanego w prezentowanych
badaniach. Jest to gtéwnie wynikiem odmiennej definicji liczby Reynoldsa. Autorzy
cytowanych tu prac [10,12] modelowali przepltyw przez piany jako opltyw ciata stale-
go, a w liczbie Reynoldsa stosowali $rednia $rednice mostka piany (strut), ktora jest
zwykle kilka razy mniejsza, niz stosowana w niniejszej pracy, w definicji liczby Rey-
noldsa, przeci¢tna Srednica poru (komorki) piany. Bylo to konsekwencja wstepnego
zatozenia odmiennego modelu, a mianowicie przeptywu laminarnego przez kapilare,
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wzglednie niezdefiniowane ciato porowate. W tej sytuacji wyniki prac [10, 12] musia-
ly zosta¢ ekstrapolowane, aby osiagna¢ zakres liczb Reynoldsa stosowany w prezen-
towanych badaniach. Roznice zakresow liczb Reynoldsa w niniejszej pracy
i w cytowanych artykutach [10, 12] nie wynikaja zatem z istotnie odmiennych geome-
trii badanych pian ani ze znacznie si¢ rézniacych si¢ natgzen przeptywu gazu, lecz
gléwnie z zasadniczo réznych definicji liczby Reynoldsa.

Stosujac analogi¢ Chiltona-Colburna dla przeptywu laminarnego, szerzej opisana
w pracy Iwaniszyn i wsp. [7], otrzymano rownanie dla transportu masy:

Sh=0,39Re"* Sc'? (10)

Wyniki przedstawiono na rys. 4; naniesiono rowniez dane literaturowe.

100 -

10

Sh

1

1 10 100 1000
Re

Rys. 4. Wnikanie masy dla piany NiCr 30 PPI — zalezno$¢ liczby Sherwooda od liczby Reynoldsa.
Linia 1 — réwnanie (10), 2 — Giani i wsp. [10], 3 — Garrido i wsp. [13]
Fig. 4. Mass transfer for NiCr 30 PPI foam — Sherwood number vs. Reynolds number. Line 1 — eq. (10),
2 — Giani et al. [10], 3 — Garrido et al. [13]

5. POROWNANIE Z TRADYCYJNYMI WYPELNIENIAMI REAKTOROW
KATALITYCZNYCH

Wyniki uzyskane dla piany NiCr 30 PPI zostaty poréwnane z klasycznymi wypet-
nieniami reaktorow: monolitem 100 cpsi oraz ztozem usypanych ziaren o §r. 2 mm.
Opory przeptywu ziaren usypanych obliczono z rownan Erguna [14], a liczby Sher-
wooda uzyskano stosujac rownania podane przez Wakao i Kaguei [16], wspotczynniki
oporu hydrodynamicznego Fanninga oraz liczby Sherwooda dla monolitu obliczono
ze wzoréw Hawthorne’a [15]. Na rys. 5 porownano wspotczynniki Fanninga dla zba-
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danej piany oraz monolitu i ztoza usypanych ziaren. Z kolei na rys. 6 poréwnano licz-
by Sherwooda.

100,00

10,00 - ztoze ziaren 2mm

1

0,10 - monolit 100 cpsi

0,01 T T

1 10 100 1000
Re

Rys. 5. Porownanie wspotczynnikow hydrodynamicznych Fanninga dla piany NiCr 30 PPI, ztoza ziaren
o $rednicy 2 mm oraz monolitu 100 cpsi
Fig. 5. Comparison of flow resistances for NiCr 30 PPI foam, packed bed of 2 mm grains and monolith
100 cpsi

100,00

zloze ziaren 2mm

= 1000 M
v
p

monolit 100 cpsi

1,00 T
10 100 1000
Re
Rys. 6. Poréwnanie intensywnosci transportu masy dla piany NiCr 30 PPI, ztoza ziaren 2mm oraz
monolitu 100 cpsi
Fig. 6. Comparison of mass transfer intensity for NiCr 30 PPI foam, packed bed of 2 mm grains and
monolith 100 cpsi
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Z przedstawionego na rys. 5 wykresu wynika, ze opory przeptywu dla badanej
piany sa mniejsze niz dla ztoza ziaren, ale nieco wigksze niz dla monolitu, zwlaszcza
dla zakresu Re>50. Wykres na rys. 6 wskazuje na mniejsza intensywno$¢ transportu
masy dla piany w poroéwnaniu ze zlozem 2 mm ziaren, natomiast w poréwnaniu
z monolitem intensywnos$¢ transportu masy jest wigksza. Piang NiCr mozna wigc
uznaé za rozwiazanie posrednie pomi¢dzy monolitem a zlozem ziaren, biorac pod
uwage zardéwno opory przeptywu, jak tez intensywno$¢ transportu masy.

WNIOSKI

W pracy przedstawiono korelacje opisujace opory przeptywu, transport ciepta
1 masy dla piany metalowej NiCr o gestosci poréw 30 PPI. Korelacje odzwierciedlaja
wyniki eksperymentéw z zadowalajaca dokladno$cia. Rozrzut wynikow literaturo-
wych jest znaczny, uzyskane rezultaty mieszcza si¢ w ich obszarze.

Interesujace wihasciwosci pian, przede wszystkim duza powierzchnia wiasciwa,
powoduja zainteresowanie nimi jako potencjalnymi no$nikami katalizatorow.
W szczegolnosci ich charakterystyki transportowe i hydrodynamiczne wydaja sig
korzystne dla szybkich reakcji katalitycznych. Opory przeptywu przez piany sa rela-
tywnie niewielkie.

OZNACZENIA - SYMBOLS

d, — $rednia $rednica poréw, m
average pores diameter

d, — $rednia $rednica mostkow, m
average struts diameter

a — powierzchnia whasciwa, m™
specific surface area

A — pole przekroju poprzecznego probki, m?
cross section of the sample

f — wspolczynnik oporu hydrodynamicznego Fanninga, bezwymiarowy
Fanning friction factor

Nu — liczba Nusselta, Nu=a dp A"’
Nusselt number

Pr — liczba Prandtla, Pr=c, n Al
Prandtl number

Re — liczba Reynoldsa, Re=w, d,, p n!
Reynolds number

Sc — liczba Schmidta, Sc=n p' D,
Schmidt number

Sh ~ liczba Sherwooda, Sh=kc d, D,
Sherwood number

w — predkos$¢ rzeczywista ptynu, m-s”’

interstitial fluid velocity
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Wo — predkos¢ rednia ptynu (liczona na przekroj pustego aparatu), m-s™'
superficial fluid velocity

AP — opor przeplywu, Pa
pressure drop (flow resistance)

o — wspolczynnik wnikania ciepta, W-m2K'!
heat transfer coefficient

€ — wolna objgtos¢
void volume

n — dynamiczny wspotczynnik lepkosci, Pa-s
dynamic viscosity

A — wspolczynnik przewodzenia ciepta, W-m™-K!
thermal conductivity

p — gestose, kg~m’3
density

NDEKSY DOLNE I GORNE — SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS

exp — warto$¢ eksperymentalna
experimental

obl — warto$¢ z korelacji
correlation
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ANDRZEJ KOLODZIEJ

FLOW RESISTANCE, TRANSPORT PHENOMENA FOR METALLIC FOAM: EXPERIMENTS

Solid metallic foams are relatively new materials in chemical and process engineering. They offer
several advantages, like: high specific surface area, large porosity and low flow resistance. Foams have
been originally developed as filters for liquid metals purification [2], but nowadays they are applied to
many purposes in chemical industry, for example as an interior filling of heat exchangers or air-oil sepa-
rators. The also display very interesting properties as a structured catalyst carrier.

In this paper, the experimental study is presented on flow resistance, heat and mass transfer of NiCr
metallic foam. The average foam density, according to the manufacturer (Recamet BV, Netherlands), is
30 pores per inch (PPI). Foam is characterized by computer microtomography (SkyScan 1172, Aarselaar,
Belgium) to derive geometrical factors, like specific surface area, pore and strut dimensions; the data were
presented previously by Gancarczyk et al. [3]. In the second section, the experimental description was
given. The heat transfer intensity was measured applying electrical heating of metallic foam by the current
flowing directly via the foam body. The temperatures of flowing gas stream and of foam surface were
measured by several thermocouples; these measuring the surface temperature were pasted up using spe-
cial epoxide glue securing good heat conduction and excellent electric isolation. Flow resistance was
measured using the Recknagel micromanometer. Experimental method was the same as in the works of
Kotodziej and Lojewska [4,5], or Ochonska-Kryca et al. [6].

In the third section, Fanning friction factor (eq. 1), Reynolds number (eq. 3) are defined. In this pa-
per, flow mechanism is defined arbitrally as a flow through undefined porous material. The flow resis-
tance results are presented in terms of Fanning friction factor versus Reynolds number (fig. 2) and
compared with literature models given by Lacroix et al. [9], Giani et al. [10] and Liu et al. [11]. The
results of heat transfer are presented in terms of Nusselt versus Reynolds numbers (fig. 3) and also com-
pared with other equations from the literature, given by Giani et al. [10] and Albanakis et al. [12] The
heat and mass transfer analogy, discussed thoroughly in [7] was used to transform the heat transfer results
to the mass transfer representation (fig. 4) and a comparison was presented with equations given by Giani
et al. [10] and Garrido et al. [13].

New equations (eq. 8, 9, 10) describing the hydrodynamic, mass and heat transport for metallic foams
are proposed. The results are compared with the literature and also compared with packed bad of 2 mm
grains and monolith 100 cpsi. The heat and mass transfer intensity of the studied foam is satisfactorily
high, while its flow resistances is low, much lower than that of packed bad of grains, and comparable with
monolith for small Reynolds numbers. Metallic foams appear as promising catalyst carrier for many fast
catalytic reaction.
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NANOCZASTKI ZLOTA JAKO AKTYWNE KATALIZATORY
UTLENIANIA GLUKOZY

Dpolitechnika Slaska, Wydziat Chemiczny, Katedra Inzynierii Chemicznej i Projektowania Procesowego,
ul. Ks. M. Strzody 7, 44-100 Gliwice
IInstytut Inzynierii Chemicznej PAN, Gliwice, ul. Battycka 5, 44-100 Gliwice

W pracy przedstawiono wilasciwosci katalizatorow do selektywnego utleniania glukozy za pomoca
nadtlenku wodoru do kwasu glukonowego. Katalizatory otrzymano poprzez osadzenie nanoczastek ztota
na modyfikowanych tlenkiem tytanu mezostrukturalnych materiatach SBA-15. Zbadano wptyw ilosci
wprowadzonego tlenku tytanu i sposobu osadzania nanoczastek na aktywnos$¢ katalityczna oraz
wilasciwosci strukturalne otrzymanych materialow.

Our research work was focused on selective, catalytic oxidation of glucose to gluconic acid with
hydrogen peroxide as oxidant. Proposed catalysts consist of gold nanoparticles supported on alumina and
titania functionalized mesoporous SBA-15 material. The catalytic activity and structural properties
of obtained materials were investigated.

1. WPROWADZENIE

Odkrycie przez Harutg¢ [1] Kkatalitycznych wlasciwosci nanoczastek ztota
spowodowato, ze jest ono od kilkunastu lat obiektem badan wielu naukowcow.
Prowadzone sa szeroko zakrojone badania dotyczace ich wlasciwosci, metody
przygotowania oraz potencjalnego zastosowania [2—6]. Na szczegdlng uwage
zastuguje ztoto naniesione w postaci nanoczastek na tlenki metali, gdyz wykazuje
wtedy wysoka aktywnos¢ katalityczna w reakcjach utleniania w stosunkowo niskich
temperaturach oraz przy uzyciu niewielkiej ilosci katalizatora [7-9]. Co wigcej,
katalizatory po reakcji moga by¢ z tatwoscia wydzielone z mieszaniny poreakcyjnej
1 ponownie uzyte w kolejnym procesie, co z punktu widzenia ekologicznego oraz
ekonomicznego jest bardzo wazne [10—12]. Dlatego tez podejmuje si¢ coraz wigcej
préb katalizowania nanoczastkami ztota komercyjnie waznych reakcji chemicznych.
Przyktadem takiej reakcji jest utlenianie glukozy do kwasu glukonowego za pomoca
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H,O, lub tlenu. Kwas glukonowy oraz jego sole sa obecnie bardzo waznymi
produktami przemystowymi,wykorzystywanymi migdzy innymi w przemysle
spozywczym, drogeryjnym, tekstylnym, metalurgicznym i farmaceutycznym [13].
Swiatowa produkcja kwasu glukonowego oparta jest glownie na procesach
biotechnologicznych. Wada tej metody jest trudno$¢ utrzymania wysokiej
selektywnos$ci reakcji oraz produkcja duzej ilosci odpadow, w zwiazku z czym
poszukuje si¢ nowych metod otrzymywania kwasu glukonowego [14, 15].

Gloéwnym celem pracy bylo otrzymanie efektywnych, katalizatorow na bazie
krzemionkowych, mezostrukturalnych materiatow typu SBA-15, modyfikowanych
tlenkiem tytanu, a nastgpnie aktywowanych nanoczastkami zlota metoda
osadzeniowo-straceniowa z uzyciem mocznika oraz koloidalno-osadzeniowa (CD)
z wykorzystaniem borowodorku sodu jako czynnika redukujacego. Jako nosnik
wybrano materiat typu SBA-15, ze wzgledu na specyficzne wilasciwosci, tj. duza
powierzchni¢ wlasciwa oraz waski rozktad wielkosci jednorodnych, heksagonalnie
uporzadkowanych porow. Ponadto charakteryzuje si¢ on dobra stabilno$cia
hydrotermalna oraz grubymi $cianami szkieletu krzemowego [16].

Zbadane zostaly wlasciwosci fizykochemiczne otrzymanych materialow
metodami: adsorpcji azotu, SAXS, XRD oraz TEM. Wiasciwosci katalityczne
otrzymanych materiatdéw byty weryfikowane w reakcji utleniania glukozy za pomoca
nadtlenku wodoru.

2. CZESC DOSWIADCZALNA

Synteza katalizatoréw skladata si¢ z trzech zasadniczych etapow. Pierwszym
z nich byla synteza krzemionkowego nosnika typu SBA-15 zgodnie z procedura
zaproponowana przez Zhao [16].

Nastepnie posyntezowo funkcjonalizowano otrzymane no$niki tlenkiem tytanu,
zgodnie z nastgpujaca procedura: 1g nosnika, uprzednio poddanego adsorpcji pary
wodnej (2 h) i wygrzanego w 200 °C (2 h), dodano do 35 cm’ roztworu
di-izo-propoksy-bis-acetyloacetonian tytanu (IV) w etanolu i mieszano w 40 °C (24 h).
Nastegpnie po odparowaniu rozpuszczalnika material poddawano kalcynacji
w temperaturze 500 °C (8 h), stosujac szybko$é grzania 1,3 °C'min”. Wprowadzona
ilo$¢ tytanu wynosita 1, 2, 5 %.

Nanoczastki ztota osadzano na modyfikowanych nosnikach metoda mocznikowa
lub koloidalno-osadzeniowa (CD) [17, 18]. W pierwszej metodzie 1 g no$nika
dodawano do 50 ¢cm’ roztworu mocznika (0,21 M1"') i mieszano w 80 °C (1 h),
po czym wkraplano 2,1 cm’ roztworu HAuCl, (10 gl1™) i kontynuowano mieszanie
przez 20 h w tej samej temperaturze, chroniac mieszaning przed dostgpem S$wiatla.
Nastepnie materiat odfiltrowywano, przemywano kilkakrotnie woda destylowana,
suszono w 80 °C, a nastepnie wygrzewano w 200 °C (2 h). W metodzie CD
otrzymywano najpierw koloidalny roztwor ztota w wodzie w reakcji redukcji HAuCly
(0,2 g1™") za pomoca $wiezo przygotowanego 0,1 M roztworu NaBH,, w obecnosci
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alkoholu  poliwinylowego, jako stabilizatora  powstajacych  nanoczastek.
Do otrzymanego koloidalnego roztworu, zawierajacego 0,01 g Au, wprowadzano 1 g
nosnika i mieszano przez 1,5 h. Nastgpnie zawiesing filtrowano, osad przemywano
kilkakrotnie woda destylowana i suszono w 80 °C. W obu metodach ilo$¢
wprowadzonego zlota wynosita 1 %, a jako jego prekursor stosowano kwas
chloroztotowy (HAuCl, 4H,0).

Wiadciwodci materialow charakteryzowano za pomoca nast¢pujacych technik
badawczych: adsorpcji azotu (Micromeritics ASAP 2020), matokatowego (SAXS)
i wysokokatowego (XRD) rozpraszania promieni rentgenowskich (Bruker DS
Advance spectrometer), transmisyjnej mikroskopii elektronowej, TEM (JOEL 3010).

Wiasciwoscei katalityczne materiatow badano w reakcji utleniania glukozy do
kwasu glukonowego za pomoca nadtlenku wodoru. Proces prowadzono w reaktorze
okresowym, stosujac 120 cm® 1 M roztworu glukozy oraz stosunek molowy H,0, do
glukozy 1:1. Roztwor H,O, (30 %) dodawano w jednej dawce. Stgzenie katalizatora
wynosito 3,2 g1”, a powstajacy kwas glukonowy neutralizowano za pomoca 2 M
roztworu KOH, utrzymujac pH w zakresie 7,5 — 8,5. Reakcje prowadzono w 60 °C,
stosujac mieszanie z szybkoscia 400 obrotoéw na minutg. Stopien konwersji glukozy
obliczano na podstawie iloéci roztworu wodorotlenku potasu zuzytego do neutralizacji
powstatego kwasu. Sktad mieszaniny reakcyjnej analizowano za pomoca HPLC.

3. OMOWIENIE WYNIKOW

3.1. WEASCIWOSCI STRUKTURALNE

Na podstawie danych adsorpcyjnych otrzymanych 2z niskotemperaturowej
adsorpcji azotu wyznaczano parametry tekstury oraz rozklady objetosci porow
otrzymanych materiatow. Poréwnano wlasciwosci trzech Kkatalizatorow z rozna
zawartoscia tlenku tytanu: 1 % (AulTiS), 2 % (Au2TiS) oraz 5 % (AuSTiS),
w ktérych nanoczastki ztota zostaly wprowadzone metoda mocznikowa. Wyznaczono
powierzchni¢ wlasciwa Spgr, objgto$¢ porow V), oraz $rednig Srednicg pordw Dpgyy.
Wyniki zestawiono w Tabeli 1, izoterm¢ adsorpcji i desorpcji oraz rozktad wielkosci
porow dla reprezentatywnej probki przedstawiono na rys. 11 2.
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Tabela 1. Wiasciwosci strukturalne
Table 1. Structural properties

Nazwa SBET VP DBJH
[m/g] [em’/g] [nm]

SBA-15 848 0,87 5.5
ITiS 793 0,82 53
AulTiS 463 0.73 7.0
SBA-15 915 0,98 6.2
2TiS 825 0.86 5.5
Au2TiS 425 0.76 7.7
SBA-15 869 0,89 6.9
STiS 740 0,78 5.5
AuSTiS 357 0.66 7.3

Krzemionkowe materiaty SBA-15 charakteryzowaly si¢ duza powierzchnia
wlasciwag 848 — 915 mz'g'l, objetoscia poréw w zakresie 0,87 — 0,98 cm3‘g'l oraz
waskim rozktadem wielko$ci poréw w zakresie $rednic 5,5 — 6,9 nm.

Modyfikacja no$nika tlenkiem tytanu spowodowala nieznaczne zmniejszenie
powierzchni wiasciwej, objetoséci oraz wielkosci porow o okoto 6 — 15 % w zaleznoSci
od ilosci wprowadzonego tlenku. Natomiast osadzenie nanoczastek ztota
spowodowato znaczne zmniejszenie powierzchni wlasciwej, nawet o 50 %.
Zmniejszyta si¢ rowniez objgtosci poréw, przy jednoczesnym zwigkszeniu ich $rednic
(Tabela 1).

Na podstawie izoterm adsorpcji i desorpcji (rys. 1) stwierdzono, iz otrzymano
materialy mezoporowate o uporzadkowanej  strukturze. Potwierdza to
charakterystyczny przebieg izoterm, ktore zgodnie z klasyfikacja IUPAC sa typu IV
ze stroma pgtla histerezy (H1) dla wysokich ci$nien wzglednych. Po modyfikacji
SBA-15 tlenkiem tytanu ksztalt izoterm nie zmienit si¢, co wskazuje, ze struktura
SBA-15 zostala zachowana. Wykres przedstawiony na rys. 2 potwierdza, ze
otrzymano materiat posiadajacy waski rozktad jednorodnych porow.
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Rys. 1. Izotermy adsorpcji/desorpcji N, dla SBA-15 oraz po jego modyfikacji tlenkiem tytanu i aktywacji
nanoczastkami ztota
Fig. 1. Nitrogen adsorption/desorption isotherms for pristine and modified SBA-15 with titania and gold
nanoparticles

—eSBA-15
] . —e—ITiS
AulTiS

0.6

04

dVv/dD (cm®g' nm™)

0,2

0,0

1 i 10 100
Srednica poréw (nm)

Rys. 2. Rozktad wielko$ci porow w czystym, zmodyfikowanym tlenkiem tytanu oraz nanoczastkami
zlota SBA-15
Fig. 2. Pore size distribution in pristine and modified SBA-15 with titania and gold nanoparticles

Zachowanie heksagonalnego uporzadkowania poréw potwierdzaja badania
materiatow metoda XRD w zakresie matych katow 20. Modyfikacja i aktywacja
no$nikow nie powodowata zmian strukturalnych (rys. 3, 4). Rowniez ilo$é
wprowadzanego tlenku tytanu nie miata wplywu na charakterystyczne
uporzadkowanie (rys. 3).
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Rys. 3. Widma SAXS SBA-15 oraz po jego modyfikacji tlenkiem tytanu
Fig. 3. SAXS spectra of pure and titania modified SBA-15
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Rys. 4. Widma SAXS materiatow aktywowanych nanoczastkami ztota
Fig. 4. SAXS spectra of materials activated with gold nanoparticles

Badania materiatow metoda XRD w zakresie katow 20 od 5° do 60° potwierdzity
obecnos¢ amorficznej krzemionki w szkielecie — §wiadczy o tym szeroki refleks
w zakresie katow 20 od 15° do 30° (rys. 5). Z kolei, dobrze widoczne refleksy dla
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20 = 38° i 44°, charakterystyczne dla ptaszczyzn krystalograficznych 111 i 200 ztota
o strukturze regularnej, $wiadcza o wprowadzeniu do nosnika polikrystalicznych
nanoczastek ztota o wielkosci od kilku do ok. 30 nm.
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Rys. 5. Widma XRD materiatow aktywowanych nanoczastkami ztota
Fig. 5. XRD spectra of materials activated with gold nanoparticles

Heksagonalne  uporzadkowanie poréw  potwierdzono réwniez metoda
transmisyjnej mikroskopii elektronowej, a obraz materiatu SBA-15 przedstawiono na

rys. 6.

Rys. 6. Obraz TEM SBA-15; powierzchnia rownolegta do porow
Fig. 6. TEM image of SBA-15; longitudinal section (view along the pore direction)
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3.2. BADANIA KATALITYCZNE

Wiasciwosci katalityczne materiatow badano w reakcji utleniania glukozy do
kwasu glukonowego za pomoca nadtlenku wodoru. Witasciwosci te oceniano na
podstawie zmiany stopnia konwersji glukozy w czasie, ktory byt obliczany z ilo$ci
roztworu wodorotlenku potasu zuzytego do neutralizacji powstatego kwasu.

Na rys. 7 przedstawiono zaleznos¢ konwersji od czasu dla procesu utleniania
glukozy za pomoca H,O, (stosunek molowy reagentéw 1 : 1) w obecnosci trzech
katalizatoréw z rozna zawartoscig tlenku tytanu: 1 % (AulTiS), 2 % (Au2TiS) oraz
5 % (Au5TiS) oraz po ich bezposredniej obrobee termicznej przed wprowadzeniem do
reaktora (2 h, 200 °C). Wszystkie otrzymane materialy byly aktywne w procesie
utleniania, a ich aktywnos¢ katalityczna silnie zalezata od ilo$ci tlenku tytanu.
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Rys. 7. Wplyw ilosci tlenku tytanu oraz obrobki termicznej (W) na zmiany konwersji glukozy w czasie
Fig. 7. Glucose conversion vs. time for catalysts with different titania content and after thermal treatment
(W)

Najwigksza konwersje uzyskano w obecno$ci katalizatora zawierajacego 1 %
tlenku tytanu. Zwigkszenie jego ilos¢ do 5% spowodowato drastyczne obnizenie
konwersji o okoto 80%. Natomiast wygrzanie katalizatoréw bezposrednio przed
wprowadzeniem do reaktora spowodowalo zwigkszenie ich aktywnosci, okoto 17 %
dla najlepszego katalizatora (AulTiS). Taka zmiana wilasciwosci katalitycznych
badanych  materiatbw  spowodowana jest prawdopodobnie  zwigkszeniem
hydrofobowosci powierzchni katalizatorow.
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Otrzymano roéwniez katalizator, w ktérym nanoczastki zlota byly osadzone na
no$niku metoda koloidalno-osadzeniowa (Au(KO)1TiS), w celu porownania wptywu
metody osadzania na wilasciwosci katalityczne (rys. 8). Uzyskana aktywos$¢ byla
mniejsza (ok.12 %) niz w przypadku katalizatoréw otrzymanych metoda mocznikowa.
Zaleta otrzymanych katalizatorow byla wysoka selektywno$¢ tworzenia kwasu
glukonowego, siggajaca 96 %.
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Rys. 8. Poréwnanie katalizatorow
Fig. 8. Comparison of the catalysts

4. WNIOSKI

Metoda mocznikowa osadzania nanoczastek ztota na modyfikowanych tlenkiem
tytanu SBA-15 umozliwia otrzymanie aktywniejszych materialow niz
w metodzie koloidalno-osadzeniowej (CD).

e Otrzymano aktywne katalizatory w procesie utleniania glukozy za pomoca
nadtlenku wodoru.

e Najwicksza aktywnos$cia charakteryzowat si¢ katalizator, w ktorym nanoczastki
ztota otrzymano metoda mocznikowa na nosniku, modyfikowanym tlenku
tytanu w ilosci 1 % 1 wygrzanym bezposrednio przed procesem utleniania.

e Uzyskano wysoka selektywnos¢ tworzenia kwasu glukonowego, dochodzaca do

96 %.
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KLAUDIA ODROZEK, KATARZYNA MARESZ, AGNIESZKA KORENIUK, JULITA MROWIEC-BIALON

GOLD NANOPARTICLES AS ACTIVE CATALYST OF GLUCOSE OXIDATION

Gold catalysts are under investigation by many scientists nowadays, because of their unique
properties. Especially when they are deposited as nanoparticles on the selected group of metal oxide, it
exhibit extraordinary high catalytic performances. Moreover gold can catalyze reaction under mild
conditions and they are active in extremely small amounts. That is why more and more industrially
important
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reaction are tested and investigated toward application of gold nanoparticles as their catalyst. One of them
is oxidation of glucose to gluconic acids and its derivatives which are nowadays considered as very
important industrial products. There are widely used nearly in all branches from the medicine, pharmacy,
food industry to metallurgy. Despite of some disadvantages such as lack of ability to control formation
of by-products and problem with production of large amount of waste, the biotechnological process is
much often used then the catalytic ones. That is why our research group are working on preparation and
utilization gold catalyst for this commercially very important reaction.

Our catalysts consist of gold nanoparticles supported on SBA-15 materials, which are characterized
by large specific surface area, narrow pore size distribution, large pores size and thick silica walls and
high thermal stability. Furthermore they contain micropores which interconnect hexagonally ordered
mesopores, what additionally facilitate diffusion inside the whole porous structure and may offer benefits
as catalysts support.

Catalysts were obtained by functionalization of SBA-15 materials with titania oxide using
post-synthesis method and subsequent activation with gold nanoparticles by two methods: deposition-
precipitation and colloidal-deposition.

The materials prepared had hexagonal arrangement of pores with diameter ca. 7 nm and large specific
surface area in the range of 460 to 350 m*g™' with titania content 1 wt % to 5 wt %, respectively.

Catalytic properties of materials were investigated in the reaction of glucose oxidation with hydrogen
peroxide as an oxidant. The activity of materials strongly depended on the titania content and preparation
method. The highest activity was obtained for catalyst with 1 wt % of titania and activated with gold
nanoparticles using deposition-precipitation method. Direct thermal treatment of catalyst before oxidation
process resulted in significant increase of glucose conversion. Selectivity toward gluconic acid formation
was ca. 96 %.
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ANNA GANCARCZYK, MARCIN PIATEK, MIECZYSEAW JAROSZYNSKI

ZAWIESZENIE CIECZOWE DLA DWUFAZOWEGO PRZEPLYWU
PRZEZ Zt.OZE PIAN STALYCH

Instytut Inzynierii Chemicznej PAN Gliwice, ul. Battycka 5, 44-100 Gliwice

Wyznaczono eksperymentalnie wartosci zawieszenia cieczowego dla reaktora trojfazowego wypel-
nionego ztozem pian statych. Stwierdzono, ze powszechnie stosowany czas ociekania ztoza, w ociekowej
metodzie wyznaczania zawieszenia cieczowego, dla wypetnienia w postaci pian statych jest zbyt krotki.
Opracowano rownanie korelujace zmierzone warto$ci zawieszenia cieczowego w zaleznosci od parame-
trow operacyjnych reaktora.

The liquid holdup was determined experimentally for a trickle bed reactor with the solid foam filling.
It was found that the commonly applied drainage time is too short to determine the liquid holdup
properly. The liquid holdup was correlated against reactor operational parameters.

1. WPROWADZENIE

Piany stale, metalowe lub ceramiczne, sa znane juz od wielu lat. Ze wzglgdu na
ich atrakcyjne wtasciwosci termiczne, mechaniczne, elektryczne i akustyczne struktu-
ry te znalazly szerokie zastosowanie w roznych gateziach przemystu. W ostatnich
latach zwrécono uwage na mozliwosci wykorzystania pian statych jako wymiennikow
ciepta, mieszaczy statycznych, katalizatoréw lub strukturalnych no$nikow katalizato-
row [1-6]. Struktury te bowiem reprezentuja grupe materiatow charakteryzujacych sig
duza powierzchnia wlasciwa przy réwnoczesnym matym oporze przeptywu plynow
przez ztoze. Wihasciwosci te wynikajg gtownie z ich otwartej struktury komorkowej
i stosunkowo duzej porowatosci (wolnej objetosci), wynoszacej nawet do 97%.

Piany state, jak dotad, nie zostaly jeszcze zastosowane w przemysle jako wypetnienie
reaktorow wielofazowych. Znaczna czg§¢ pozycji literaturowych, prezentujacych
wyniki otrzymane dla tego typu aparatow, odnosi si¢ jedynie do jednofazowego prze-
ptywu gazu przez ztoze pian statych [np. 3—12 ]. Natomiast liczba prac dotyczacych
hydrodynamiki reaktora wielofazowego, w ktdérym gaz i ciecz ptyna w dot kolumny
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po powierzchni ciata statego, a zatem aparatu powszechnie stosowanego w przemysle
chemicznym czy petrochemicznym, jest niewielka [13-15]. Ewentualne zastosowanie
reaktorow trojfazowych wypetnionych pianami stalymi wymaga badan, na podstawie
ktérych wyznaczone zostana podstawowe parametry hydrodynamiczne aparatu, co
jest niezbedne przy opracowywaniu modelu matematycznego reaktora. Kluczowym
parametrem, ktérego znajomos¢ jest konieczna przy projektowaniu i przenoszeniu
skali aparatu jest, obok spadku ci$nienia gazu w zlozu, zawieszenie cieczowe. Ilo$¢
cieczy zawieszonej na wypeknieniu jest identyfikowana z grubos$cia filmu pokrywaja-
cego wypelnienie. Wzrost jego grubosci nie tylko zmniejsza swobodna objetosé ztoza,
przez ktora ptynie faza gazowa (a wige zwigksza opory przeptywu tej fazy), ale row-
niez zmienia warunki transportu gazowego reagenta do aktywnej powierzchni kontak-
tu. Zawieszenie cieczowe jest rowniez waznym parametrem bezpieczenstwa
procesowego, szczegbdlnie wowczas, gdy w uktadzie zachodzi reakcja silnie egzoter-
miczna. Optywajacy wypetnienie film cieczy odprowadza ciepto reakcji, a rownocze-
$nie zapobiega niebezpieczenstwu tworzenia si¢ tzw. ,goracych miejsc” na
niezmoczonej powierzchni kontaktu, wynikiem czego moze by¢ zniszczenie aktywne-
go katalitycznie ztoza. Ilo$¢ cieczy zawieszonej na wypehieniu wptywa rowniez na
selektywnos¢ procesu, nie jest bowiem obojetne, czy reakcja zachodzi na czgsciowo
zmoczonej (lub zwilzonej), czy tez calkowicie zmoczonej powierzchni ziarna, przy
czym pod pojgciem powierzchni zmoczonej rozumiana jest powierzchnia po ktorej
ciecz sptywa w postaci cienkiego filmu, natomiast na powierzchni zwilzonej ciecz
utrzymywana jest w wyniku oddzialywan miedzyczasteczkowych.

Calkowite zawieszenie cieczowe (&), okreslane jako stosunek objgtosci cieczy za-
trzymanej w zlozu w czasie pracy reaktora do objgtosci zajmowanej przez wypehie-
nie, jest, w przypadku ztoza porowatego, sumg dwoéch skltadowych: zawieszenia
cieczowego wewngetrznego i zewngetrznego. Wewngtrzne zawieszenie cieczowe (Een)
jest stosunkiem objgtosci cieczy zatrzymanej za pomoca sit kapilarnych w porach
katalizatora do jego objetosci. Zewngtrzne zawieszenie cieczowe (&..,) jest natomiast
stosunkiem objetosci cieczy zatrzymanej na powierzchni katalizatora do objetosci
zajmowanej przez wypetnienie. Dla wypelnienia nieporowatego, jakim sa np. piany
metalowe, moéwi¢ mozna tylko o zewngtrznym zawieszeniu cieczowym, ktére jest
sumag zawieszenia dynamicznego (&) oraz statycznego (&.). Dynamiczne zawiesze-
nie cieczowe jest to objetos¢ cieczy, ktéra ptynie swobodnie po powierzchni wypet-
nienia w czasie pracy reaktora, i zwykle definiowane jest jako stosunek objetosci
cieczy, ktora sptynie z powierzchni ztoza po rownoczesnym odcigciu doptywu i od-
ptywu mediéw, do objetosci pustego aparatu. Jego wielkos$¢ zalezy zaréwno od para-
metrow ruchowych reaktora (cis$nienia, natezenia przeptywu faz), jak i wlasciwosci
fizycznych ptynacych ptynow (gestosci, lepkosci, napigcia powierzchniowego). Sto-
sunek objetosci cieczy, ktora po ocieknigciu pozostanie w ztozu do objgtosci zajmo-
wanej przez ztoze daje wielko$¢ statycznego zawieszenia cieczowego.

Do pomiaru zawieszenia cieczowego w kolumnach wypeklionych stosowane sa
rozne techniki eksperymentalne, ktore szczegbtlowo omdwione zostaty w pracy [16].
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Jedna z nich jest metoda ociekowa, polegajaca na pomiarze obj¢tosci cieczy sptywa-
jacej ze ztoza po zatrzymaniu zasilania reaktora obiema fazami. W wyniku pomiaru
otrzymuje si¢ sktadowa dynamiczng zawieszenia cieczowego. Dla uktadu, w ktérym
faza ciekla jest woda, czas ociekania wynosi zwykle 15 — 30 minut [2, 17-20]. Jednak
dla wypetnien strukturalnych typu KATAPAK-S i MULTIPAK, jak przedstawiono
w pracy [21], dynamiczne zawieszenie cieczowe otrzymane po uptywie 30 min bylo
znacznie mniejsze w porownaniu do otrzymanego przy wydluzonym (nawet do 72 h
dla wypetnienia MULTIPAK) czasie pomiaru.

Celem niniejszej pracy byto wyznaczenie zawieszenia cieczowego dla reaktora
trojfazowego, w ktorym gaz i ciecz pltyna wspodtpradowo w dot kolumny przez zloze
pian statych. Konieczne bylo zatem sprawdzenie, czy powszechnie stosowany czas
ociekania jest wystarczajacy w przypadku, gdy wypelnieniem jest ztoze pian statych.

2. INSTALACJA DOSWIADCZALNA

Badania przeprowadzono w instalacji (rys. 1), ktorej gtdbwnym elementem byta ko-
lumna o $rednicy 57 mm i wysokos$ci 1,3 m.

k

8
_Mgf
Rys. 1. Schemat instalacji doswiadczalnej: 1 - butla z gazem, 2 — rotametry gazowe, 3 — zbiornik wyrow-
nawczy, 4 — kolumna z wypetnieniem, 5 — zbiornik cieczy, 6 — rotametry cieczowe, 7 — wymienniki cie-
pta, 8 — pompy, ZE — zawory elektromagnetyczne
Fig. 1. Scheme of experimental set-up: 1- nitrogen cylinder, 2 — gas flow meters, 3 — dampener, 4 —

packed column, 5 — liquid tank, 6 — liquid flow meters, 7 — thermostat, 8 — liquid pumps, ZE — electro-
magnetic valve, ZZ — check valve.

Jako wypelnienie stosowana byla piana stala NiCr firmy Recemat o ggstosci porow
wynoszacej 30 PPI (pores per inch), ktorej zdjecie przedstawiono na rys. 2. Struktura
ta, w postaci krazkéw o $rednicy ok 54 mm i wysokosci ok. 10 mm, ulozona zostala
w stos o wysokosci 0,9 m. W celu uniknigcia efektu Sciankowego oraz ewentualnego
przeptywu znacznej czeSci cieczy i/lub gazu poza wypetnieniem, wzdhuz §ciany apara-
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tu (ang. bypassing), elementy wypehienia owinigte zostaty przezroczysta termokurcz-
liwa folig poliolefinowa, ktora pod wptywem temperatury doktadnie dopasowywata
si¢ do utozonych pian.

Faza gazowa (azot) oraz ciekta, podawane byly w sposob ciagly poprzez zraszacz na
szczyt kolumny w warunkach otoczenia. Jako fazg¢ ciekta stosowano wodg (p, = 999,8
kgm?, 7, = 1,04-10° Pa-s) oraz 30% roztwér gliceryny (p, = 1072,2 kg:m™, 7, =
2,5-107 Pa-s). Pomiary zawieszenia cieczowego wykonano metoda ocickowa. W tym
celu wykorzystano zestaw zawordw, ktdre umieszczono na przewodach wlotowych
obu faz oraz na wylocie z kolumny. Pozwolito to na rownoczesne odcigcie doptywu
1 odptywu ptynoéw z aparatu. Czas ociekania wynosit ok. 20 h.

Rys. 2. Zdjgcie piany NiCr
Fig. 2. Picture of the NiCr foam

3. WYNIKI EKSPERYMENTOW

Na podstawie przeprowadzonych badan stwierdzono, ze czas ociekania wynoszacy
30 min, dla wypelnien w postaci pian statych, jest zdecydowanie zbyt krotki, ponie-
waz, po uplywie tego czasu, nadal obserwowano wyrazny wzrost ilosci cieczy ocieka-
jacej z kolumny, co przedstawiono na rys. 3.

Niewielkie zmiany w ilo$ci zebranej cieczy obserwowano nawet po uptywie 3 h.
Zdecydowano zatem o wydtuzeniu czasu ociekania do ok 20 h. Analiza krzywych
ociekania wskazuje na liniowa zalezno$¢ ilosci cieczy zawieszonej na ztozu od para-
metru r”’(gdzie t jest czasem ociekania ztoza), co jest zgodne z wnioskami przedsta-
wionymi w pracy [21].
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Rys. 3. Zmiana wartosci zawieszenia cieczowego w zaleznosci od czasu ociekania zloza, w,= 0,1 m/s,
trojkaty — wy, = 0,0054 m/s, kwadraty — w; = 0,01 m/s, uktad azot — woda
Fig. 3. Liquid holdup value vs. time drainage of the bed, w,= 0,1 m/s, triangles — w; = 0,0054 m/s,
squares — w; = 0,01 m/s, nitrogen — water system

Jak zauwazyli autorzy, przedstawiajac warto$¢ zawieszenia cieczowego w zaleznosci
od warto$ci £”°, w prosty sposob ekstrapolujac, z punktu przeciecia linii prostej z osia
Y dla #”’= 0, mozna wyznaczy¢ wartos¢ €4 dla nieskonczenie dlugiego czasu ocieka-
nia, co, dla przyktadu, przedstawiono na rys.4 dla czasu ociekania wynoszacego po-
wyzej 70 min.
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Rys. 4. Zalezno$¢ zawieszenia cieczowego od wartosci £, uktad azot — woda
Fig. 4. Dependence of liquid holdup on #”°, nitrogen — water system

Stwierdzono bardzo dobra zgodno$¢ pomiedzy wartoSciami zawieszenia cieczowego
otrzymanymi dla czasu ociekania ztoza wynoszacego ok. 20 h oraz wyznaczonymi dla
nieskonczenie dlugiego czasu, wartosci te roznity si¢ maksymalnie do 3%. Dlatego,
w dalszej czg$ci pracy, brano pod uwage wartosci €4 wyznaczone dla nieskonczenie
dhugiego czasu ociekania ztoza (£”°=0).
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Na podstawie przeprowadzonych badan stwierdzono, ze warto$¢ zawieszenia cie-
czowego w reaktorze wypelionym pianami stalymi maleje ze wzrostem predkosci
fazy gazowej, natomiast ze wzrostem predkosci przeptywu cieczy warto$¢ €4 wyraz-
nie ro$nie do pewnej wartosci, co jest charakterystyczne dla przeptywu struzkowego,
a nastgpnie pozostaje prawie stale, co obserwowane jest w rezimie przeptywu pulsa-
cyjnego, co przedstawiono na rys. 5. Wynik ten moze zatem sugerowaé zmiang rezi-
mu hydrodynamicznego, w jakim pracowat reaktor podczas prowadzonych badan, co
na rysunku 5 hipotetycznie zaznaczono linia przerywana.
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Rys. 5. Wptyw parametréw ruchowych oraz wlasciwosci fizycznych cieczy na warto$¢ zawieszenia cie-
czowego; dla uktadu azot — woda (punkty puste) oraz azot — gliceryna 30% (punkty pelne)
Fig. 5. The effect of operating parameters and physical parameters of the liquid phase on the liquid
holdup values. Nitrogen — water system (open points), nitrogen — 30% glycerol solution (solid points)

Analizujac wptyw wiasciwosci fizycznych cieczy na mierzony parametr mozna za-
uwazy¢, ze ze wzrostem lepko$ci cieczy maleje warto$¢ €4, co zgodne jest z wnio-
skami przedstawionymi w pracy [15]. Zmiana ta jest bardziej wyrazna dla wigkszych
predkosci cieczy.

Otrzymane eksperymentalnie warto$ci zawieszenia cieczowego w prosty sposob
mozna opisa¢ za pomocg rownania korelacyjnego postaci:

0,218
e, =075 [éj 0

ktére ze $rednim btedem wzglednym wynoszacym 4,8% i odchyleniem standardowym
o= 3,8% przybliza dane eksperymentalne, co przedstawiono na rys. 6.

W réwnaniu tym nie zastosowano liczb bezwymiarowych (np. Rep), ktore w pelni
ujetyby zmiang parametréw fizycznych cieczy. Powodem jest fakt, ze nie do konca
poznane zostaly parametry morfologiczne stosowanej w badaniach piany, stad trud-
no$¢ w jednoznacznym i w pelni wiarygodnym wyznaczeniu liczb kryterialnych.
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Rys. 6. Porownanie wartosci € 4 otrzymanych eksperymentalnie i obliczonych wg réwnania 1
Fig. 6. Comparison of the experimental and calculated from Eq. (1) values of € 4

WNIOSKI

e W pracy przedstawiono eksperymentalne wyniki zawieszenia cieczowego dla
reaktora trojfazowego wypetnionego ztozem pian statych.

e Wyznaczenie wartos$ci zawieszenia cieczowego metoda ociekowa dla kolumny
wypetnionej pianami statymi wymaga znacznie dtuzszego czasu ociekania ztoza od
powszechnie stosowanego.

e Zaleca sig, by warto$¢ zawieszenia cieczowego dla pian stalych wyznaczana by-
ta dla nieskonczenie diugiego czasu ociekania, tzn. dla "= 0.

e [loé¢ cieczy zawieszonej na ztozu pian statych zmienia si¢ ze zmiang predkosci
przeptywu obu faz.

e Zaproponowano rownanie korelacyjne opisujace zmiang wartoSci zawieszenia
cieczowego w reaktorze wypetnionym pianami statymi.

OZNACZENIA - SYMBOLS

G — natgzenie przeptywu gazu, kg~m’2»s'1
mass flow rate of gas

L — natgzenie przeptywu cieczy, kg m>s!
mass flow rate of liquid

t — czas ociekania, s

drainage time
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w —predkos¢ liczona na przekr6j pustego aparatu, m-s™!
superficial velocity

2L —gestos¢ cieczy, kg-m™
density of liquid

m —lepkosc¢ cieczy, Pa-s

viscosity of liquid

NDEKSY DOLNE I GORNE — SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS

L —ciecz
liquid

g —gaz
gas
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ANNA GANCARCZYK, MARCIN PIATEK, MIECZYSEAW JAROSZYNSKI

LIQUID HOLDUP FOR TWO PHASE FLOW THROUGH SOLID FOAMS BED

Solid foams (metal or ceramic) are known and widely applied for many years due to their attractive
thermal, mechanical, electrical and acoustical properties. During the last decade, a growing interest was
noticed in their applications in heat exchangers, reformers, static mixers and as catalysts or structured
catalyst support [1-6]. So far, solid foam were not applied as packing in multiphase reactors. Up to date,
very few references are known dealing with the gas-liquid flow in the cocurrent trickle bed solid foam
reactors [13—15].

The aim of this study was to determine liquid holdup in the trickle bed reactor by drainage method, as
well as to assess the required drainage time. The experiments were performed using the set-up shown in
Fig.1. The experiments performed proved that after the commonly accepted time of 30 min the liquid still
drained out of the packing (Fig. 3). Such a time was evidently too short thus longer times were applied,
up to 20 hours. An analysis of the draining curves showed a linear dependence of the draining liquid
volume on t 3 what is presented in Fig. 4. Similar relationship was found by Jaroszynski et al. [21] for
structured catalytic packings.

The values of liquid holdup depends on both liquid and gas flow rates as presented in Fig. 5. Simple
correlation equation (Eq. 1) was derived that applies to liquids of different physicochemical properties
(water and 30% glycerol solution) with the accuracy of 5% (Fig. 6).






