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EL�BIETA SZCZYRBA, JOANNA KALETA, ANNA SZCZOTKA, GRA�YNA BARTELMUS

KINETYKA BIODEGRADACJI FENOLU PRZEZ SZCZEP 

STENOTROPHOMONAS MALTOPHILIA KB2 W REAKTORZE 

OKRESOWYM 

Instytut In�ynierii Chemicznej PAN Gliwice, ul. Bałtycka 5, 44-100 Gliwice 

W pracy badano biodegradacj� fenolu przez szczep Stenotrophomonas maltophilia KB2 w reaktorze 
okresowym. Dla ró�nych pocz�tkowych st��e� fenolu zmienianych w zakresie 25-500 g·m-3, 
przeprowadzone zostały testy wzrostu mikroorganizmów, dla których degradowany zwi�zek był jedynym 
�ródłem w�gla i energii. Model kinetyczny Haldane’a najlepiej przybli�ał dane eksperymentalne zatem 
wyestymowano stałe równania kinetycznego oraz współczynnik wydajno�ci biomasy. 

The biodegradation of phenol by Stenotrophomonas maltophilia KB2 strain in a batch reactor was 
studied. Microbial growth tests in the presence of phenol as the sole carbon and energy source were 
conducted for different initial concentrations of the degraded compound changed in the range 25-500 g·m-

3. Haldane’s growth kinetic model was found to be the best to fit the experimental data so constants of the 
kinetic equation as well as yield coefficient were estimated. 

1.WPROWADZENIE 

Rosn�ce zanieczyszczenie �rodowiska pogarsza stopniowo jako�� naszego �ycia. 
St�d coraz wi�cej uwagi po�wi�ca si� opracowaniu efektywnych metod remediacji 
�rodowiska. Bioremediacja obejmuje 3 główne etapy [1]: 

− transformacj� b�d� nieznaczn� modyfikacj� cz�stki zanieczyszczenia, 
− fragmentacj� molekuły na prostsze składniki, 
− mineralizacj� b�d� konwersj� na proste składniki (H2O, CO2, NH3, CH4 itp.). 

W procesy bioremediacji zaanga�owanych jest wiele mikroorganizmów (bakterie, 
grzyby dro�d�e, algi). St�d w ostatnich dekadach uwag� skupiono na okre�leniu 
aktywno�ci biodegradacyjnej wielu mikroorganizmów w odniesieniu do licznych 
antropogenicznych zanieczyszcze�. Nie nale�y bowiem zapomina�, �e ro�nie liczba 
opornych na biodegradacj� substancji, takich jak syntetyczne polimery, barwniki, 
pestycydy, farmaceutyki czy detergenty, które nie mog� by� rozło�one w  sposób 



naturalny w �rodowisku. Substancje te, zwane ksenobiotykami, s� wysoce toksyczne 
nawet w niewielkim st��eniu i wykazuj� wła�ciwo�ci mutagenne, kancerogenne 
i alergenne. St�d tak wa�ne staj� si� zastosowanie biodegradacyjnych zdolno�ci 
mikroorganizmów do usuwania antropogenicznych zanieczyszcze� ze �rodowiska. 

Fenol i jego pochodne s� obecne w �rodowisku jako naturalne i antropogeniczne 
produkty, zanieczyszczaj�ce głównie powietrze i wod�. S� bowiem obecne w �ciekach 
z wielu procesów przemysłowych, takich jak: produkcja olejów i produktów 
olejowych, koksu, stali, materiałów wybuchowych, farb, włókna szklanego, produkcja 
i recykling wyrobów gumowych, przemysł tekstylny i niektóre gał�zie przemysłu 
spo�ywczego. Fenol stosowany jest przy produkcji kaprolaktamu, bisfenolu A, 
�rodków do dezynfekcji i preparatów czyszcz�cych, w farmacji i medycynie [2,3]. 
St��enie fenolu w �ciekach mo�e osi�ga� nawet poziom 10 g·l-1 [4]. 

Negatywny wpływ fenolu i jego pochodnych na �rodowisko naturalne, zdrowie 
ludzi i jako�� �ycia jest szeroko dyskutowany w literaturze [5]. Ze wzgl�du na wysok�
toksyczno��, nawet w niewielkich st��eniach i zdolno�� do bioakumulacji stanowi on 
powa�ne zagro�enie dla ekosystemu [6,7]. W naturalnym �rodowisku fenol wyst�puje 
w rozkładaj�cej si� martwej materii organicznej. Zwi�zek ten i jego pochodne s�
cz�stymi składnikami �cieków z przemysłu chemicznego, petrochemicznego, 
farmaceutycznego, metalurgicznego oraz z produkcji pestycydów [2,3]. 

St�d du�a liczba dokumentów reguluj�cych i okre�laj�cych normy bezpiecze�stwa 
dla wody pitnej i �rodowiska. Dyrektywa EU 80/778/ EEC okre�la st��enie fenolu 
i wszystkich jego pochodnych w wodzie pitnej na poziomie 0,5 	g l-1 [8]. US EPA 
okre�la jako bezpieczne st��enie 1 	g·l-1 fenolu i jego nitro-, metylo- 
i chloropochodnych [9]. 

Fakty te spowodowały, �e intensywnie rozwijane s� fizyczne, chemiczne 
i biologiczne metody usuwania fenolu i jego pochodnych ze �rodowiska. Praktyka 
pokazuje, �e fizykochemiczne metody / technologie s� stosunkowo drogie i mało 
efektywne przy małym st��eniu zanieczyszczenia. Jedn� z podstawowych wad tych 
metod jest tworzenie toksycznych, wtórnych produktów po�rednich [10]. St�d metody 
biologiczne s� obiecuj�c� alternatyw� poniewa� całkowicie degraduj�
zanieczyszczenia, s� stosunkowo tanie i proste w obsłudze. 

Fenol i jego pochodne nie s� łatwo biodegradowalne, poniewa� s� toksyczne dla 
wielu mikroorganizmów i w wy�szych st��eniach inhibituj� wzrost 
mikroorganizmów. Tak wi�c fenol jest stosowany jako �rodek dezynfekuj�cy oraz 
znajduje si� w preparatach medycznych takich jak krople do oczu i nosa, ma�ci, płyny 
do płukania ust i płyny antyseptyczne [11]. 

W procesie degradacji fenolu bierze udział wiele mikroorganizmów zarówno 
bakterie (Micrococcus, Nocardia, Pseudomonas putida), grzyby (Aspergillus, 

Corpinus, Geotrichum, Phanerochaete), dro�d�e (Candida) oraz algi 
(Ankistrodesmus, Ochromonas, Scenedesmus), które wykorzystuj� ten zwi�zek jako 
�ródło w�gla i energii [12]. W podstawowym etapie biodegradacji bierze udział 
monooksygenaza fenolowa [EC 1.14.13.7], która katalizuje przył�czenie grupy 



hydroksylowej do pier�cienia aromatycznego tworz�c katechol, a nast�pnie degradacja 
zachodzi drog� orto- (produktem ko�cowym jest kwas bursztynowy i acetylo-CoA) 
lub meta- (produktem ko�cowym jest aldehyd octowy oraz kwas pirogronowy) [13]. 

OH

fenol

OH

OH

katechol

monooksygenaza fenolowa

NADPH + O2 NADP+ + OH-

Rys.1. Pierwszy etap rozkładu fenolu [33] 
Fig.1. The first step degradation of phenol [33] 

W niniejszym opracowaniu uwag� skupiono na okre�leniu kinetyki reakcji 
biodegradacji fenolu za pomoc� gram ujemnych bakterii Stenotrophomonas 

maltophilia KB2, których zdolno�� do rozkładu licznych zwi�zków 
monoaromatycznych została potwierdzona we wcze�niejszych testach [13,14]. 

2. KINETYKA WZROSTU BAKTERII 

W ostatnich trzydziestu latach w literaturze ukazało si� wiele prac, których autorzy 
badali kinetyk� biodegradacji fenolu i jego pochodnych przez ró�ne mikroorganizmy. 
W tabeli 1 zestawiono parametry kinetyczne uzyskane w tych pracach dla ró�nych 
szczepów bakterii.  

Kinetyk� wzrostu biomasy okre�la si� wykonuj�c seri� eksperymentów/hodowli 
w reaktorze okresowym, przy ró�nych pocz�tkowych st��eniach substratu 
wzrostowego, monitoruj�c, w okre�lonych odst�pach czasowych, zmiany st��enia 
biomasy. W fazie zrównowa�onego wzrostu wła�ciwa szybko�� wzrostu biomasy 
(�max) jest stała i zale�na jedynie od pocz�tkowego st��enia substratu w roztworze. 
Szybko�� wzrostu biomasy opisuje wi�c zale�no��: 

 X
dt

dX
⋅= maxµ  (1) 

Scałkowanie równania (1) przy warunku pocz�tkowym: X = X0 dla t = 0 daje: 

 lnX = �max t + ln X0 (2) 



Tabela 1. Porównanie parametrów kinetyki wzrostu biomasy uzyskanych podczas biodegradacji 
fenolu w hodowli okresowej 

Table 1. Comparisons of growth kinetic parameters obtained during phenol biodegradation in batch mode 

Szczep 

Zakres 
st��e�
fenolu 
[mg·l-1] 

Równanie Haldane’a Warunki hodowli 
Lit. 

µmax 

[h-1]
Ks  

[mg·l-1] 
Ki

[mg·l-1] 
Temperatura 

[°C] 
pH 

Konsorcjum 
bakterii 

100-800 0,3085 44,92 525,0 27 7,0 [15] 

Pseudomonas 

putida DSM 548 
1-100 0,436 6,19 54,1 26 6,8-6,3 [16] 

Bacillus brevis 
750-
1750 

0,026-
0,078 

2,2-29,3 
868-

2434,7 
34 8,0 [17] 

Pseudomanas 

putida (Tan1) 
i Staphylococcus 

ureus (Tan2) 

100-800 3,56 18,7 212,48 35 6,0 [18] 

Bacillus cereus 50-600 0,153 21,33 238,0 30 7,0 [19] 
Konsorcjum 

bakterii 
25-1450 0,143 87,44 107,06 25 6,9 [20] 

Pseudomonas 

fluorescens 
100-500 0,357 50,2 67,7 30 --- [21] 

Konsorcjum 
bakterii 

500-
3000 

0,355 603,803 40,0 ---- 6,0 [22] 

Konsorcjum 
bakterii 

23,5-
659 

0,3095 74,65 648,13 25 7,2 [23] 

Dla ka�dego punktu eksperymentalnego, tj. dla ka�dego pocz�tkowego st��enia 
fenolu, wykres zale�no�ci lnX = f(t) jest lini� prost�, której współczynnik kierunkowy 
okre�la warto�� �max. Zmieniaj�c pocz�tkowe st��enie substratu uzyskuje si� baz�
danych eksperymentalnych �max = f(S), umo�liwiaj�c� wybór formy równania 
opisuj�cego kinetyk� wzrostu biomasy oraz estymacj� stałych tego równania. 
W hodowli okresowej wzrostowi st��enia biomasy towarzyszy spadek st��enia 
substratu wzrostowego, który opisa� mo�na zale�no�ci�: 

 
dt

dX

Ydt

dS

XS

⋅−=
1

 (3) 

Jak wida� z powy�szej zale�no�ci, współczynnik wydajno�ci biomasy umo�liwia 
transformacj� równania opisuj�cego szybko�� wzrostu biomasy w równanie opisuj�ce 
szybko�� zu�ywania substratu wzrostowego. Jest on definiowany jako stosunek 
przyrostu biomasy do masy wykorzystanego substratu, mierzonych w tym samym 
interwale czasowym fazy wzrostu: 

 
S

X
YXS

∆−

∆
=  (4) 



3. MATERIAŁY I METODY 

Szczep Stenotrophomonas maltophilia KB2, pochodz�cy z kolekcji Katedry 
Biochemii Wydziału Biologii i Ochrony 
rodowiska Uniwersytetu 
l�skiego 
w Katowicach (przechowywany pod numerem E-113197 w kolekcji VTT 
w Finlandii), został wyizolowany z osadu czynnego oczyszczalni �cieków w Bytomiu- 
Miechowicach. Bakterie nale��ce do szczepu KB2 to tlenowe, Gram-ujemne, ruchliwe 
pałeczki, nie tworz�ce form przetrwalnikowych [14]. Szczep przechowywany jest na 
skosach agarowych w temperaturze 4°C. 

Skład  po�ywki mineralnej, w której hodowano bakterie, a tak�e prowadzono 
badania przedstawiał si� nast�puj�co: Na2HPO4 × 12H2O 3,78 g; KH2PO4 0,5 g; 
NH4Cl 5 g; MgSO4 × 7H2O 0,2 g; ekstrakt dro�d�owy 0,01 g; woda destylowana 1000 
ml; pH 7,1-7,3, wzbogacanej roztworem mikroelementów TMS (ang. Trace Mineral 

Solution), w ilo�ci 1 ml na 1000 ml po�ywki, o składzie: FeSO4 × 7H2O 3,82g; CoSO4

× 7H2O 295 mg; MnSO4 × H2O 82 mg; ZnSO4 × 7H2O 141 mg; H3BO3 6 mg; 
Na2MoO4 × 2H2O 40 mg; NiSO4 × 7H2O 82 mg; CuSO4 × 5H2O 2,9 mg; Al2(SO4)3 × 
18H2O 148 mg; Na2WO4 × 2H2O 6 mg rozpuszczone w 10 ml 32% HCl i uzupełnione 
dejonizowan� wod� destylowan� do obj�to�ci 1000 ml. 

W celu przygotowania mikroorganizmów do bada� komórki Stenotrophomonas 

maltophilia KB2 przenoszono ze skosów agarowych do probówek zawieraj�cych 
po�ywk� mineraln� (20 ml) i do ka�dej probówki dodawano 150 µl fenolu. Po 24 h 
zawiesin� przenoszono do kolb Erlenmayera, uzupełniono do 100 ml roztworem soli 
mineralnych i dodawano 750 µl fenolu. W kolejnej dobie hodowle przenoszono do 
kolb o obj�to�ci 500 ml, uzupełniano po�ywk� do uzyskania 300 ml hodowli, 
dodawano roztwór mikroelementów oraz 2,25 ml fenolu. Hodowle prowadzono przez 
2-3 doby, dodaj�c ka�dego dnia 2,25 ml fenolu. Po tym czasie komórki 
odwirowywano i przechowywano w probówkach, w postaci zawiesiny, 
w temperaturze 4°C. Hodowle komórek prowadzono w wytrz�sarkach inkubacyjnych 
w temperaturze 30°C.  

Przed przyst�pieniem do wła�ciwych bada� przetestowano dwa sposoby 
natleniania hodowli: poprzez dozowanie do roztworu nadtlenku wodoru oraz 
napowietrzanie. W hodowlach prowadzonych z u�yciem 0,075% roztworu H2O2 nie 
zaobserwowano przyrostu biomasy, a st��enie fenolu zmieniało si� nieznacznie. 
Prawdopodobnie, w wyniku utleniania jonu Fe2+ w centrum aktywnym 
monooksygenazy fenolowej, nadtlenek wodoru powodował spadek aktywno�ci tego 
enzymu [13]. W zwi�zku z tym tlen dostarczany był do hodowli przez barbotowanie 
zawiesiny powietrzem i utrzymywany na poziomie 5 mg·l-1. 

Badania prowadzono w bioreaktorze Biostat B firmy Sartorius (USA) o obj�to�ci 
roboczej 2,7 dm3. Aparat wyposa�ony był w czujnik temperatury, elektrod� pH i pO2. 
Badania prowadzono w �rodowisku o odczynie pH 7 i temperaturze 30°C, przy
obrotach mieszadła 300 rpm (rys.2). 



Rys.2. Zdj�cie stanowiska badawczego 
Fig.2. Picture of experimental setup 

St��enie mikroorganizmów oznaczano metod� spektrofotometryczn� (spektrofo-
tometr HACH 3900), mierz�c absorbancj� próbek zawiesiny przy długo�ci fali 
� = 550 nm. Zmiany st��enia substratu wzrostowego (fenol) w płynie hodowlanym 
okre�lano za pomoc� chromatografu cieczowego firmy Waters, wyposa�onego w 
pomp� gradientow� Waters 1525 oraz dwufalowy detektor UV-VIS Waters M2487. 
Rozdział prowadzono na kolumnie z odwróconym układem faz (Spherisorb ODS 2, 
5	m, 150×4,6mm). Jako faz� ruchom� stosowano układ metanol - 1% wodny roztwór 
kwasu octowego w stosunku 40:60 (v:v). Nat��enie przepływu eluentu wynosiło 
1 ml/min. Detekcj� prowadzono przy długo�ci fali � = 272 nm. Próbki do analizy 
chromatograficznej pobierano z bioreaktorów, odwirowywano, przeciskano przez filtr 
strzykawkowy (�rednica porów 0,2µm) i rozcie�czano wod� w stosunku 1:1. 

Przed ka�dym pomiarem przygotowywano 1500 ml zawiesiny mikroorganizmów 
o A550 ~ 0,200 nm, któr� przelewano do sterylnego bioreaktora, a nast�pnie - po 
ustabilizowaniu parametrów procesowych - dodawano okre�lon� dawk� fenolu. 

4. WYNIKI BADA�

Badania kinetyki biodegradacji fenolu przez bakterie szczepu Stenotrophomonas 

maltophilia KB2 prowadzono w reaktorze okresowym dla pocz�tkowego st��enia 
substratu wzrostowego zmienianego w zakresie od 25 do 500 g·m-3, przy 
niezmiennych pozostałych parametrach, takich jak: temperatura, pH czy pO2. Dla 
wybranych pocz�tkowych st��e� fenolu wyniki bada� przedstawiono w postaci 



krzywych wzrostu populacji komórek Stenotrophomonas maltophilia KB2 (rys.3) oraz 
spadku st��enia substratu wzrostowego (rys.4). 
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Rys.3. Zmiana st��enia biomasy w czasie dla wybranych pocz�tkowych st��e� fenolu 
Fig.3. The variation of biomass concentration versus time for selected initial concentration of phenol
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Fig.4. Variation of phenol concentration versus time for different initial substrate concentration 



Analizuj�c wyniki pomiarów stwierdzono, �e wzrost pocz�tkowego st��enia 
substratu nie wpływa znacz�co na wydłu�enie lag fazy. Zauwa�ono tak�e, �e faza 
wzrostu wykładniczego nie jest wspólna, a uzyskane warto�ci µmax sugeruj� inhibicj�
substratow�.  

Wa�n� cech� szczepu Stenotrophomonas maltophilia KB2 jest ich zdolno�� do 
szybkiej utylizacji fenolu. W tabeli 2 porównano czas trwania rozkładu takich samych 
dawek fenolu przez badany szczep KB2 i szczepy opisane w literaturze. 

Tabela 2. Czas trwania rozkładu fenolu przez ró�ne szczepy 
Table 2. Time of phenol decomposition by different strains 

Stenotrophomonas 

maltophilia KB2 

Pseudomonas 

fluorescens 

[21]

Konsorcjum 
bakterii 

[15] 

Konsorcjum 
bakterii 

[25] 

Bacillus 

cereus WJ1 
[19] 

St��enie 
[g·m-3] 

Czas [h] 

100 3 90 10 8,2 16 

200 3,7 126 15 12 26 

300 4,7 168 19 12,5 28 

400 5,5 250 26 20 40 

Stwierdzono, �e w momencie całkowitego wyczerpania fenolu w reaktorze, 
ko�czyła si� faza wzrostu (rys.5). Podobne zjawisko obserwowali Zhang i wsp. [19] 
dla szczepu Bacillus cereus WJ1. W kilku hodowlach kontynuowano pomiar 
absorbancji po wyczerpaniu substratu. Zaobserwowano, �e faza zamierania, czyli 
takiego okresu w hodowli, kiedy cz��� populacji staje si� pokarmem dla innych 
komórek [17,24] rozpoczynała si� po bardzo krótkiej fazie stacjonarnej lub wr�cz 
natychmiast po zako�czeniu fazy wzrostu logarytmicznego. Zebrane dane umo�liwiły 
wyznaczenie współczynnika zamierania komórek (kd) (rys.5) opisanego zale�no�ci�: 

 Xk
dt

dX
d−=  (5) 

Nale�y podkre�li�, �e warto�� współczynnika zamierania nie zale�y od 
pocz�tkowego st��enia substratu w hodowli. Parametr ten wykorzystany b�dzie przy 
modelowaniu procesu kometabolicznej degradacji chlorofenoli w obecno�ci fenolu 
jako substratu wzrostowego. 

Dla ka�dego eksperymentu na podstawie krzywej wzrostu biomasy wyznaczono 
wła�ciw� szybko�� wzrostu z nachylenia prostej na półlogarytmicznym wykresie 
zale�no�ci st��enia biomasy od czasu hodowli podczas wzrostu logarytmicznego, 
kiedy to wła�ciwa szybko�� wzrostu jest stała (rys.6). 
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Rys.5. Zmiany st��enia biomasy i fenolu w czasie z uwzgl�dnieniem fazy zamierania po wyczerpaniu 
substratu wzrostowego kd (dla S0 = 30 g�m-3) 

Fig.5. The variation of biomass and phenol concentration versus time and the evaluation of decay 
coefficient after complete consumption of substrate kd (for S0 = 30 g�m-3) 
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Rys.6. Wyznaczenie wła�ciwej szybko�ci wzrostu z półlogarytmicznego wykresu zale�no�ci st��enia 
biomasy od czasu (dla S0 = 100 g�m-3) 

Fig.6. Estimation of specific growth rate from the semi-logarithmic plot of biomass concentration versus 
time (for S0 = 100 g�m-3) 



Zgromadzona została w ten sposób baza danych � = f(S), któr� przedstawiono na 
wykresie (rys.7), a jej kształt potwierdza wcze�niejsze obserwacje, �e mamy do 
czynienia z reakcj� enzymatyczn� inhibitowan� przez substrat. 
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Rys.7. Wpływ pocz�tkowego st��enia fenolu na wła�ciw� szybko�� wzrostu 
Fig.7. Effect of initial phenol concentration on specific growth rate 

W literaturze znale�� mo�na wiele propozycji równa� opisuj�cych kinetyk�
wzrostu mikroorganizmów inhibitowan� substratem [21,26]. Najcz��ciej stosowane 
jest równanie  Haldene’a w postaci: 
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Je�li Ki >> KS przedstawione powy�ej równanie upraszcza si� do: 
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W oparciu o własn� baz� danych eksperymentalnych wyestymowano warto�ci 
stałych równania kinetycznego, otrzymuj�c: 
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które ze �rednim bł�dem procentowym nie przekraczaj�cym 5 % (R2 = 0,95) przybli�a 
eksperymentalne dane. 

Na rys.8 porównano wła�ciw� szybko�� wzrostu szczepu Stenotrophomonas 

maltophilia KB2 z danymi zaczerpni�tymi z literatury, uzyskanymi dla innych 
mikroorganizmów [27,28,29,30,31,32]. 
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Rys.8. Wła�ciwa szybko�� wzrostu ró�nych mikroorganizmów na fenolu: P. putida F1 [27]; P. putida 

ATCC 17484 [28]; P. putida Q5 [29]; Burkholderia cepacia G4 [30]; P. putida ATCC 17514 i 
P. resinovorans ATCC [31]; Candida tropicalis No. 708 [32]

Fig.8. The specific growth rate of various microorganisms in phenol: P. putida F1 [27]; P. putida ATCC 
17484 [28]; P. putida Q5[29]; Burkholderia cepacia G4 [30]; P. putida ATCC 17514 i P. resinovorans

ATCC 14235 [31]; Candida tropicalis No. 708 [32] 

Wi�kszo�� badaczy stwierdza inhibituj�cy wpływ fenolu na proces jego 
biodegradacji, a zjawisko to opisuj� równie� równaniem Haldane’a. W przypadku 
szczepu Stenotrophomonas maltophilia KB2 najwy�sz� wła�ciw� szybko�� wzrostu 
obserwowano dla st��enia pocz�tkowego fenolu wynosz�cego 100 g m-3, podczas gdy 
dane literaturowe wskazuj�, �e mikroorganizmy osi�gaj� najwy�sz� wła�ciw�
szybko�� wzrostu dla o wiele ni�szych st��e� substratu wzrostowego. Wyznaczona 



została równie� �rednia warto�� współczynnika wydajno�ci biomasy (YXS = 0,65) oraz 
współczynnika zamierania kd = 0,05 h-1. 

Powy�sze fakty wskazuj�, �e szczep Stenotrophomonas maltophilia KB2 jest 
obiecuj�cym kandydatem dla zastosowa� przemysłowych (krótka faza zastoju, du�a 
aktywno�� biodegradacyjna, optymalna szybko�� wzrostu osi�gana przy stosunkowo 
du�ych st��eniach fenolu). 

WNIOSKI 

• W reaktorze okresowym przeprowadzono badania kinetyki biodegradacji 
fenolu przez szczep Stenotrophomonas maltophilia KB2. Badania 
prowadzono w warunkach optymalnych dla wybranych mikroorganizmów 
(pH 7, temp. 30ºC, natlenienie 5-7 mg·l-1) stosuj�c ró�ne st��enia pocz�tkowe 
fenolu.  

• Stwierdzono, �e szczep Stenotrophomonas maltophilia KB2 wykorzystuje 
intensywnie fenol jako �ródło w�gla i energii, a du�e st��enia pocz�tkowe 
fenolu nie wydłu�aj� znacz�co fazy lag. 

• W oparciu o eksperymentaln� baz� danych jako model kinetyczny wybrano 
równanie Haldane’a i wyestymowano stałe tego równania, otrzymuj�c: 
�max = 0,9 h-1, KS = 48,97 g m-3 i Ki = 256,12 g m-3. 

• Stwierdzono, �e wraz z całkowitym wyczerpaniem substratu wzrostowego 
nast�puje gwałtowne zatrzymanie wzrostu biomasy, a nast�pnie rozpoczyna 
si� faza zamierania komórek. 

OZNACZENIA - SYMBOLS 

A550 − absorbancja mierzona przy długo�ci fali 550 nm
     absorbance by wave length 550 nm  
kd − współczynnik zamierania, h-1

     decay coefficient 
Ki  − stała inhibicji, g·m-3

     inhibition constant 
Ks − stała nasycenia, g·m-3

     half saturation constant 
µ  − wła�ciwa szybko�� wzrostu, h-1

     specific growth rate 
�  − długo�� fali 
     wave length 
µmax  − maksymalna wła�ciwa szybko�� wzrostu, h-1

     maximum specific growth rate 
R2  − współczynnik korelacji
     correlation rate 
S  − st��enie substratu, g·m-3 



     substrate concentration 
S0  − st��enie pocz�tkowe substratu, g·m-3

     initial substrate concentration 
t  − czas, h 
     time 
X  − st��enie biomasy, g·m-3

     biomas concentration 
X0  − pocz�tkowe st��enie biomasy, g·m-3

     initial biomas concentration 
YXS  − współczynnik wydajno�ci  
     yield coefficient
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KINETICS OF PHENOL BIODEGRADATION BY STENOTROPHOMONAS MALTOPHILIA

KB2 STRAIN IN BATCH REACTOR 

The subject of analysis presented in this study was kinetics of phenol biodegradation by bacterial 
strain Stenotrophomonas maltophilia KB2. The examined strain was isolated from the activated sludge of 
a sewage treatment plant. The ability of that Gram-negative strain to use phenol as the only source of 
carbon and energy was connected with presence of special enzyme - phenol monooxygenase which took 
part in first step of phenol metabolic pathway (formation of catechol) and then the biodegradation went 
ortho- or metha- cleavage pathway. The experiments were conducted in a batch bioreactor for different 
initial concentrations of phenol (25 - 500 g·m-3) which was the only source of carbon and energy for the 
tested microorganisms. Every test was conducted in the same conditions: temperature 30°C, pH 7,0, 



aeration 5-7 mg·l-1. During the experiment, at regular intervals, biomass concentration and growth 
substrate concentration were determined. The concentration of biomass was determined by measuring the 
absorbance of the fluid culture (� = 550 nm). Next the suspension absorbance was converted into grams 
of dry biomass according to the earlier calibration. The concentration of utilized substrate was determined 
by means of the HPLC method. 

For every experimental point, that was, for every initial dose of substrate, the lnX = f(t) graph was 
prepared, from which the specific growth rate was determined. The data base compiled in this way was 
shown in Fig.7. The research showed that at concentration in the solution exceeding ~ 100 gm-3, phenol 
began to act as an inhibitor of bacterial activity. Therefore, the Haldane’s model was used to describe 
Stenotrophomonas maltophilia  KB2 strain growth kinetics on phenol, and kinetic equation parameters 
were estimated (µmax = 0.9 h-1,  Ks = 48.97 g·m-3 and Ki = 256.12 g·m-3). The equation (8) with the mean 
percentage error not exceeding 5% approximates the experimental data. The conducted experiments made 
it possible to determine the value of the biomass yield coefficient. Its value changed depending on the 
initial phenol concentration in the solution. The mean integral value of YXS determined in the range of 
changes of the initial phenol concentration in the solution of 25 - 500 g·m-3 was 0.65. 
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SEKWESTRACJA DITLENKU W�GLA METOD� MINERALNEJ 
KARBONATYZACJI Z WYKORZYSTANIEM POPIOŁÓW 
FLUIDALNYCH ZE SPALANIA W�GLA BRUNATNEGO  

Instytut In�ynierii Chemicznej PAN Gliwice, ul. Bałtycka 5, 44-100 Gliwice 

Przedstawiono wst�pne wyniki bada� procesu mineralnej karbonatyzacji prowadzonej w roztworze 
wodnym z wykorzystaniem popiołów fluidalnych ze spalania w�gla brunatnego. Roztwór po rozpuszcze-
niu odpadu o pH=13 zawierał 0,0535 mol·l-1 Ca+2. Badania przeprowadzono dla mieszaniny gazów za-
wieraj�cych 13% CO2. Po 9 minutach prowadzenia procesu osi�gni�to 50% stopie� konwersji wapnia, 
przy jednoczesnym zwi�zaniu całkowitej ilo�ci CO2 kierowanego do reaktora. 

The preliminary studies of indirect aqueous carbonation process using fly ash from lignite fluidized bed 
combustion are presented. Leachate after the dissolution of waste of pH=13 contained 0.0535 mol·l-1 of Ca+2. 
The experimental research were conducted for a mixture of nitrogen and carbon dioxide, with about 13% of 
CO2. After 9 minutes of conducting the process a 50 % conversion of calcium was attained, and almost 
100% of carbon dioxide supplied to the reactor was captured.  

1. WPROWADZENIE 

Proces karbonatyzacji, polegaj�cy na reakcji ditlenku w�gla z tlenkami metali, 
rozwa�any jest jako jeden ze sposobów wi�zania i unieszkodliwiania CO2 [1-3], uwa-
�anego za głównego sprawc� zmian klimatycznych obserwowanych w ostatnim czasie 
na Ziemi. W wyniku reakcji karbonatyzacji powstaj� trwałe geologicznie i całkowicie 
nieszkodliwe dla otoczenia w�glany, które mog� by� nast�pnie składowane. Natural-
nym 	ródłem tlenków metali s� minerały zawieraj�ce krzemiany wapnia i magnezu, 
np. wolastonit, serpentyn czy talk.  

Do niew�tpliwych zalet procesu karbonatyzacji nale�y trwałe i bezpieczne wi�za-
nie CO2 oraz mo�liwo�� wykorzystania uzyskanego materiału jako np. materiału bu-
dowlanego. Najwi�ksz� wad� tego procesu jest długi czas reakcji, ogromne ilo�ci 
minerałów potrzebne do wi�zania ditlenku w�gla, je�li redukcja emisji CO2 ma by�



znacz�ca oraz koszty. Wysokie koszty procesu karbonatyzacji ci�gle ograniczaj� mo�-
liwo�ci zastosowania tego procesu na skal� przemysłow�. 

Alternatywnym 	ródłem tlenków metali mog� by� tak�e alkaliczne odpady prze-
mysłowe, np. odpady azbestowe, �u�le wielkopiecowe, popioły lotne ze spalania w�-
gla lub popioły z instalacji odsiarczania spalin [4-9]. Popioły ze spalania w�gla nie 
wymagaj� dodatkowego rozdrabniania, wydobycia, transportu i obróbki termicznej. 
S� tanim i łatwo dost�pnym 	ródłem sorbentu do wi�zania CO2. 

Technologia wi�zania CO2 z zastosowaniem odpadów betonowych i �u�la wielko-
piecowego została przedstawiona w literaturze [6], a koszty tego procesu oszacowano 
na 8 $/ton� CO2 netto. Warto�� ta jest du�o ni�sza ani�eli koszty usuwania ditlenku 
w�gla z wykorzystaniem naturalnych minerałów, oszacowane przez IPCC na 50-100 
$/ton� CO2 netto [1]. Porównanie kosztów usuwania CO2 ró�nymi metodami przed-
stawiono w tabeli 1. 

Tabela 1. Koszty usuwania CO2

Table 1. Costs of storage per tonne of CO2 avoided 

Składowanie w formacjach geologicznych 0,5 – 8 $ / t CO2

Składowanie na dnie oceanu 5 – 30 $ / t CO2

Mineralna karbonatyzacja wykorzystuj�ca: 

naturalne minerały 

cement, beton [4] 

�u�el, odpady betonowe [6] 

50 – 100 $ / t CO2

22 -35 $ / t CO2

8 $ / t CO2

Wykorzystywanie zasadowych odpadów przemysłowych w procesie karbonatyza-
cji, poza unieszkodliwianiem CO2, daje dodatkowe korzy�ci: pozwala na utylizacj�
szkodliwych odpadów, dostarcza warto�ciowych, u�ytecznych i komercyjnych pro-
duktów reakcji, a tak�e na drodze odpowiednio dobranego procesu technologicznego, 
w zale�no�ci od składu i pochodzenia odpadów, pozwala na odzyskiwanie warto�cio-
wych metali i minerałów zawartych w odpadach (np. dla odpadów z kopalni rud meta-
li mo�liwe jest odzyskiwanie miedzi, kobaltu, niklu i innych metali [7]). 

Proces mineralnej karbonatyzacji z zastosowaniem odpadów przemysłowych ce-
chuje si� tak�e lepsz� kinetyk�, albowiem podstawowe składniki odpadów bior�ce 
udział w reakcji z ditlenkiem w�gla to tlenki i wodorotlenki wapnia i/lub magnezu, 
które cechuj� si� wi�ksz� reaktywno�ci� i du�o szybciej rozpuszczaj� si� w wodzie 
(lub innych rozpuszczalnikach) ani�eli zawarte w minerałach glinokrzemiany. Proces 
ekstrakcji jonów wapnia i/lub magnezu ze struktury krystalicznej minerałów do roz-
tworu jest etapem limituj�cym szybko�� wi�zania CO2 poprzez karbonatyzacj� natu-
ralnych minerałów, je�li proces prowadzony jest w �rodowisku wodnym [2-4]. 
Jednocze�nie opisane w literaturze badania pozwalaj� jednoznacznie stwierdzi�, �e 
w roztworze wodnym mo�liwe jest prowadzenie procesu karbonatyzacji z szybko�ci�
pozwalaj�c� na praktyczne zastosowanie tego procesu [2-4]. 



Mo�liwo�ci wi�zania ditlenku w�gla drog� mineralnej karbonatyzacji z wykorzy-
staniem odpadów przemysłowych s� jednak ograniczone. Ilo�� emitowanego CO2 (w 
Polsce ok. 330 000 Gg rocznie [10], w tym 150 000 Gg rocznie przez sektor energe-
tyczny [11]) znacznie przewy�sza ilo�� produkowanych odpadów (tabela 2) [12]. Np. 
dla �rednich parametrów w�gla stosowanego w polskich elektrowniach [11] ze spala-
nia 1000 kg w�gla brunatnego w kotłach fluidalnych uzyskuje si� ok. 100 kg popiołu 
o zawarto�ci 18% masowych tlenku wapnia [13], przy jednoczesnej emisji ok. 950 kg 
ditlenku w�gla [14]. Oznacza to, �e przy całkowitym wykorzystaniu CaO zawartego  
w popiołach produkowanych w danej elektrowni mo�liwe jest zwi�zanie ok. 1,5% 
CO2 emitowanego w tej elektrowni. Podobn� warto��, 2%, otrzymano dla procesu 
wi�zania CO2 z wykorzystaniem popiołów ze spalania w�gla brunatnego w elektrow-
niach niemieckich [15]. Dla popiołów pochodz�cych ze spalania w�gla kamiennego 
wska	nik ten jest jeszcze ni�szy, ze wzgl�du na du�o ni�sz� zawarto�� tlenku wapnia 
(2-5% mas.) w tych odpadach. 

Tabela 2. Produkcja �u�li i popiołów w Polsce (Mt/rok) [12] 
Table 2. Production of ashes and slags from power stations in Poland (Mt/year) [12] 

Popiół ze spalania w�gla 
u�el ze spalania w�gla Razem 

kamiennego brunatnego kamiennego brunatnego  

2000 7,718 5,647 1,719 0,145 15,229 

2004 7,141 6,317 2,074 0,165 15,697 

2008 7,080 6,339 1,337 0 14,756 

2011 8,260 7,416 1,718 0 17,394 

2012 19,052 2,398 21,450 

Jednak�e w niektórych, specyficznych przypadkach sekwestracja ditlenku w�gla  
z wykorzystaniem alkalicznych odpadów przemysłowych mo�e by� rozwa�ana jako 
interesuj�ca opcja. Np. przy stosowaniu paliw o wi�kszej zawarto�ci popiołów lub 
wi�kszej zawarto�ci tlenków alkalicznych mo�liwe jest zwi�kszenie ilo�ci wi�zanego 
CO2. Przykładem mo�e by� proces karbonatyzacji z wykorzystaniem popiołów po 
spaleniu ropy z łupków naftowych w elektrowniach w Estonii, który pozwala na 
zwi�zanie ok. 10-11% emitowanego CO2 [16]. Odpady przemysłowe mog� by� sto-
sowane jako dodatkowy wsad w procesie mineralnej karbonatyzacji, przyspieszaj�cy 
proces wi�zania ditlenku w�gla ze wzgl�du na swoj� du�� reaktywno�� [4]. Dodatko-
wym zyskiem takiego procesu mo�e by� otrzymywanie wysokowarto�ciowego pro-
duktu ubocznego, jakim jest w�glan wapnia. Ponadto proces karbonatyzacji mo�e by�
rozwa�any jako sposób modyfikacji popiołów w celu uzyskania surowca do produkcji 
cementu lub innych materiałów budowlanych. Ten ostatni aspekt odnosi si� głównie 
do popiołów fluidalnych po spaleniu w�gla brunatnego, albowiem popioły lotne ze 
spalania w�gla kamiennego w paleniskach konwencjonalnych s� cennym, pełnowarto-
�ciowym surowcem mineralnym ju� wykorzystywanym w przemy�le materiałów bu-



dowlanych. W Polsce prawie 100% popiołów lotnych ze spalania w�gla kamiennego 
jest wykorzystywanych gospodarczo [17]. Stopie� wykorzystania popiołów fluidal-
nych jest znacznie ni�szy i wynosi ok. 15%. 

Dotychczasowe badania prowadzone w IICh PAN w celu okre�lenia mo�liwo�ci 
zastosowania zasadowych odpadów przemysłowych do wi�zania CO2 dotyczyły pro-
cesu ich rozpuszczania, b�d�cego pierwszym etapem mineralnej karbonatyzacji reali-
zowanej w �rodowisku wodnym. Badano rozpuszczalno�� 3 rodzajów odpadów: 
• popiołów ze spalania w�gla kamiennego w kotłach pyłowych,  
• popiołów ze spalania w�gla kamiennego w kotłach pyłowych, zawieraj�cych 

produkty odsiarczania spalin, 
• popiołów ze spalania w�gla brunatnego w kotłach fluidalnych. 

Z wymienionych wy�ej powodów najbardziej interesuj�ce jest wykorzystanie po-
piołów fluidalnych ze spalania w�gla brunatnego. Przeprowadzone badania rozpusz-
czalno�ci potwierdziły, �e spo�ród wszystkich badanych odpadów popiół fluidalny 
jest najbardziej odpowiedni do wykorzystania w procesie mineralnej karbonatyzacji 
[18], ze wzgl�du na dobr� kinetyk� rozpuszczania i wysok� alkaliczno�� otrzymywa-
nych roztworów. W pracy przedstawiono wst�pne wyniki bada� drugiego etapu pro-
cesu karbonatyzacji z wykorzystaniem popiołu fluidalnego z Elektrowni Turów, tj. 
procesu precypitacji w�glanów wapnia i magnezu z roztworów otrzymanych po roz-
puszczaniu odpadu. 

2. CHARAKTERYSTYKA POPIOŁU FLUIDALNEGO 

Skład chemiczny oraz jako�ciowy i ilo�ciowy skład fazowy popiołu zostały okre-
�lone z wykorzystaniem odpowiednio spektrometru plazmowego Thermo iCAP 6500 
Duo ICP (Thermo Fisher Scientific) i dyfraktometru proszkowego Empyrean X-ray  
(PANalytical). Pomiar rozkładu rozmiarów cz�stek wykonano na analizatorze lasero-
wym Mastersizer 2000 (Malvern Instruments), w zawiesinie, z zastosowaniem 2-
propanolu jako dyspersanta. Badania powierzchni wła�ciwej i rozkładu rozmiarów 
porów wykonano z zastosowaniem aparatu do niskotemperaturowej adsorpcji azotu i 
chemisorpcji ASAP 2020 (Micromeritics). W tabelach 3 i 4 przedstawiono wła�ciwo-
�ci wykorzystywanego w badaniach popiołu fluidalnego z Elektrowni Turów. Zdj�cia 
cz�stek wykonano z wykorzystaniem mikroskopu SEM, TM 30000 Hitachi. 

Popiół fluidalny ze spalania w�gla brunatnego cechuje si� wysok� zawarto�ci�
tlenku wapnia, zwłaszcza w formie wolnego CaO, a tak�e charakterystyczn� struktur�
odró�niaj�c� go od popiołu z kotłów pyłowych, co wida� wyra	nie na zdj�ciach mi-
kroskopowych (rys. 1 i 2). Popiół ze spalania w�gla w kotłach pyłowych składa si�  
z cz�steczek o kulistym kształcie, posiadaj�cych równ�, gładk� powierzchni�, utwo-
rzon� przez powstaj�c� w kotle w wysokiej temperaturze faz� szklist� (rys. 1). W 
kotle fluidalnym spalanie nast�puje w ni�szej temperaturze i powstaj�cy popiół za-
wiera du�o mniej fazy szklistej, a jego cz�steczki maj� nieregularny kształt i porowat�



powierzchni� (rys. 2), co dodatkowo ułatwia reakcj� tlenku wapnia z ditlenkiem w�-
gla, b�d�c� podstaw� procesu karbonatyzacji. 

Pozostałe parametry charakteryzuj�ce popiół fluidalny z Elektrowni Turów przed-
stawiono na rysunkach 3 i 4. 

Rys. 1. Popiół ze spalania w�gla kamiennego w kotle pyłowym, obraz z mikroskopu SEM 
Fig. 1. SEM image of the ash from pulverized hard coal fired boilers 

Rys. 2. Popiół ze spalania w�gla brunatnego w kotle fluidalnym, obraz z mikroskopu SEM 
Fig. 2. SEM image of ash from lignite fluidized bed combustion 



Tabela 3. Skład chemiczny i fazowy popiołu fluidalnego 
Table 3. Chemical and phase composition of fluidized ash studied 

Skład chemiczny, % mas. 
SiO2 CaO MgO Al2O3 Fe2O3

27,0 29,1 2,02 20,2 4,54 

Na2O K2O SO3 P2O5 TiO2

1,27 1,01 8,75 0,2 1,68 

Skład fazowy, % mas. 

SiO2 CaSO4 CaO Ca(OH)2 CaCO3

1,9 12,4 12,0 0,2 6,4 

�-Fe2O3 NaAlSi3O8 FeSO4·4H2O jarosyt 
składnik amor-

ficzny 

1,6 1,5 0,6 0,4 63,0 

Tabela 4. Charakterystyka popiołu fluidalnego 
Table 4. Main characteristics of fluidized ash studied 

Rozkład rozmiarów cz�stek, �m 

D0,1 D0,5 D0,9 D32 D43

3,957 24,644 87,356 8,942 36,792 

Rozkład rozmiarów porów 

BET, m2/g 
Powierzchnia 

mikroporów, m2/g 
Całkowita obj�to��

porów, mm3/g 
Obj�to�� mikropo-

rów, mm3/g 

redni rozmiar 

porów, nm 

6,664 0,588 3,71 0,026 14,24 
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Rys. 3. Rozkład rozmiarów porów w cz�stkach popiołu ze spalania w�gla brunatnego 
w kotle fluidalnym 

Fig.3. Pore size distribution in particles of ash from lignite fluidized bed combustion 



Rys.4. Rozkład rozmiarów cz�stek popiołu ze spalania w�gla brunatnego w kotle fluidalnym 
Fig. 4. Particle size distribution of ash particles from lignite fluidized bed combustion 

3. BADANIA PROCESU PRECYPITACJI 

Badania procesu precypitacji w procesie dwustopniowej karbonatyzacji wykonano 
w laboratoryjnej instalacji badawczej, której schemat przedstawiono na rysunku 5. 
Podstawowym elementem instalacji jest reaktor szklany z płaszczem grzejnym o po-
jemno�ci 1 dm3, z rur� cyrkulacyjn� i 4 przegrodami, zaopatrzony w mieszadło �mi-
głowe. Reaktor wyposa�ony jest w układ dozowania mieszaniny gazów (N2/CO2) i 
dyspergowania gazów w cieczy, któr� jest roztwór otrzymany po rozpuszczeniu odpa-
du w wodzie, zawieraj�cy głównie jony wapniowe i wodorotlenowe, a tak�e jony 
Mg+2 i SO4

-2. Reaktor zaopatrzony jest w mierniki pozwalaj�ce na pomiar podstawo-
wych parametrów, tj. temperatury i pH roztworu, nat��enia przepływu gazów dozo-
wanych do reaktora i st��enia CO2 na wylocie z reaktora. 

Proces rozpuszczania odpadu (popiołu), w wyniku którego otrzymywano roztwór 
zawieraj�cy jony wapnia i magnezu, prowadzono w reaktorze o pojemno�ci 5 litrów 
zaopatrzonym w mieszadło �migłowe z kontrolerem pr�dko�ci. Do dozowania gazów 
w procesie absorpcji CO2 wykorzystano wał mocuj�cy mieszadło, wykonany z rury 
stalowej. Do �rodka wału wprowadzono przewód o �rednicy wewn�trznej 4 mm, wy-
konany z polipropylenu, którego koniec wyprowadzono tu� poni�ej łopatek miesza-
dła. Na ko�cu przewodu zamontowano urz�dzenie dysperguj�ce. Testowano ró�ne 
warianty dyspergowania gazów w cieczy: dozowanie rurk� o �rednicy wewn�trznej 4 
mm, dyspergowanie poprzez spiek szklany o du�ej porowato�ci oraz dozowanie  
z wykorzystaniem kulistego kamienia napowietrzaj�cego o małej porowato�ci. Spo-
�ród testowanych sposobów dyspergowania gazów w cieczy wybrano jako odpowied-
ni do dalszych bada� wariant z wykorzystaniem kamienia napowietrzaj�cego. W 
przypadku szklanego spieku o du�ej porowato�ci, na skutek bardzo intensywnego 



wytr�cania si� cz�stek w�glanów nast�powało zatykanie spieku, co uniemo�liwiało 
dalsze prowadzenie procesu. Dozowanie prost� rurk� (pojedyncze p�cherze o stosun-
kowo du�ej �rednicy) nie zapewniało takiego stopnia konwersji wapnia i wydajno�ci 
procesu wi�zania ditlenku w�gla jaki osi�gni�to w przypadku zastosowania kamienia 
napowietrzaj�cego. 

CO  + N2 2

3 3

9

10

11

6

8

5
przes�cz

PCC

4

5
roztwór
do reaktora

odpad stały

6
popioły woda

Rys. 5. Schemat instalacji do badania kinetyki precypitacji w�glanów powstaj�cych 
w procesie mineralnej karbonatyzacji; 1 – butla N2, 2 – butla CO2, 3 – zawory regulacyjne,  

4 – zbiornik przygotowania roztworu , 5 – separacja zawiesiny (lejek Büchnera, spiek szklany), 6 – nap�d 
mieszadła, 7 – reaktor, 8 – analizator CO2, 9 – zawór, 10 – pompa perystaltyczna, 11 – pobór próbek do 
analizy, F – pomiar nat��enia przepływu gazu, T – pomiar temperatury roztworu, pH – pomiar pH roz-

tworu, N – regulacja pr�dko�ci obrotowej mieszadła, PCC – w�glan wapnia 
Fig. 5. Schematic diagram of the experimental setup: 1 – N2 bottle, 2 – CO2 bottle, 3 – regulatory 

valve, 4 – tank of feed solution, 5 – separation of slurry, 6 – mixer, 7 – reactor, 8 – CO2 analyser, 9 – stop 
valve, 10 – peristaltic pump, 11 – sample withdrawal, F – gas flow measurement, T – temperature control, 

pH – measurement of pH in solution, N – mixer speed control, PCC – precipitated calcium carbonate 



Badania wst�pne precypitacji wykonano z wykorzystaniem roztworów otrzyma-
nych po rozpuszczeniu w wodzie pyłów fluidalnych ze spalania w�gla brunatnego w 
Elektrowni Turów (w stosunku 1:20) i mieszaniny gazów zawieraj�cych ok. 13% 
CO2, co odpowiada st��eniu ditlenku w�gla w gazach spalinowych. Proces rozpusz-
czania odpadu prowadzono ok. 30 minut, a otrzymany roztwór o pH ok. 13 zawierał 
0,0535 mol·l-1 Ca+2, 0,0125 mol·l-1 SO4

-2  i 0,01 mol·l-1 Mg+2.  
Badania procesu precypitacji prowadzono w nast�puj�cy sposób:  
Opró�niony reaktor przemywano strumieniem azotu. Nast�pnie reaktor napełniano 

przygotowanym wcze�niej roztworem po rozpuszczeniu odpadu, dalej dozuj�c do 
reaktora strumie� czystego azotu o okre�lonym nat��eniu przepływu. Po osi�gni�ciu 
zadanej temperatury i ustabilizowaniu si� wskaza� mierników (pH, st��enie CO2) 
wł�czano przepływ ditlenku w�gla. W trakcie pomiaru mierzono w sposób ci�gły pH i 
temperatur� roztworu, nat��enie przepływu dozowanych gazów (osobno N2 i CO2) 
oraz pr�dko�� obrotow� mieszadła. W trakcie prowadzenia procesu z reaktora pobie-
rano próbki zawiesiny (ok. 20-25 ml), któr� nast�pnie filtrowano. W otrzymanym 
przes�czu oznaczano st��enia: jonów Ca+2 metod� miareczkowania kompleksome-
trycznego w obecno�ci kalcesu z wykorzystaniem roztworu EDTA, jonów Mg+2 (test 
LCK326) oraz jonów SO4

-2 (test LCK353) z wykorzystaniem spektrofotometru 
KORONA DR 2800. W przes�czu oznaczano tak�e całkowit� ilo�� rozpuszczonego 
CO2 (test LCK388). Po zako�czeniu pomiaru reaktor opró�niano. Cz��� zawiesiny 
filtrowano, a otrzymany przes�cz analizowano. Pozostał� cz��� zawiesiny wykorzy-
stano do wykonania analizy ziarnowej powstałego produktu. 

Proces precypitacji prowadzono pod ci�nieniem atmosferycznym, dla pr�dko�ci 
obrotowej mieszadła równej 600 min-1, a sumaryczne nat��enie przepływu gazu do-
zowanego do reaktora wynosiło ok. 700 cm3·min-1. Dla podanych warunków proces 
prowadzono: 1 - do ustalenia si� stanu równowagi (ustalenie wskaza� pH, ustalenie 
st��enia CO2 w gazie na wylocie z reaktora), 2 - do warto�ci pH ok. 10. 

4. OMÓWIENIE WYNIKOW BADA�

Na rysunku 6 przedstawiono zmiany pH roztworu w trakcie prowadzenia procesu. 
Na rysunkach 7-9 przedstawiono zmiany st��e� jonów Ca+2, SO4

-2 oraz całkowitej 
ilo�ci ditlenku w�gla rozpuszczonego w roztworze. Na rysunkach zaznaczono bł�dy 
pomiarowe wyznaczonych st��e�. Dla st��e� wyznaczanych na spektrofotometrze 
maksymalny bł�d pomiaru wg certyfikatu producenta wynosi ±20 mg·l-1 (SO4

-2) oraz 
±10 mg·l-1 (CO2). Poniewa� do analizy jonów siarczanowych próbk� rozcie�czano w 
stosunku 1:1, bł�d pomiaru tego st��enia wynosi u nas ±40 mg·l-1. Bł�d pomiaru st�-
�enia jonów Ca+2 obliczony metod� ró�niczki zupełnej wynosi maksymalnie ±2% 
warto�ci mierzonej.    

Z analizy danych przedstawionych na rysunkach 6-9 wynika, �e do warto�ci pH 
roztworu ok. 12 (tj. w warunkach prowadzenia procesu ok. 9 minut) st��enie jonów 
wapniowych systematycznie maleje, a całkowita ilo�� CO2 rozpuszczonego w wodzie 



praktycznie si� nie zmienia. Jednocze�nie spadek st��enia jonów wapnia odpowiada 
ilo�ci CO2 wprowadzonego do reaktora. Oznacza to, �e całkowita ilo�� ditlenku w�gla 
kierowanego do reaktora w tym czasie została zwi�zana w postaci w�glanu wapnia. 

Rys. 6. Zmiana pH roztworu podczas procesu karbonatyzacji 
Fig. 6. Changes of solution pH value during the carbonation process  
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Rys. 7. Zmiana st��enia jonów Ca+2 w roztworze podczas procesu karbonatyzacji 
Fig. 7. Changes of concentartion of Ca+2 ions in solution during the carbonation process 

Po tym czasie nast�puje gwałtowny spadek pH roztworu, ro�nie st��enie całkowi-
tego CO2 w roztworze, a st��enie jonów wapniowych przez krótki czas jeszcze male-
je, a nast�pnie zaczyna rosn��. W tych warunkach (wzrost pH roztworu) nast�puje 



bowiem rozpuszczanie si� w�glanu wapnia, na skutek wzrostu st��enia jonów HCO3
-

w roztworze. St��enie jonów wapniowych w roztworze po 9 minutach prowadzenia 
procesu wynosiło ok. 0,025 mol·l-1, a wi�c ok. 50% jonów Ca+2 przereagowało w tym 
czasie z ditlenkiem w�gla i praktycznie 100% przepływaj�cego CO2 zostało zwi�zane 
w postaci w�glanu wapnia. 

Rys. 8. Zmiana st��enia jonów siarczanowych w roztworze podczas procesu karbonatyzacji 
Fig. 8. Changes of concentration of sulphate ions in solution during the carbonation process 

Rys. 9. Zmiana st�zenia CO2 (całkowitego) w roztworze podczas procesu karbonatyzacji 
Fig. 9. Changes of concentration of total CO2 in solution during the carbonation process 



Jednocze�nie w roztworze zarówno w trakcie procesu jak i po zako�czeniu proce-
su precypitacji st��enie jonów siarczanowych jest niewiele ni�sze, ani�eli w roztwo-
rze wej�ciowym. Nie zmienia si� tak�e st��enie jonów Mg+2. Wida� wi�c, �e  
z roztworu wytr�ca si� głównie w�glan wapnia. Uwzgl�dniaj�c ten fakt, stopie� kon-
wersji wapnia w stosunku do wolnych jonów Ca+2, czyli pochodz�cych tylko z roz-
puszczenia tlenku i wodorotlenku wapnia, wynosi ok. 68%. 

Proces rozpuszczania si� w�glanu wapnia w kwa�nym �rodowisku prowadzi do 
zmniejszenia rozmiarów otrzymywanych cz�stek. Mediana rozkładu rozmiarów pro-
duktu otrzymanego po 10 minutach prowadzenia procesu wynosi ok. 7,83 �m, nato-
miast gdy proces prowadzono do ustalenia si� równowagi (pH równe ok. 6,5), 
otrzymano cz�stki, dla których mediana rozkładu wynosi ok. 5,87 �m.  Rozkład roz-
miarów cz�stek w�glanu wapnia otrzymanych po 10 minutach prowadzenia procesu 
przedstawiono na rys. 10.  

Rys. 10. Rozkład rozmiarów cz�stek otrzymanych w procesie karbonatyzacji roztworów otrzymanych 
po rozpuszczeniu popiołu fluidalnego ze spalania w�gla brunatnego 

Fig. 10. Particle size distribution of product of carbonation process using fly ash from lignite fluid-
ized bed combustion 

WNIOSKI 

• Badany popiół fluidalny po spaleniu w�gla brunatnego mo�e by� wykorzystany 
do wi�zania ditlenku w�gla w �rodowisku wodnym. Roztwory po rozpuszczeniu od-
padu s� mocno alkaliczne (pH ok. 13), a proces karbonatyzacji tych roztworów pro-
wadzi do wytr�cania w�glanu wapnia o rozmiarach cz�stek rz�du kilku mikrometrów. 

• W warunkach, w których prowadzono badania, dla st��enia CO2 w strumieniu 
dozowanym do reaktora równym ok. 13%, po 9 minutach procesu otrzymano 50%  
konwersj� wapnia, przy jednoczesnej 100% konwersji ditlenku w�gla.  



• Przedstawiona w pracy instalacja mo�e pracowa� zarówno w sposób ci�gły jak i 
okresowy ze wzgl�du na roztwór. W obu wariantach gazy dozowane s� w sposób ci�-
gły. Planuje si� wykorzystanie instalacji do bada� procesu wi�zania CO2 z zastosowa-
niem pyłów fluidalnych z Elektrowni Turów, pochodz�cych ze spalania w�gla 
brunatnego. Planowane badania pozwol� okre�li� wpływ st��enia CO2 w gazach, cza-
su przebywania w reaktorze, intensywno�ci mieszania oraz st��enia jonów wapnia i 
jonów siarczanowych w roztworze na efektywno�� wi�zania ditlenku w�gla oraz wła-
�ciwo�ci otrzymywanego produktu. Wyniki tych bada� pozwol� tak�e na okre�lenie 
czasu niezb�dnego do osi�gni�cia ��danego stopnia konwersji tlenków metali oraz 
ilo�ci odpadu potrzebnego do zwi�zania jednostkowej masy CO2. 

OZNACZENIA - SYMBOLS 

D32 – �rednica Sautera, �m 
    Sauter mean diameter, �m 

D43 –  �rednica de Brouckere’a, �m 
   de Brouckere mean diameter, µm  
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JOLANTA JASCHIK, MANFRED JASCHIK, KRZYSZTOF WARMUZI�SKI

SEQUESTRATION OF CARBON DIOXIDE BY MINERAL CARBONATION PROCESS USING FLY 
ASH FROM LIGNITE FLUIDIZED BED COMBUSTION  

The fixation of CO2 in the form of inorganic carbonates, also known as mineral carbonation, is an in-
teresting option for the removal of carbon dioxide from various gas streams. The captured CO2 is reacted 
with metal-oxide bearing materials, usually naturally occurring minerals. The alkaline industrial waste, 
such as fly ash can also be considered as a source of calcium or magnesium. The waste commonly occurs 
in the pulverized form and thus does not require additional mechanical processing. The calcium and/or 
magnesium oxides are usually unbounded and are more reactive towards CO2 than silicates. The indus-
trial waste does not have to be mined and a relevant installation can be placed close to a waste source, 
thus lowering the overall cost. Additionally, the hazardous waste can be deactivated through pH-
neutralization and mineral transformation. The storage capacity of industrial waste is limited and depend-
ent on developments of technology. However for specific applications carbon dioxide sequestration in 
alkaline solid residues might be an attractive option. 

In this work the preliminary studies of indirect (two-step) aqueous carbonation process using fly ash 
from lignite fluidized bed combustion (FBC) are presented. The chemical and phase analyses show that 
the FBC ash contains 29.1 wt. % of calcium (expressed in terms of CaO), and the content of free calcium 
oxide is 12 wt. % (table 3). Based on the laser diffraction analyses it was found that the median particle 
size is about 25 �m, so the dust was finely comminuted (table 4). The experiments concerning the absorp-
tion of CO2 and precipitation of carbonates were conducted in a laboratory installation that included a 
reactor of a capacity of 1 dm3 with a heating jacket. A schematic diagram of the experimental setup is 
shown in Fig. 5. The solution directed to the reactor (7 in Fig. 5) was obtained after 30 min dissolution of 
FBC ash in water under ambient conditions with an ash-to-solvent ratio of 1:20. The leachate contains 
0.0535 mol·l-1 of Ca+2 and 0.0125 mol·l-1 of SO4

-2. The inlet gas stream was a mixture of nitrogen and 
carbon dioxide, with about 13% of CO2 (corresponding to its content in the flue gas). The measurements 
were conducted under atmospheric pressure, at ambient  temperature and for a stirrer speed of 600 min-1. 



The change of pH of solution and of the concentrations of Ca+2, SO4
-2  and total CO2 in solution dur-

ing the carbonation process are shown in Figs. 6-9. After 9 minutes a 50% conversion of calcium was 
attained, and almost 100% of carbon dioxide supplied in this time to the reactor was captured. The solid 
phase contained only calcium carbonate, and no crystallization of calcium sulphate was observed. The 
median size of CaCO3 particles was about 8 �m (Fig. 10).  

The results obtained clearly show that the fluidized lignite fly ash studied has the potential for car-
bonation and can be employed in the CO2 capture from flue gas. Studies on CO2 absorption and the pre-
cipitation of calcium carbonate in the process of mineral carbonation are underway. The dependence of: 
CO2 content in the inlet gas, intensity of mixing, concentration of Ca+2 and SO4

-2 ions in the solution and 
residence time on the effectiveness of CO2 capture and product characterization will be determined.  
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BADANIA PORÓWNAWCZE PRZEPŁYWOWYCH 
MONOLITYCZNYCH MIKROREAKTORÓW I REAKTORÓW 

ZE ZŁO�EM STAŁYM W REAKCJI ESTRYFIKACJI 

Instytut In�ynierii Chemicznej PAN Gliwice, ul. Bałtycka 5, 44-100 Gliwice

Otrzymano przepływowe monolityczne mikroreaktory krzemionkowe z centrami kwasowymi, 
ró�ni�ce si� parametrami strukturalnymi, a w szczególno�ci wielko�ci� przelotowych makroporów. 
Porównano wła�ciwo�ci katalityczne mikroreaktorów i przepływowych reaktorów ze zło�em stałym 
w reakcji estryfikacji kwasu octowego butanolem. Jako zło�e stosowano �ywic� jonowymienn�
Amberlyst 15 i �el krzemionkowy sfunkcjonalizowany grupami kwasowymi. 

Continuous-flow silica monolithic microreactors functionalized with acidic centers were obtained. 
The monoliths exhibited different structural parameters; in particular the size of flow-through 
macropores. The performance of microreactors and packed bed reactors with Amberlyst 15 and silica gel 
with acidic centers was compared in esterification of acetic acid with butanol. 

1. WPROWADZENIE

Zastosowanie reaktorów przepływowych, ze zło�em stałego katalizatora, niesie 
wiele korzy�ci, w porównaniu z reaktorami okresowymi: ci�gł� produkcj�, 
uproszczenie procesu, łatwiejsz� jego automatyzacj� oraz kontrol� parametrów 
procesowych i zmniejszenie kosztów [1]. Cz�sto w procesie przepływowym uzyskuje 
si� wi�ksze wydajno�ci, wi�ksz� selektywno��, brak jest etapu rozdziału katalizatora 
od mediów reakcyjnych. Ci�głe przepływowe mikroreaktory pozwalaj� na 
miniaturyzacj� aparatury, co ma szczególne znaczenie w produkcjach 
małotona�owych, w przemy�le farmaceutycznym i chemicznym [2]. Du�y stosunek 
powierzchni wła�ciwej do obj�to�ci reaktora umo�liwia osi�gni�cie wysokiego 
st��enia centrów aktywnych w jednostce obj�to�ci oraz zapewnia lepsz� wymian�



ciepła i masy. Ponadto, precyzyjna kontrola temperatury reakcji i czasu przebywania 
ma korzystny wpływ na wydajno�� i selektywno�� procesu. 

W�ród ró�nych typów mikroreaktorów [3] w ostatnich latach sporo uwagi 
po�wi�cono reaktorom, w których reaktywne rdzenie wykonane zostały 
z monolitycznych materiałów krzemionkowych o bimodalnej strukturze porów. 
W monolitach tych obecne s� makropory, o rozmiarach od kilku do kilkudziesi�ciu 
mikrometrów, tworz�ce ci�gł�, przelotow� struktur�, oraz dyfuzyjne mezopory. 
Wielko�� porów oraz porowato�� materiałów silnie zale�� od warunków syntezy: 
składu mieszaniny reakcyjnej oraz parametrów procesu. W literaturze opisano ró�ne 
sposoby otrzymywania monolitów oraz ich aktywacji za pomoc� grup organicznych 
[4, 5], enzymów [6] i kompleksów metali [7].  

W prezentowanej pracy krzemionkowe monolity zsyntetyzowano 
z wykorzystaniem odmiennych procedur, co pozwoliło na otrzymanie no�ników 
o istotnie ró�nych parametrach strukturalnych. Materiały sfunkcjonalizowano grupami 
kwasowymi i zbadano ich efektywno�� w procesie estryfikacji kwasu octowego 
butanolem. Porównano wła�ciwo�ci monolitycznych mikroreaktorów i reaktorów 
przepływowych ze zło�em stałym, którym była �ywica jonowymienna Amberlyst 15 
oraz komercyjny, mezoporowaty �el krzemionkowy MN Kieselgel 60, aktywowany 
grupami kwasowymi w taki sam sposób jak monolity krzemionkowe. 

2. CZ�	
 DO	WIADCZALNA 

2.1 SYNTEZA MONOLITÓW 

Monolity krzemionkowe oznaczone symbolami M1 i M2, charakteryzuj�ce si�
ró�nymi parametrami strukturalnymi, otrzymano stosuj�c odmienne procedury 
syntezy. Stosunki molowe substratów oraz warunki syntezy zestawiono w tabeli 1. 
Proces otrzymywania monolitów składał si� z kilku etapów. W pierwszym etapie 
przygotowywano mezofaz�, dodaj�c kolejno do roztworu kwasu azotowego 
odpowiednie ilo�ci glikolu polietylenowego (PEG 35000), tetraetoksysilanu (TEOS) 
oraz zwi�zku powierzchniowo-czynnego – bromku cetylotrimetyloamoniowego 
(CTAB), intensywnie mieszaj�c a� do uzyskania klarownego roztworu. Roztwór 
przelewano do polipropylenowych naczy� w kształcie walców. Po z�elowaniu 
i starzeniu w temperaturze 40ºC otrzymane monolity przemywano wod� destylowan�
i poddawano obróbce w 1 M roztworze amoniaku. Po przemyciu wod� i wysuszeniu 
próbki kalcynowano w temperaturze 550ºC.  



Tabela 1. Parametry syntezy monolitów 
Table 1. Synthesis parameters of monoliths 

Stosunki molowe substratów Warunki syntezy 

Monolit TEOS PEG HNO3 H2O CTAB 
τstarzenia 

[godz] 

Tstarzenia 

[ºC] 

Camoniaku 

[M] 

τobróbki 

[godz]

Tobróbki 

[ºC] 

M1 1 0,52 0,26 14,25 0,027 180 40 1 9 90 

M2 1 0,63 0,25 14,92 - 72 40 1 24 80 

2.2 FUNKCJONALIZACJA MATERIAŁÓW 

Materiały monolityczne oraz mezoporowaty �el krzemionkowy MN Kieselgel 
(KG) sfunkcjonalizowano grupami sulfonowymi, metod� impregnacji. Prekursorem 
centrów kwasowych był 2-(4-chlorosulfonylofenylo)etylotrimetoksysilan. No�niki 
impregnowano roztworem prekursora w etanolu w temperaturze 60ºC przez 48 godzin. 
Nominalna ilo�� wprowadzanych grup funkcyjnych wynosiła 1,5 mmol/gno�nika. 
Po funkcjonalizacji materiały przemywano obficie etanolem, celem usuni�cia 
niezwi�zanych chemicznie grup.  

2.3 CHARAKTERYSTYKA MATERIAŁÓW 

Wła�ciwo�ci fizykochemiczne no�ników oraz katalizatorów zostały 
scharakteryzowane z wykorzystaniem szeregu technik instrumentalnych. Do okre�lenia 
parametrów strukturalnych materiałów zastosowano: skaningow� mikroskopi�
elektronow� i niskotemperaturow� adsorpcj� azotu. Powierzchnia wła�ciwa materiałów 
została wyznaczona za pomoc� standardowej metody zaproponowanej przez Braunauera, 
Emmeta, Tellera (BET) [8], a rozkład obj�to�ci porów metod� Barreta, Joynera, Hallendy 
(BJH) [9]. Całkowita obj�to�� porów w monolitach została wyznaczona za pomoc�
porozymetrii rt�ciowej. Badania wła�ciwo�ci kwasowych centrów aktywnych, 
wbudowanych w szkielet krzemionkowy no�nika przeprowadzono z wykorzystaniem 
spektroskopii w podczerwieni FT-IR oraz analizy termograwimetrycznej.  

2.4 BADANIA KATALITYCZNE 

Aktywno�� katalityczna została zbadana w reakcji estryfikacji kwasu octowego 
butanolem w dwóch układach reakcyjnych: ci�głym monolitycznym mikroreaktorze oraz 
w reaktorze ze zło�em stałym. Rdzenie aktywne mikroreaktorów, o wymiarach  
40 x 4,5 mm, stanowiły monolity M1 i M2 z przył�czonymi grupami sulfonowymi. Jako 
zło�e zastosowano �ywic� jonowymienn� Amberlyst 15 (wielko�ci ziaren 0,7 ± 0,1 mm) 
oraz sfunkcjonalizowany �el krzemionkowy, KG (wielko�ci ziaren 0,35 ± 0,1 mm). Ziarna 



M2 M1 

katalizatora, w ilo�ci odpowiadaj�cej masie monolitu M1, umieszczono w reaktorze 
rurowym o �rednicy 4,5 mm. Badania prowadzono w temperaturze 75ºC przez 6 godzin, 
dla stosunku molowego substratów 1:1, stosuj�c nat��enie przepływu 0,03 ml·min-1. 
Post�p reakcji �ledzono za pomoc� chromatografii gazowej.  

3. OMÓWIENIE WYNIKÓW 
  
Zsyntetyzowano dwa rodzaje monolitów krzemionkowych M1 i M2, ró�ni�cych 

si� wła�ciwo�ciami strukturalnymi. Na podstawie obrazów, otrzymanych metod�
skaningowej mikroskopii elektronowej (rys. 1) scharakteryzowano struktur�
makroporowat� monolitów. Potwierdzono obecno�� ci�głej struktury makroporów 
w obu typach monolitów. Stwierdzono, �e w monolicie M1, syntetyzowanym 
w obecno�ci zwi�zku powierzchniowo-czynnego oraz poddanego obróbce 
w roztworze amoniaku w wy�szej temperaturze (tabela 1), obecne s� makropory 
o �rednicach w zakresie 30-50 µm. Natomiast w monolicie M2 �rednice makroporów 
wynosz� około 10 µm. Oba monolity ró�ni� si� równie� budow� krzemionkowego 
szkieletu. Monolit M2 charakteryzuje si� zdecydowanie wi�ksz� jednorodno�ci�
grubo�ci �cian (około 5 µm), podczas gdy w monolicie M1 dobrze widoczne s�
elementy struktury o ró�nej grubo�ci, w zakresie od kilku do kilkudziesi�ciu 
mikrometrów. 

Rys. 1. Obrazy SEM monolitów M1 i M2 

Fig. 1. SEM images of M1 and M2 monoliths 

Wła�ciwo�ci mezostrukturalne materiałów okre�lono na podstawie izoterm 
adsorpcji/desorpcji azotu w temperaturze -196oC (rys. 2), a parametry tekstury 
zestawiono w tabeli 2. 

W przypadku monolitów kształt izotermy, ze strom� p�tl� histerezy w zakresie 
wysokich ci�nie� wzgl�dnych jest charakterystyczny dla materiałów mezoporowatych,  
o jednorodnych porach. W próbce M1 obserwowano bimodalny rozkład mezoporów 
z małymi porami o �rednicach w zakresie 2 - 4 nm oraz du�ymi o wielko�ci  
10 - 35 nm. W monolicie M2 obecne były jednorodne mezopory o �rednicach 
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w zakresie 10 - 20 nm. W obu materiałach obj�to�� mezoporów była porównywalna, 
natomiast monolit M2 charakteryzował si� o 40% wi�ksz� powierzchni� wła�ciw�, co 
jest zwi�zane z obecno�ci� mniejszych mezoporów. 

Materiały komercyjne: Amberlyst 15 oraz KG równie� nale�� do grupy materiałów 
mezoporowatych. Obj�to�� mezoporów w obu materiałach jest podobna, jednak�e jest 
ona cztery razy mniejsza ni� w monolitach. Materiały te ró�ni� si� tak�e wielko�ci�
mezoporów. Amberlyst 15 posiada pory o �rednicach w zakresie 20-50 nm, natomiast 
Kieselgel od 2-10 nm. 

Rys. 2. Izotermy adsorpcji/desorpcji azotu oraz rozkłady wielko�ci porów próbek M1, M2, KG, 

Amberlyst 15 

Fig. 2. Nitrogen adsorption/desorption isotherms and pore size distribution of M1, M2, KG, 

Amberlyst 15 samples 

Tabela 2. Wła�ciwo�ci materiałów 
Table 2. Properties of the materials 

SBET

[m2·g-1]

Vpmezo

[cm3·g-1]

VT  

[cm3·g-1] 

Dmakro

[µm] 

Dmezo
* 

[nm] 

H+

[mmol·g-1] 

M1 295 1,20 3,5 30-50 2,5/23 0,75 

M2 413 1,12 3,2 5-15 16 0,85 

Amberlyst 15 40 0,33 
- 

- 31 4,7**

KG 212 0,30 - - 5 0,47 

  *  maksimum na krzywej rozkładu wielko�ci porów 
**  dane producenta 
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Rys. 3. Widmo w podczerwieni próbki M1 

Fig. 3. Infrared spectra of M1 sample 

Rys. 3 przedstawia przykładowe widmo IR, zarejestrowane dla próbki M1, 
w której grupy sulfonowe przył�czono do no�nika krzemionkowego poprzez grupy 
etylofenylowe. Widmo to jest reprezentatywne dla wszystkich materiałów poddanych 
modyfikacji. Potwierdzeniem funkcjonalizacji no�nika s� piki charakterystyczne dla 
drga� w pier�cieniu aromatycznym przy długo�ciach fal 696 oraz 736 cm-1 oraz piki 
w zakresie 1400 – 1600 cm-1 odpowiadaj�ce drganiom deformacyjnym grup C-H [10]. 
Absorbcja promieniowania w zakresie 2850 - 3000 cm-1 jest zwi�zana 
z wyst�powaniem asymetrycznych, rozci�gaj�cych drga� wi�za� grup metylowych, 
ł�cz�cych pier�cie� aromatyczny z no�nikiem. Pozostałe pasma s� charakterystyczne 
dla materiałów krzemionkowych [11]. 
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Rys. 4. Krzywe TG sfunkcjonalizowanych materiałów 

Fig. 4. TG curves of functionalized materials 



Stabilno�� temperaturow� oraz ilo�� przył�czonych grup organicznych 
otrzymanych materiałów wyznaczono metod� termograwimetryczn�. Wyniki 
zaprezentowano na rys. 4 oraz w tabeli 2. Wszystkie otrzymane próbki 
charakteryzowały si� stabilno�ci� do temperatury 350ºC, powy�ej której nast�pował 
termiczny rozkład grup funkcyjnych. Stwierdzono wyra�n� zale�no�� pomi�dzy 
wielko�ci� powierzchni wła�ciwej SBET, a ilo�ci� trwale przył�czonych grup. 
W monolicie M2, który cechował si� powierzchni� 413 m2·g-1, ilo�� zwi�zanych grup 
była najwi�ksza (0,75 mmol·g-1), za� w �elu krzemionkowym, którego powierzchnia 
wynosiła 212 m2·g-1 st��enie H+ wynosiło tylko 0,47 mmol·g-1. Bior�c pod uwag� fakt, 
�e próbki krzemionkowe były przygotowane w identyczny sposób i nominalna ilo��
wprowadzanych grup wynosiła 1,5 mmol·g-1, obserwowane ró�nice wynikały 
wył�cznie z parametrów tekstury no�ników.  

Tabela 3. Charakterystyka przepływowych mikroreaktorów  

Table 3. Properties of flow microreactors 

Reaktor Masa [g] Długo�� [cm] 
Wolna obj�to��

[cm3] 

Czas kontaktu 

[min] 

H+ 

[mmol] 

M1 0,1444 4 0,51 16,9 0,11 

M2 0,1513 4 0,48 16,1 0,13 

KG 0,1444 1,9 0,21 6,8 0,07 

Amberlyst 0,1444 1,7 0,24 8 0,68 

Badania katalityczne przeprowadzono w reakcji estryfikacji kwasu octowego 
butanolem w czterech przepływowych układach reakcyjnych. Wyniki bada�
w mikroreaktorach, w których rdzeniem aktywnym były monolity M1 i M2, 
przedstawiono na rys. 5A. W procesie u�yto monolitów o identycznych wymiarach 
geometrycznych, ale ze wzgl�du na ró�n� porowato�� obu materiałów ich masy były 
ró�ne i wynosiły 0,1444 g oraz 0,1513 g, odpowiednio dla M1 i M2. 



  

Rys. 5. Zale�no�� konwersji od czasu w mikroreaktorach M1 i M2 (A), 

�rednia wielko�� konwersji uzyskana w mikroreaktorze M1 i reaktorach ze zło�em stałym (B), 

produktywno�� reaktorów (C) 

Fig. 5. Conversion vs. time in monolithic microreactors M1 and M2 (A),  

average conversion obtained in M1 microreactor and packed-bed reactors (B), productivity (C) 

Oba mikroreaktory wykazywały dobr� stabilno�� wła�ciwo�ci katalitycznych 
w badaniach prowadzonych przez 6 godzin. Wi�ksz� konwersj� (52%) oraz wi�ksz�
produktywno�� (0,73 mmol·greaktor

-1·min-1, rys. 5C) uzyskano w mikroreaktorze M1, 
pomimo mniejszego st��ania grup aktywnych, w porównaniu z monolitem M2. 
Zdecydowanie lepsza efektywno�� procesu zwi�zana była z ułatwionym transportem 
substratów i produktów reakcji do/z centrów aktywnych katalizatora w wi�kszych 
mezoporach oraz nieco dłu�szym czasem przebywania, wynikaj�cym z wi�kszej 
porowato�ci monolitu.  

Mikroreaktor, w którym uzyskano wy�sz� konwersj� porównano z reaktorami ze 
zło�em stałym. Reaktory rurowe o �rednicy wewn�trznej równej 4,5 mm 
(odpowiadaj�cej �rednicy monolitów) wypełniono zło�em aktywowanego �elu 
krzemionkowego lub �ywicy jonowymiennej (Amberlyst 15), o masie równej masie 
monolitu M1. Reaktor M2 nie został uwzgl�dniony w badaniach porównawczych ze 
wzgl�du na ró�n� mas� monolitu stanowi�cego rdze� aktywny.  Wysoko�� zło�a była 
niejednakowa i wynikała z ró�nej g�sto�ci katalizatorów stosowanych w badaniach. 
	rednie wielko�ci konwersji uzyskane w reaktorach przedstawiono na rys. 5B. W obu 
przepływowych reaktorach ze stałym zło�em uzyskano mniejsze konwersje kwasu 
octowego ni� w mikroreaktorze przepływowym M1. Zastosowane dwa zło�a ró�niły 
si� zdecydowanie ilo�ci� aktywnych grup kwasowych. W �ywicy jonowymiennej ich 
ilo�� była kilkakrotnie wi�ksza ni� w pozostałych materiałach (tabela 1), jednak�e, ze 
wzgl�du na budow� chemiczn� polimeru, tylko powierzchniowe grupy funkcyjne 
bior� udział w reakcji. 
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Rys. 6. Opory przepływu cieczy w badanych reaktorach  

Fig. 6. Pressure drop in investigated flow reactors  

Dla wszystkich badanych reaktorów przepływowych zbadano opory przepływu 
cieczy (woda, 20oC) przez monolit/zło�e. Wyniki zamieszczono na rys. 6. 
Zdecydowanie najwi�ksze spadki ci�nienia odnotowano w monolicie M2, najmniejsze 
w M1. Zaobserwowano, �e zmniejszenie w monolitach wielko�ci przelotowych 
makroporów z 40 µm na 10 µm skutkowało prawie 55-krotnym wzrostem oporu 
przepływu. Spadek ci�nienia w reaktorze wypełnionym �ywic� jonowymienn� był 
nieznacznie wi�kszy ni� w mikroreaktorze M1, a w reaktorze z �elem 
krzemionkowym był dwukrotnie wi�kszy. Ró�nice te wynikaj� z wielko�ci �rednic 
kanałów mi�dzy ziarnami katalizatorów, wynosz�cych około 116 �m i 60 �m, 
odpowiednio dla �ywicy jonowymiennej i �elu krzemionkowego.  

4. WNIOSKI 

• Struktura monolitów krzemionkowych silnie zale�y od składu mieszaniny 
reakcyjnej oraz parametrów procesu ich otrzymywania.  

• Ilo�� trwale przył�czonych do powierzchni materiału krzemionkowego grup 
kwasowych zale�ała od powierzchni wła�ciwej no�nika. 

• Wszystkie reaktory wykazały aktywno�� w procesie estryfikacji kwasu 
octowego butanolem. 

• Najwy�sz� konwersj� i produktywno�� oraz najmniejszy spadek ci�nienia 
uzyskano w mikroreaktorze monolitycznym M1, charakteryzuj�cym si�
najkorzystniejszymi parametrami strukturalnymi i przepływowymi. 



Oznaczenia-Symbols 

τstarzenia –  czas starzenia [godz.] 
  aging time  
Tstarzenia –   temperatura starzenia [oC] 
  aging temperature  
Camoniaku – st��enie roztworu amoniaku [M] 
  ammonia solution concentration  
τobróbki –   czas obróbki w roztworze amoniaku [godz.] 
  time of ammonia treatment  
Tobróbki –   temperatura obróbki w roztworze amoniaku [oC] 
  temperature of ammonia treatment  
SBET –   powierzchnia wła�ciwa [m2·g-1] 
  specific surface area  
Vp mezo –   obj�to�� mezoporów [cm3·g-1] 
  mesopore volume  
VT –   całkowita obj�to�� porów [cm3·g-1] 
  total pore volume  
Dmakro –   �rednica makroporów [µm] 
  microrepore diameter  
Dmezo –   �rednica mezoporów [nm] 
  mesopore diameter  
H+–   st��enie grup kwasowych [mmol·g-1] 
  acidic groups concentration  
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KATARZYNA MARESZ, AGNIESZKA KORENIUK, JANUSZ J. MALINOWSKI, JULITA MROWIEC-BIAŁO�

COMPARATIVE STUDIES OF MONOLITHIC CONTINUOUS-FLOW MICROREACTORS AND 

PACKED BED REACTORS IN THE ESTERIFICATION REACTION 

The continuous flow reactors have many advantages over the batch reactors: continuous production, 
easier automation and control of the process parameters, and reduced cost of operation. Continuous-flow 
process offers higher selectivity, productivity, and elimination of costly catalyst separation from the 
reaction mixture. The replacement of continuous flow reactor by monolithic microreactor-based 
technology appeared to be promising for the effective production of fine chemicals. Most recently, 
monolithic silica microreactors with a bimodal pore structure have been developed. This type of 
microreactors, with a high ratio of specific surface area to the reactor volume, enables high concentrations 
of active sites per unit volume and provides better heat and mass transfer.  

In the present work, silica monoliths with different porous structure parameters, in particular the size 
of flow-through macropores, were obtained. The performance of monolithic microreactors and the 
continuously operated packed bed reactors with Amberlyst 15 resin or commercial silica gel 
functionalized with arenesulfonic acid groups was compared, in esterification of acetic acid with n-
butanol. 

Two silica monoliths (M1 and M2) with different pore structure were synthesized. Functionalized 
monoliths formed active cores of microreactors. Macropore structure of monoliths was investigated by 
scanning electron microscopy and low temperature nitrogen sorption was applied to determine textural 
properties of materials. Incorporation of acidic centers was confirmed by FT-IR analysis. Thermal 
properties and an amount of arenesulfonic groups anchored to the silica surface were determined by 
thermogravimetric method. 

The bi-continuous structure of macropores in both monoliths was observed. Monolith structure 
strongly depends on the composition of the reaction mixture and the process parameters synthesis thereof. 
Monolith M1 synthesized in presence of surfactant and hydrothermally treated in ammonia solution 
at 90°C, featured bimodal mesopore structure (small mespores with diameters of 2-4 nm and larger ones 
with diameters of 10-35 nm) and large macropores with diameters in the range of 30-50 
m. Monolith M2 
hydrothermally treated in ammonia solution at 80°C owned uniform mesopore structure in the range of 
10-20 nm and macropores with diameters ca. 10 
m. Monoliths exhibited specific surface area of about 
295 m2·g-1 (M1) and 413 m2·g-1 (M2), and comparable mesopore volume 1.20 cm3·g-1 for M1 and 1.12 
cm3·g-1 for M2. A strong relationship between specific surface area of silica skeleton and the amount of 
permanently attached acidic groups was observed. The monolith M2, which was characterized by the 
largest specific surface area, had the greatest amount of anchored acidic groups. 

Four continuous flow reaction systems, two monolitic microreactors and two packed bed reactors, 
were evaluated in esterification of acetic acid and n-butanol. Catalytic experiments were performed for 
the molar ratio of substrates 1:1, at 75°C using flow rate 0.03 ml·min-1 in all reactors. The performance of 
reactors was compared under identical condition: the same catalyst load in the form of monolith or 
powder, reaction time of 6 h. All tested reactors have proved active in the continuous esterification 
reaction. The highest conversion of acid (52%), productivity of ester (0.73 mmol·g-1·min-1) and the 
smallest pressure drop were achieved in microreactor M1. Good efficiency of the esterification process 



was associated with the most favorable structural and flow parameters of this monolith. Silica monolithic 
microreactors proved more effective than the packed bed reactors in a test reaction. 
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ZAT��ANIE NISKOST��ONYCH ZANIECZYSZCZE�
GAZOWYCH W STRUMIENIU POWIETRZA 

W DO�WIADCZALNEJ INSTALACJI 
DO ADSORPCJI ZMIENNOCI�NIENIOWEJ 

Instytut In�ynierii Chemicznej PAN, ul. Bałtycka 5, 44-100 Gliwice 

Celem pracy było okre�lenie granicznych warto�ci zat��ania niskost��onych zanieczyszcze�
gazowych w procesie adsorpcji zmiennoci�nieniowej (PSA) na potrzeby bada� do�wiadczalnych nad 
zat��aniem metanu w powietrzu wentylacyjnym. Jako zanieczyszczenie, w miejsce CH4, dobrano ditlenek 
w�gla, który adsorbuje si� lepiej i bardziej selektywnie w stosunku do składników powietrza ni� metan na 
zastosowanym adsorbencie. Przeprowadzono zatem badania dla mieszanin zawieraj	cych 0,24-0,69% 
obj. CO2 w powietrzu. Stwierdzono, �e w proponowanym procesie mo�na uzyska
 gaz wzbogacony  
o st��eniu nawet siedmiokrotnie wy�szym ni� st��enie CO2 w gazie zasilaj	cym. Ponadto stwierdzono, �e 
w �adnym z przypadków eksperymentalnych st��enie zanieczyszczenia w gazie wzbogaconym nie 
przekroczyło 5% obj., czyli dolnej granicy wybuchowo�ci metanu. 

In the case of experimental investigations concerning methane enrichment in the air it is necessary to 
avoid a rise of CH4 concentration above 5 vol.% i.e. its lower explosive limit. In order to determine 
experimentally safe ranges of pressure swing adsorption (PSA) parameters and the maximum level of the 
enrichment CO2 was considered as a low-concentrated impurity in the air instead of methane because of 
higher adsorption capacity and selectivity towards nitrogen and oxygen in available adsorbents. 
Experimental results are therefore presented of the enrichment of CO2 (0.24-0.69 vol.%) mixed with the 
air. It was found that the concentration of carbon dioxide in a CO2-enriched stream is up to seven times 
higher than that in the raw gas. It was also concluded that in all experimental cases CO2 concentration in the 
CO2-enriched stream did not exceed 5 vol.%.



1. WPROWADZENIE 

Jedn	 z bardziej istotnych kwestii o znaczeniu ekologicznym i gospodarczym, 
b�d	c	 przedmiotem zainteresowania wielu o�rodków badawczych, jest sprawa 
zagospodarowania metanu emitowanego z powietrzem wentylacyjnym, 
opuszczaj	cym szyby kopal� w�gla kamiennego. Zasadnicza trudno�
 jest w tym 
przypadku zwi	zana z tym, �e metan wyst�puje w bardzo małych st��eniach  
w pot��nej masie balastu. W kopalniach krajowych z pojedynczego szybu 
odprowadza si� od 270 000 do 1 400 000 Nm3.h-1 mieszaniny powietrzno-metanowej 
o �rednim st��eniu metanu wynosz	cym około 0,3% obj. [1]. W Instytucie 
opracowano technologi� utleniania metanu z powietrza wentylacyjnego 
w niekatalitycznym, termicznym reaktorze rewersyjnym [2]. Wykazano, �e reaktor 
taki mo�e pracowa
 autotermicznie ju� przy st��eniach metanu wynosz	cych 0,2% 
obj., jednak utylizacja wydzielanego ciepła jest mo�liwa przy st��eniach metanu 
wy�szych od 0,4% obj. [3]. Wykorzystanie w tym przypadku energii zawartej  
w metanie emitowanym z powietrzem wentylacyjnym wi	�e si� zatem  
z konieczno�ci	 podwy�szenia st��enia CH4 w gazie zasilaj	cym reaktor rewersyjny 
do poziomu wy�szego ni� 0,4% obj. Naturalnym sposobem zwi�kszenia st��enia CH4

w powietrzu wentylacyjnym wydawa
 si� mo�e mieszanie go z wysokost��onym 
strumieniem gazu z odmetanowania zło�a w�gla. Metan z odmetanowania jest ju�
jednak w polskich kopalniach wykorzystywany w ró�ny sposób [4]. Alternatyw	 jest 
mieszanie powietrza wentylacyjnego z gazem ziemnym b	d� zat��anie metanu 
metodami separacyjnymi. W tym drugim przypadku interesuj	c	 opcj	 wydaje si�
proces zat��ania zanieczyszcze� powietrza metod	 adsorpcji zmiennoci�nieniowej 
(PSA) opracowany w Instytucie na potrzeby wydzielania CO2 ze strumieni spalin [5]. 

W procesie takim mo�liwe było zwi�kszenie st��enia CO2 z poziomu 12-13% obj. 
do co najmniej 70% obj. (czyli prawie sze�ciokrotnie). Nie było natomiast wiadome, 
jaki byłby stopie� wzbogacenia przy znacznie ni�szym st��eniu zanieczyszczenia 
(<1%), jak to ma miejsce w przypadku metanu zawartego w powietrzu 
wentylacyjnym. Brak tej informacji uniemo�liwiał przeprowadzenie stosownych 
eksperymentów dla mieszaniny metanu z powietrzem w sposób bezpieczny, a tym 
samym bezpo�redni	 weryfikacj� przydatno�ci tego procesu PSA do zat��ania CH4  
w powietrzu wentylacyjnym. Przy poziomie wzbogacenia uzyskiwanym dla wy�szych 
st��e� zanieczyszczenia istniało du�e prawdopodobie�stwo, �e st��enie metanu 
(chwilowe, lokalne b	d� �rednie) we wzbogacanej mieszanie mo�e przekracza
 doln	
granic� wybuchowo�ci, wynosz	c	 5% obj. Z tego wzgl�du w warunkach 
laboratoryjnych badania procesów separacji mieszanin zawieraj	cych metan prowadzi 
si� cz�sto przy wykorzystaniu gazów syntetycznych pozbawionych tlenu.  
W rozwa�anym przypadku gazem no�nym jest powietrze ze spr��arki, jednak ze 
wzgl�du na du�e (~10 Nm3.h-1) wydajno�ci instalacji nie było  praktycznie mo�liwe 
zast	pienie go odpowiednio wysokim strumieniem azotu. W tej sytuacji, w badaniach 
wst�pnych, wskazanym wydało si� zast	pienie samego metanu gazem 



niewybuchowym i niepalnym podobnie lub lepiej adsorbuj	cym si� na stosowanym 
adsorbencie. 

Celem zaprezentowanych w tej pracy bada� było zatem z jednej strony okre�lenie 
przydatno�ci opracowanego w Instytucie procesu PSA do zat��ania niskost��onych 
zanieczyszcze� gazowych w powietrzu, a z drugiej ustalenie warunków bezpiecznego 
ich prowadzenia, gdyby zanieczyszczeniem był gaz wybuchowy, taki jak metan.  
W badaniach metan, ze wzgl�dów bezpiecze�stwa, został zast	piony ditlenkiem 
w�gla. W niniejszej pracy przedstawiono w zwi	zku z tym wyniki eksperymentów 
dotycz	cych zat��ania mieszanin CO2 (do około 1% obj.) z powietrzem. Bior	c pod 
uwag� fakt, �e pojemno�
 adsorpcyjna dla ditlenku w�gla oraz selektywno�
 CO2

wzgl�dem tlenu i azotu na planowanych do stosowania adsorbentach jest wi�ksza ni�
w przypadku metanu, okre�lono w ten sposób graniczne warto�ci st��e� składnika 
zat��onego dla ró�nych parametrów procesowych. Dzi�ki temu mo�liwe b�dzie  
w dalszej kolejno�ci prowadzenie bada� procesu separacji mieszanin CH4/powietrze 
w taki sposób, by zawarto�
 CH4 w gazie zat��onym nie przekroczyła dolnej granicy 
wybuchowo�ci. Zgromadzono tak�e dane do�wiadczalne, które posłu�	 do 
opracowania i wst�pnej weryfikacji opisu matematycznego procesu zat��ania metanu 
w powietrzu wentylacyjnym emitowanym z szybów kopal� w�glowych. 

2. METODYKA BADA�  

Badania wydzielania CO2 z mieszaniny CO2/O2/N2 wykonano  
w czterokolumnowej instalacji PSA, stanowi	cej pierwszy w�zeł separacyjny  
w adsorpcyjno-membranowej instalacji hybrydowej, której schemat poł	cze� pozwala 
na niezale�ne prowadzenie bada� w ka�dym w��le separacyjnym. Adsorpcyjny w�zeł 
separacji przedstawiono szczegółowo na rysunku 1. Jego kolumny maj	 �rednic�  
0,2 m i wysoko�
 zło�a adsorbentu 1,5 m. Adsorbentem jest zeolitowe sito 
molekularne 13X Grace MS 544HP. 

Instalacja PSA była zasilana mieszanin	 suchego powietrza i ditlenku w�gla (0,24-
0,69% obj.) o nat��eniu przepływu 8,6 Nm3.h-1 i ci�nieniu ~1,14-1,19 bar. Przepływ 
gazu na wlocie do PSA był regulowany przy pomocy układu regulacyjnego FT-01. 
Temperatura mieszaniny zasilaj	cej była mierzona w sposób ci	gły w punkcie TI-01. 
Ci�nienie gazu w instalacji PSA było regulowane za pomoc	 zaworu pneumatycznego 
PV-07 umieszczonego na wylocie ze zbiornika ZB3. Regulator PV-07 jest skojarzony 
z pomiarem ci�nienia w punktach PT-03 – PT-06 w adsorberach A1-A4. W�zeł PSA 
opuszczały dwa strumienie gazu: gaz oczyszczony kierowany do zbiornika ZB3,  
a nast�pnie do otoczenia oraz gaz wzbogacony w CO2 kierowany za po�rednictwem 
pompy pró�niowej P2 do zbiornika ZB2. Gaz wzbogacony (2-4% obj. CO2) ze 
zbiornika ZB2 był spr��any w spr��arce P3 do ci�nienia 2,5-4 bar i kierowany do 
zbiornika ZB4. Cze�
 gazu wzbogaconego ze zbiornika ZB4 była zawracana po 
rozpr��eniu do instalacji PSA, a reszt� odprowadzano jako produkt procesu. 



Ka�dy z 4 adsorberów instalacji PSA pracował na zmian� w krokach zasilania 
(adsorpcji), współpr	dowego rozpr��ania, współpr	dowego płukania zło�a adsorbentu 
strumieniem gazu wzbogaconego w CO2, rozpr��ania przeciwpr	dowego,  
przeciwpr	dowej regeneracji adsorbentu strumieniem gazu oczyszczonego i spr��ania 
gazu w kolumnie. Kroki te omówiono bardziej szczegółowo poni�ej. 
• Zasilanie (adsorpcja), prowadzone było przy ci�nieniu 1,14-1,19 bar. Podczas 

tego kroku ditlenek w�gla adsorbował si� na wypełnieniu ZSM 13X. Gaz 
oczyszczony był odbierany wtedy przez górny króciec aparatu, sk	d 
odprowadzano go do zbiornika ZB3. Nadwy�ka gazu oczyszczonego była 
kierowana do otoczenia przez zawór regulacyjny PV-07.  

• Współpr�dowe rozpr��anie. Po zako�czeniu kroku zasilania redukowano 
ci�nienie w adsorberze do ci�nienia atmosferycznego  przez otwarcie zaworu 
wydmuchowego, ł	cz	cego adsorber bezpo�rednio z kolektorem wydmuchowym.  

• Współpr�dowe płukanie zło�a adsorbentu strumieniem gazu wzbogaconego 

w CO2 ze zbiornika ZB4. Strumie� gazu wzbogaconego ze zbiornika ZB4, 
regulowany za pomoc	 układu regulacyjnego FTC-09, był doprowadzany od dołu 
kolumny pod ci�nieniem atmosferycznym, a wypierany z kolumny gaz 
oczyszczony, odbierany przez górny króciec, był odprowadzany do kolektora 
wydmuchu z pomini�ciem zbiornika ZB3. 

• Rozpr��anie przeciwpr�dowe.  Ci�nienie w kolumnie obni�ane było do poziomu 
0,1-0,2 bar. Ditlenek w�gla, zaadsorbowany na zło�u oraz wypełniaj	cy 
swobodn	 przestrze� kolumny i makroporowat	 przestrze� wypełnienia, był 
usuwany z aparatu za pomoc	 pompy pró�niowej P2 i gromadzony w zbiorniku 
ZB2 pod ci�nieniem atmosferycznym. 

• Przeciwpr�dowa regeneracja adsorbentu strumieniem gazu oczyszczonego. 
Po obni�eniu ci�nienia w adsorberze do poziomu 0,1-0,2 bar rozpoczynał si�
kolejny krok regeneracji adsorbentu, polegaj	cy na przemywaniu zło�a 
strumieniem gazu oczyszczonego. Gaz oczyszczony, pobierany ze zbiornika ZB3, 
przepływał przez wypełnienie adsorbera pod ci�nieniem 0,1-0,2 bar, usuwaj	c ze 
zło�a pozostał	 ilo�
 zaadsorbowanego CO2, który był odprowadzany do 
zbiornika ZB2 przez pomp� pró�niow	 P2. Strumie� gazu do regeneracji był 
regulowany przez układ pomiarowo-regulacyjny FTC-02. 

• Spr��anie gazu w kolumnie. Dopływ gazu ze zbiornika ZB3 do kolumny 
adsorpcyjnej przy zamkni�tym odprowadzeniu na ssanie pompy pró�niowej 
powodował kontrolowany wzrost ci�nienia w kolumnie a� do jego wyrównania 
z ci�nieniem gazu oczyszczonego w zbiorniku ZB3. Krok spr��ania ko�czył pełny 
cykl i kolumna była gotowa do ponownej pracy w kroku zasilania. 



Rys. 1. Schemat instalacji PSA 
Fig.1. PSA installation 



Tab.1. Parametry ruchowe oraz wyniki bada� do�wiadczalnych procesu wydzielania ditlenku w�gla z niskost��onej mieszaniny z powietrzem 
Tab.1. Process parameters and experimental results concerning CO2 removal from low-concentrated CO2 mixture with the air 

L.p.

parametry ruchowe wyniki do�wiadczalne  

długo��

kroku 
VZ

wlot
 [CO2]Z

wlot
 TgZ

wlot
 pZ VPŁ

wlot
pPŁ VReg

wlot
 pR� pReg [CO2]Z

wylot
[CO2]R�+Reg

wylot

s Nm
3⋅h-1

% obj. K bar Nm
3⋅h-1

bar Nm
3⋅h-1

 bar bar % obj. % obj. 

1 105 8,598 0,27 301,06 1,146 3,434 1,046 1,032 0,149 0,170 0 1,95

2 105 8,598 0,24 301,06 1,146 3,434 1,046 1,032 0,149 0,170 0 1,76

3 105 8,593 0,53 298,77 1,144 3,425 1,052 1,032 0,155 0,172 0 3,24

4 105 8,592 0,69 296,00 1,144 3,444 1,053 1,032 0,156 0,172 0 4,11

5 135 8,595 0,49 297,19 1,184 1,100 1,051 1,032 0,154 0,171 0 1,70

6 135 8,593 0,51 300,54 1,188 1,415 1,047 1,032 0,150 0,175 0 2,02

7 135 8,593 0,50 296,25 1,180 1,856 1,055 1,032 0,158 0,175 0 2,11

8 105 8,593 0,50 296,50 1,154 1,859 1,046 1,032 0,157 0,174 0 1,72

9 115 8,596 0,50 297,85 1,177 1,862 1,052 1,032 0,163 0,180 0 1,83



3. WYNIKI BADA� DO�WIADCZALNYCH 

W badaniach zmieniano st��enie CO2 w gazie zasilaj	cym, nat��enie przepływu 
gazu wzbogaconego w kroku płukania oraz długo�
 kroku cyklu PSA. Wyniki bada�
w cyklicznym stanie ustalonym przedstawiono zbiorczo w tabeli 1 oraz na rysunkach 
2-4. Cykliczny stan ustalony był osi	gany po około 100 cyklach PSA. We wszystkich 
przypadkach przedstawionych w tabeli 1 sprawno�
 odzysku ditlenku w�gla wynosiła 
100%. 

Na rysunku 2 przedstawiono st��enie ditlenku w�gla w gazie wzbogaconym  
w funkcji st��enia CO2 w gazie zasilaj	cym, przy nat��eniu przepływu gazu w kroku 
płukania wynosz	cym około 3,4 Nm3.h-1 (przypadki 1-4 w tabeli 1). Jak wida
 na tym 
rysunku wzrost st��enia CO2 na wlocie do instalacji PSA prowadzi do praktycznie 
prostoliniowego wzrostu st��enia CO2 w gazie wzbogaconym. Trend taki jest 
zwi	zany z liniowym charakterem izotermy adsorpcji ditlenku w�gla na ZSM 13X  
w bardzo niskim obszarze ci�nie� cz	stkowych. Krotno�
 wzbogacenia (stosunek 
st��e� CO2 w gazie wzbogaconym i zasilaj	cym) spada natomiast od 7,3 do 6 przy 
wzro�cie st��enia CO2 w gazie zasilaj	cym z 0,24 do 0,69% obj. 

Na rysunku 3 przedstawiono st��enie CO2 w gazie wzbogaconym w funkcji 
wlotowego nat��enia przepływu gazu w kroku płukania, przy st��eniu CO2 w gazie 
zasilaj	cym wynosz	cym 0,5% obj. (przypadki 5-7 w tabeli 1). Wzrost nat��enia 
przepływu na wlocie w kroku płukania ma prowadzi
 w zamierzeniu do wysycenia 
wi�kszych partii zło�a gazem wzbogaconym, a w konsekwencji do wzrostu st��enia 
CO2 w tym gazie. Taki te� wniosek wynika z zale�no�ci przedstawionej na rysunku 3. 
Odbiciem tego trendu jest oczywi�cie wzrost krotno�ci wzbogacenia, która jest jednak 
w tym przypadku (krok cyklu 135 s i wlotowe nat��enie przepływu gazu w kroku 
płukania 1,1-1,9 Nm3.h-1) ni�sza ni� w sytuacji przedstawionej na rysunku 2 (krok 
cyklu 105 s i wlotowe nat��enie przepływu gazu w kroku płukania 3,4 Nm3.h-1). 
Nale�y te� zauwa�y
, �e w sytuacji opisanej na rysunku 3 stosunkowo du�a zmiana 
nat��enia przepływu gazu wzbogaconego w kroku płukania (o około 72%  
w przypadku dwóch skrajnych punktów) prowadzi do stosunkowo niewielkiego 
wzrostu krotno�ci wzbogacenia (o 22%). 

Na rysunku 4 przedstawiono zale�no�
 st��enia CO2 w gazie wzbogaconym  
w funkcji długo�ci kroku cyklu PSA, przy st��eniu CO2 w gazie zasilaj	cym 
wynosz	cym 0,5% obj. i nat��eniu przepływu gazu w kroku płukania wynosz	cym 
około 1,9 Nm3.h-1  (przypadki 7-9 w tabeli 1). Jak wida
 na tym rysunku, wydłu�enie 
czasu trwania kroku w instalacji PSA o prawie 30%, przy ustalonych nat��eniach 
przepływu gazu zasilaj	cego, regeneruj	cego i płucz	cego prowadzi do wzrostu 
st��enia CO2 w gazie wzbogaconym od 1,7 do 2,11% obj. Obserwowany trend jest 
zgodny z oczekiwaniami, gdy� wydłu�enie czasu trwania cyklu skutkuje wysyceniem 
przez ditlenek w�gla wi�kszych partii zło�a i w konsekwencji wzrostem st��enia CO2

w gazie wzbogaconym. 
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Rys. 2. St��enie CO2 w gazie wzbogaconym w funkcji st��enia CO2 w gazie zasilaj	cym 
(przypadki 1-4 w tabeli 1) 

Fig. 2. Carbon dioxide concentration and enrichment in CO2-enriched stream 
vs. CO2 content in raw gas (Table 1, Runs 1-4) 
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Rys. 3. St��enie CO2 w gazie wzbogaconym w funkcji nat��enia przepływu gazu wzbogaconego na 
wlocie w kroku płukania gazem wzbogaconym (przypadki 5-7 w tabeli 1) 

Fig. 3. Carbon dioxide concentration and enrichment in CO2-enriched stream 
vs. inlet flow rate of enriched gas during purge (Table 1, Runs 5-7) 
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Rys. 4. St��enie CO2 w gazie wzbogaconym w funkcji długo�ci kroku cyklu PSA 
(przypadki 7-9 w tabeli 1) 

Fig. 4. Carbon dioxide concentration and enrichment in CO2-enriched stream 
vs. duration of PSA cycle step (Table 1, Runs 7-9) 

4. WNIOSKI 

W wyniku bada� procesu wydzielania CO2 z niskost��onych mieszanin  
z powietrzem stwierdzono, �e w proponowanym procesie PSA mo�na uzyska
 gaz 
wzbogacony o st��eniu nawet siedmiokrotnie wy�szym ni� st��enie CO2 w gazie 
zasilaj	cym. Jednocze�nie stwierdzono, �e w �adnym z przypadków 
eksperymentalnych st��enie ditlenku w�gla w gazie wzbogaconym nie przekroczyło 
5% obj. Uzyskane warto�ci mo�na traktowa
 jako graniczne poziomy wzbogacenia 
dla dalszych bada� nad wydzielaniem metanu z niskost��onych mieszanin  
z powietrzem, gdy� pojemno�
 adsorpcyjna CO2 oraz jego selektywno�
 wzgl�dem 
tlenu i azotu na planowanych do stosowania adsorbentach s	 wi�ksze ni� w przypadku 
CH4. Mo�na tak�e stwierdzi
, �e w przypadku eksperymentów z metanem, 
prowadzonych w podobnym zakresie parametrów jak w niniejszej pracy, nie powinno 
doj�
 do przekroczenia dolnej granicy wybuchowo�ci. 

W wyniku przeprowadzonych bada� zgromadzono tak�e dane do�wiadczalne, 
które b�d	 pomocne przy opracowaniu i weryfikacji opisu matematycznego procesu 
zat��ania metanu w powietrzu wentylacyjnym emitowanym z szybów kopal�
w�glowych. 



OZNACZENIA - SYMBOLS 

  p – ci�nienie, bar 

  pressure 

 T – temperatura, K 

  temperature 

V – nat��enie przepływu gazu, Nm3⋅h-1 

  gas flow rate 

INDEKSY DOLNE I GÓRNE – SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS

g – faza gazowa 

  gaseous phase 

PŁ – krok płukania strumieniem gazu wzbogaconego w CO2

  purge with the CO2-enriched stream 

R� – krok rozpr��ania przeciwpr	dowego 

  countercurrent depressurization 

Reg – krok regeneracji pró�niowej 

  vacuum regeneration 

Z – krok zasilania (adsorpcji) 

  feed (adsorption) 

wlot – dotyczy parametrów gazu doprowadzanego do kolumny 

  inlet gas parameters 

wylot – dotyczy parametrów gazu wyprowadzanego z kolumny

  outlet gas parameters  
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MAREK TA�CZYK, MANFRED JASCHIK, KRZYSZTOF  WARMUZI�SKI, ARTUR WOJDYŁA, DANIEL PIECH,

ALEKSANDRA JANUSZ-CYGAN, EL�BIETA SOŁTYS

THE ENRICHEMENT OF LOW-CONCENTRATED IMPURITIES IN AIR USING AN 
EXPERIMENTAL PRESSURE SWING ADSORPTION INSTALLATION

The removal and utilization of ventilation air methane (VAM) is a big ecological and economical 

issue. A process of VAM oxidation in the thermal reverse flow reactor was developed in the Institute 

which requires however methane concentration in the feed air above 0.4 vol.% if the produced heat is to 

be utilized. One of the possible ways of increasing methane concentration in the ventilation air could be 

pressure swing adsorption process (PSA). In the case of experimental investigations concerning methane 

enrichment in the air it is necessary to avoid a rise of CH4 concentration above 5 vol.% i.e. its lower 

explosive limit. In order to determine experimentally safe ranges of PSA parameters and the maximum 

level of the enrichment CO2 was considered as a low-concentrated impurity in the air instead of methane 

because of higher adsorption capacity and selectivity towards nitrogen and oxygen in available 

adsorbents. 

The experimental investigations concerning CO2 removal from CO2/O2/N2 mixture were performed in 

a laboratory pressure swing adsorption installation (Fig.1) which is the part of a hybrid installation 

described in detail in [5]. Experimental runs are presented in Table 1 and in Figs 2-4. It can be seen in 

Fig.2 that carbon dioxide concentration in CO2-enriched stream increases linearly with CO2 concentration 

in the feed gas from 1.95 to 4.11 vol.% and the enrichment level lies between 6 and 7.3. Both CO2

concentration in the CO2-enriched stream and the enrichment level increase with an increase of the inlet 

flow rate of the enriched gas during purge (Fig.3) and with an increase of the single step length of the 

PSA cycle (Fig.4). 

It was found that the concentration of carbon dioxide in a CO2-enriched stream is up to seven times 

higher than that in the raw gas. It was also concluded that in all experimental cases CO2 concentration in the 

CO2-enriched stream did not exceed 5 vol.%, i.e. lower explosive limit of methane. The experimental data 

presented in this study will form the basis for the formulation and verification of a mathematical model of the 

pressure swing adsorption process concerning the enrichment of low-concentrated impurities (especially 

methane) in the air. 
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STOPIE� ZATRZYMANIA GAZU W REAKTORACH AIRLIFT: 
STUDIA LITERATUROWE I EKSPERYMENTY  

Instytut In�ynierii Chemicznej PAN Gliwice, ul. Bałtycka 5, 44-100 Gliwice 

W pracy przedstawiono podstawowe typy reaktorów airlift oraz re�imy hydrodynamiczne, w jakich 
pracuj�. Omówiono wpływ takich czynników jak pr�dko�� gazu i cieczy, geometria reaktora oraz własno-
�ci fazy ciekłej na stopie� zatrzymania gazu. Zaprezentowane zostały równie� wyniki pomiarów tego 
parametru w reaktorze airlift z cyrkulacja wewn�trzn�. 

Basic types of airlift reactors are presented and hydrodynamic regimes of their operation are described. In-
fluence of some parameters (gas and liquid velocity, reactor geometry and liquid properties) on gas holdup in 
airlift reactor is discussed. Results of gas holdup measurements in internal loop reactor are presented. 

1. WPROWADZENIE 

Reaktory, w których prowadzone s� aerobowe procesy biologiczne, musz� speł-
nia� kilka zasadniczych warunków. Mianowicie powinny one zapewnia�: 

• odpowiedni� szybko�� transportu tlenu do fazy ciekłej, 
• odpowiedni� homogeniczno�� układu, przy jednoczesnym zastosowaniu nie-

wielkich sił �cinaj�cych, 
• odpowiednio długi czas przebywania. 
Wymienione wy�ej warunki cz�sto maj� sprzeczny charakter, np. wzrost szybko-

�ci transportu tlenu mo�emy osi�gn�� poprzez zwi�kszenie turbulentno�ci układu, 
jednak�e powoduje to wzrost sił �cinaj�cych, co mo�e doprowadzi� do zniszczenia 
delikatnych struktur komórkowych. Dlatego dobór odpowiedniego typu reaktora do 
danego procesu wymaga optymalnego zbalansowania wymienionych czynników.  

Wyró�ni� mo�emy trzy podstawowe typy reaktorów stosowanych w procesach 
biotechnologicznych z udziałem tlenu: reaktor zbiornikowy z mieszadłem, kolumna 
barbota�owa oraz reaktor airlift. 



Reaktory airlift posiadaj� wiele zalet w porównaniu z pozostałymi dwoma typami 
reaktorów. Dzi�ki mieszaniu za pomoc� strumienia gazu w reaktorach tych mamy 
znacznie bardziej jednorodny rozkład sił �cinaj�cych ni� w przypadku mieszania me-
chanicznego. Ponadto wyeliminowanie mieszadła zmniejsza ryzyko zaka�enia układu. 
Reaktory airlift charakteryzuj� si� stosunkowo niskim zu�yciem energii. Efektywno��
transportu tlenu, tj. ilo�� zaabsorbowanego tlenu na jednostk� zu�ytej energii 
i jednostk� czasu jest najwi�ksza spo�ród wymienionych wy�ej reaktorów [1]. 
W przypadku procesów, w których warto�� produktu jest niska, jak np. procesy 
oczyszczania �cieków, efektywno�� energetyczna jest bardzo istotnym czynnikiem 
wpływaj�cym na obni�enie kosztów operacyjnych. 

2. PRZEGL�D LITERATURY 

2.1. ROZWI�ZANIA KONSTRUKCYJNE REAKTORÓW AIRLIFT I RE	IMY 
HYDRODYNAMICZNE 

Podstawowe typy reaktorów airlift przedstawiono na rysunku 1. Zasadniczo reak-
tory te mo�emy podzieli� na dwie grupy: z cyrkulacj� wewn�trzn� (ang. internal loop 
reactors) i z cyrkulacj� zewn�trzn� (ang. external loop reactors). Reaktor z cyrkulacj�
wewn�trzn� to kolumna barbota�owa, w której umieszczono przegrod� w postaci 
płyty lub współ�rodkowej rury. Reaktor z cyrkulacj� zewn�trzn� składa si� z dwóch 
oddzielnych kolumn poł�czonych przez poziome sekcje w dolnej i górnej cz��ci reak-
tora. Poprzez napowietrzanie tylko jednej cz��ci powstaje gradient ci�nie� hydrosta-
tycznych w obu cz��ciach reaktora, który jest sił� nap�dow� cyrkulacji płynów 
mi�dzy tymi cz��ciami [2]. 
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Rys. 1. Rodzaje reaktorów airlift: a) z cyrkulacj� wewn�trzn� z przegrod� w postaci płyty, 
b) z cyrkulacj� wewn�trzn� z przegrod� w postaci rury, c) z cyrkulacj� zewn�trzn�  

Fig. 1. Types of airlift reactors: a) split-cylinder internal-loop, b) concentric draught-tube internal-loop, 
c) external-loop 



Generalnie, w ka�dym reaktorze airlift wyró�ni� mo�emy cztery strefy: stref�
wznoszenia, stref� opadania oraz separator (strefa odgazowania) i stref� przydenn�. 
W cz��ci napowietrzanej reaktora mamy tzw. stref� wznoszenia (ang. riser), gdzie gaz 
i ciecz płyn� współpr�dowo w gór�. W zale�no�ci od pr�dko�ci gazu, podobnie jak 
w kolumnach barbota�owych, mo�emy tu rozró�ni� re�im przepływu homogeniczne-
go, charakteryzuj�cy si� niewielkimi oddziaływaniami wzajemnymi pomi�dzy po-
szczególnymi p�cherzami gazu, w�skim rozkładem �rednicy p�cherzy i niewielk�
turbulentno�ci� układu oraz re�im przepływu heterogenicznego, w którym nast�puje 
koalescencja p�cherzy, w zwi�zku z czym mamy szerszy rozkład �rednicy p�cherzy, 
wi�ksza te� jest turbulentno�� układu. 

W strefie opadania cz��ciowo lub całkowicie odgazowana ciecz płynie w dół reak-
tora. W zale�no�ci od konstrukcji separatora, charakterystyki geometrycznej samego 
reaktora oraz od nat��enia przepływu gazu zasilaj�cego mo�emy mie� do czynienia 
z trzema obszarami pracy reaktora (rys.2). Mianowicie, wyró�niamy obszar całkowi-
tego odgazowania (gaz znajduje si� tylko w strefie wznoszenia), obszar przej�ciowy 
(gaz cz��ciowo wypełnia stref� opadania) oraz obszar cyrkulacji fazy gazowej [3, 4]. 
Reaktory z cyrkulacj� zewn�trzn� pracuj� zazwyczaj w obszarze całkowitego odga-
zowania. Konstrukcja tych aparatów powoduje, i� nagazowana ciecz musi pokona�
do�� długi odcinek mi�dzy stref� opadania i wznoszenia, co powoduje efektywne 
odgazowanie. W przypadku reaktorów z cyrkulacj� wewn�trzn� odcinek mi�dzy stre-
f� opadania i wznoszenia jest krótki (o ile nie wydłu�ymy drogi, któr� ciecz musi 
pokona� poprzez specjaln� konstrukcj� separatora) i dlatego przy odpowiednio du�ej 
pr�dko�ci cieczy cz��� p�cherzy mo�e zosta� porwana do strefy opadania. 
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Rys. 2. Hydrodynamiczne obszary pracy reaktora airlift: a) obszar całkowitego odgazowania,  
b) obszar przej�ciowy, c) obszar cyrkulacji gazu  

Fig. 2. Hydrodynamic regimes in an airlift reactor: a) complete degassing, b) transition regime, 
c) gas circulation regime 



Aby p�cherze gazu zostały porwane do strefy opadania, pr�dko�� cieczy w tej stre-
fie powinna by� równa lub wi�ksza ni� pr�dko�� swobodnego wznoszenia p�cherzy. 
Przy niskich nat��eniach przepływu gazu pr�dko�� cyrkulacji cieczy jest niewielka, 
prawie wszystkie p�cherze ulegaj� odgazowaniu i w strefie opadania płynie sama 
ciecz. Wzrost pr�dko�ci gazu powoduje wzrost pr�dko�ci cyrkulacji cieczy a� do mo-
mentu, gdy zaczyna ona porywa� do strefy opadania p�cherze, których pr�dko�� swo-
bodnego wznoszenia jest mniejsza od pr�dko�ci cieczy. Dalszy wzrost pr�dko�ci gazu 
powoduje stopniowe wypełnianie si� strefy opadania p�cherzykami gazu (wraz ze 
wzrostem nat��enia przepływu gazu obserwujemy przesuwanie si� frontu stacjonar-
nych p�cherzy w dół strefy opadania). Zwi�kszaj�c w dalszym ci�gu przepływ gazu 
dochodzimy do momentu, gdy p�cherze wypełniaj� cał� stref� opadania i gaz zaczyna 
cyrkulowa�. 

2.2. STOPIE� ZATRZYMANIA GAZU 

Stopie� zatrzymania gazu, tj. obj�to�ciowy udział gazu w dyspersji ciecz-gaz 
w reaktorze airlift jest podstawowym parametrem decyduj�cym o pracy tego reaktora. 

Ilo�� zatrzymanego gazu, w poł�czeniu z rozmiarem p�cherzy, wpływa na wiel-
ko�� powierzchni mi�dzyfazowej, a tym samym na obj�to�ciowy współczynnik wni-
kania masy kLa. Ró�nica mi�dzy ilo�ci� gazu zatrzymanego w strefie wznoszenia 
i strefie opadania decyduje o szybko�ci cyrkulacji cieczy. Stopie� zatrzymania gazu 
wpływa równie� na czas przebywania gazu w cieczy. 

Zatrzymanie gazu w strefie wznoszenia (εgr), w strefie opadania (εgd) oraz całkowi-
ty stopie� zatrzymania gazu w reaktorze (εg) powi�zane s� ze sob� nast�puj�c� zale�-
no�ci�: 

dr

gddgrr

g
AA

AA

+

+
=

εε
ε  (1) 

Powy�sze równanie jest słuszne dla reaktorów o stałym przekroju strefy opadania 
i wznoszenia. 

Na wielko�� stopnia zatrzymania gazu wpływa przede wszystkim nat��enie prze-
pływu gazu, pr�dko�� cieczy, geometria reaktora (separator, dystrybutor gazu, stosu-
nek przekroju strefy opadania do strefy wznoszenia) oraz własno�ci fizykochemiczne 
cieczy. 

Wpływ pr�dko�ci gazu na stopie� zatrzymania uzale�niony jest od re�imu hydro-
dynamicznego, w jakim pracuje reaktor i jest on najsilniejszy dla przepływu homoge-
nicznego. W re�imie heterogenicznym wpływ pr�dko�ci gazu staje si� słabszy [5, 6]. 
Dla okre�lonej geometrii reaktora oraz układu ciecz-gaz korelacje umo�liwiaj�ce wy-
znaczenie stopnia zatrzymania gazu przybieraj� nast�puj�c� posta� [5, 6]: 

βαε grr u⋅=  (2) 



Współczynnik β zale�y od re�imu przepływu gazu: dla przepływu homogenicznego β
przybiera warto�ci z przedziału 0,7–1,2, za� dla przepływu przej�ciowego i heteroge-
nicznego mie�ci si� w zakresie 0,4–0,7. Współczynnik α natomiast opisuje wpływ 
geometrii reaktora oraz rodzaju cieczy [7]. 

Onken i Weiland [8] zaobserwowali silny wpływ pr�dko�ci cieczy na stopie� za-
trzymania gazu. Wraz ze wzrostem pr�dko�ci cieczy ilo�� gazu zatrzymanego 
w strefie wznoszenia maleje. Wynika to z efektu „przyspieszania” wznosz�cych si�
p�cherzy przez płyn�c� w tym samym kierunku ciecz. Odwrotny efekt jest obserwo-
wany w strefie opadania, gdzie wraz ze wzrostem pr�dko�ci cieczy ro�nie liczba po-
rywanych p�cherzy gazu. 

Wpływ geometrii reaktora na stopie� zatrzymania gazu cz�sto ujmowany jest za 
pomoc� stosunku Ad / Ar. Wraz ze wzrostem tego stosunku stopie� zatrzymania gazu 
maleje [9, 10]. Wzrost wielko�ci Ad / Ar oznacza bowiem ni�sze pr�dko�ci cieczy 
w strefie opadania lub wy�sze w strefie wznoszenia, a to w obu przypadkach skutkuje 
zmniejszeniem ilo�ci gazu zatrzymanego. 

Zale�no�� stopnia zatrzymania gazu od lepko�ci cieczy jest do�� zło�ona. Wraz ze 
wzrostem lepko�ci stopie� zatrzymania gazu pocz�tkowo ro�nie, a nast�pnie maleje. 
Wzrost lepko�ci fazy ciekłej do warto�ci ok. 3,7 cP powoduje zwi�kszenie ilo�ci gazu 
zatrzymanego, poniewa� w tym zakresie wi�ksza lepko�� cieczy zmniejsza pr�dko��
wznoszenia p�cherzy gazowych. Dalszy wzrost lepko�ci cieczy promuje jednak koale-
scencj� p�cherzy. Wi�ksze p�cherze wznosz� si� z wi�ksz� pr�dko�ci�, a zatem spada 
ilo�� gazu zatrzymanego [5]. 

Moraveji i wsp. [11] zauwa�yli, �e obni�enie napi�cia powierzchniowego poprzez 
dodatek �rodka powierzchniowo czynnego zwi�ksza stopie� zatrzymania gazu. 

Na obj�to�ciowy udział gazu w dyspersji ciecz-gaz ma równie� wpływ konstrukcja 
dystrybutora gazu [6] oraz separatora, która decyduje o stopniu odgazowania cieczy 
wpływaj�cej ze strefy wznoszenia, a tym samym o stopniu zatrzymania gazu w strefie 
opadania [12,13].  

Badacze [10, 14–16] cz�sto stwierdzaj�, �e stosunek stopnia zatrzymania gazu 
w strefie opadania i strefie wznoszenia jest wielko�ci� stał� i dla reaktorów z cyrkula-
cja wewn�trzn� bez separatora mie�ci si� w granicach 0,8–1. Jednak�e van Benthum 
i wsp. [3] zauwa�aj�, �e jest to tylko przybli�enie. Dokładniejsze badania wykazały, 
�e wraz ze wzrostem pr�dko�ci gazu stosunek ten ro�nie w obszarze przej�ciowym 
pracy reaktora, a nieco maleje w obszarze pełnej recyrkulacji gazu. 

W literaturze dost�pnych jest bardzo wiele korelacji pozwalaj�cych wyznaczy�
stopie� zatrzymania gazu w reaktorze (tabela 1). Niestety, korelacje te daj� dobre 
przybli�enie jedynie wtedy, gdy stosowane s� dla tego samego typu reaktora o zbli�o-
nej geometrii i takiej samej konstrukcji separatora oraz dla cieczy o zbli�onych wła-
sno�ciach fizykochemicznych. 



Tabela 1. Empiryczne korelacje umo�liwiaj�ce wyznaczenie stopnia zatrzymania gazu 
w reaktorach airlift 

Table 1. Empirical gas holdup correlations for airlift reactors 
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re�im homogeniczny 
9548,0821,2 gg u=ε     dystrybutor: dysza z 2 otworami 

7264,07071,0 gg u=ε    dystrybutor: dysza z 4 otworami

9806,0574,3 gg u=ε      dystrybutor pier�cieniowy

re�im heterogeniczny 
6118,03218,0 gg u=ε     dystrybutor: dysza z 2 otworami 

7761,09837,0 gg u=ε     dystrybutor: dysza z 4 otworami 

6078,03388,0 gg u=ε      dystrybutor pier�cieniowy

woda 



[20] CZ 
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[5] CZ ( ) 083,0682,0018,0 −⋅′= Lgrg u µε
wodne roztwory CMC 
o lepko�ci 1-51,25 cP 

CW – reaktor z cyrkulacj� wewn�trzn�, CZ – reaktor z cyrkulacj� zewn�trzn�

3. EKSPERYMENTY 

W niniejszej pracy przedstawiono wyniki bada� stopnia zatrzymania gazu w reak-
torze airlift z cyrkulacj� wewn�trzn�. Eksperymenty te stanowi� pierwszy etap bada�
procesu biologicznego oczyszczania �cieków ze zwi�zków fenolowych. Schemat in-
stalacji wraz z reaktorem przedstawiono na rysunku 3. 

Do�wiadczenia prowadzono w reaktorze składaj�cym si� z dwóch koncentrycz-
nych rur wykonanych z prze
roczystego PCW. Wymiary rur wynosiły dr = 0,192 m 
i Hr = 2,05 m oraz dd = 0,134 m i Hd = 1,5 m odpowiednio dla rury zewn�trznej 
i wewn�trznej. Stosunek Ad / Ar wynosił 1,05. Rura cyrkulacyjna umieszczona była 
0,07 m od dna kolumny. Zgodnie z sugestiami Chisti [15], dystrybutor gazu zlokali-
zowany był tu� ponad doln� kraw�dzi� rury cyrkulacyjnej. Składał si� on z 12, wyko-
nanych z Tetraglasu, porowatych walców o wymiarach 0,026 m × 0,013 m. Walce 
rozmieszczone były równomiernie w przestrzeni pier�cieniowej pomi�dzy dwoma 
kolumnami. �rednica porów walca wynosiła d = 90 µm. 

Wszystkie pomiary wykonywano pod ci�nieniem atmosferycznym i w temperatu-
rze pokojowej, stosuj�c układ powietrze – woda. 

Powietrze pompowano za pomoc� spr��arki (1) do zbiornika (2), a stamt�d po-
przez osuszacz (3) i zawór redukcyjny do instalacji. Nat��enie przepływu powietrza 
regulowano za pomoc� masowego regulatora przepływu firmy Bronkhorst. 

Wysoko�� dyspersji gaz-ciecz we wszystkich eksperymentach wynosiła 1,62 m. 



�

�	
��
����

�����

�����

� ���

powietrze

��

��

��

��

��

�� ��

Rys. 3. Schemat instalacji do�wiadczalnej: 1 – spr��arka, 2 – zbiornik spr��onego powietrza,  
 3 – osuszacz, 4 – u-rurki, 5 – reaktor airlift  

Fig. 3. Experimental setup: 1 – air compressor, 2 – compressed air tank, 3 – dryer,  
4 – u-tube manometers, 5–airlift reactor 

Stopie� zatrzymania gazu w strefie wznoszenia i opadania wyznaczano za pomoc�
odwróconych u-rurek stosuj�c nast�puj�c� zale�no�� [15]: 
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ε  (3) 

W całym badanym zakresie pr�dko�ci gazu reaktor pracował w obszarze przej-
�ciowym, tzn. p�cherze powietrza cz��ciowo wypełniały stref� opadania, natomiast 
nie obserwowano pełnej recyrkulacji powietrza. W zale�no�ci od pr�dko�ci gazu front 
p�cherzy przesuwał si� od 0,12 m do 0,82 m poni�ej górnej kraw�dzi rury cyrkulacyj-
nej. W strefie wznoszenia obserwowano p�cherze o �rednicy d = 4–6 mm. Podobn�
wielko�� p�cherzy obserwowano w obszarze nagazowanym w rurze cyrkulacyjnej. 
Poni�ej frontu p�cherzy w strefie opadania widoczne były drobne pojedyncze p�che-
rzyki o �rednicy d = 1–3 mm, z których cz��� poruszała si� powoli w gór�, natomiast 
cz��� w�drowała w dół. Nale�y zauwa�y�, �e ze wzgl�du na fakt, i� stref� opadania 
stanowiła rura wewn�trzna, dokładna obserwacja p�cherzy w tej strefie mo�liwa była 
tylko przy niewielkich pr�dko�ciach gazu (ugr � 0,01 m
s-1). Przy wy�szych pr�dko-
�ciach gazu p�cherze w rurze cyrkulacyjnej były słabo widoczne. Mo�liwa była jedy-



nie obserwacja frontu p�cherzy oraz drobnych, pojedynczych p�cherzyków cyrkuluj�-
cych do strefy wznoszenia. Niemniej jednak wybrano tak� wła�nie konfiguracj� reak-
tora maj�c na uwadze przyszłe eksperymenty i mo�liwo�� zamontowania w strefie 
opadania mieszadła. 

Na rysunku 4 przedstawiono wyniki pomiarów stopnia zatrzymania gazu w strefie 
opadania i w strefie wznoszenia. Przepływ homogeniczny w strefie wznoszenia ob-
serwowano do pr�dko�ci gazu ugr = 0,07 m
s-1. Dalsze zwi�kszanie pr�dko�ci gazu 
prowadziło do koalescencji p�cherzy. Układ zaczynał wykazywa� znaczn� turbulent-
no��. Pr�dko��, przy której zaobserwowano zmian� charakteru przepływu pokrywa 
si� dobrze z pr�dko�ci�, przy której zmienia si� charakter zale�no�ci stopnia zatrzy-
mania gazu od pr�dko�ci gazu. Zmierzone warto�ci stopnia zatrzymania gazu w strefie 
opadania i w strefie wznoszenia dla re�imu przepływu homogenicznego skorelowano 
za pomoc� nast�puj�cych równa�:  

96,068,2 grgr u=ε  (4) 

014,043,2 −= grgd uε  (5) 
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Rys. 4. Stopie� zatrzymania gazu w strefie wznoszenia i opadania w zale�no�ci od pr�dko�ci gazu. 
_______ warto�ci wyznaczone z równania (4), --------- warto�ci wyznaczone z równania (5), 

pionowa linia przerywana oddziela re�im homogeniczny i heterogeniczny 
Fig. 4. Gas holdup in the riser and downcomer vs riser superficial gas velocity. 

_______ values calculated according to equation (4), --------- values calculated according to equation (5), 
vertical dotted line separates homogenic and heterogenic regime 

Na rysunku 5 przedstawiono zale�no�� stosunku grgd εε od pr�dko�ci gazu. Cha-

rakter tej zale�no�ci jest zgodny ze spostrze�eniami van Benthum i wsp. [3]. Nie jest 
to wielko�� stała, lecz ro�nie wraz ze wzrostem pr�dko�ci gazu. 
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Rys. 5. Stosunek stopnia zatrzymania gazu w strefie opadania i strefie wznoszenia  
w zale�no�ci od pr�dko�ci gazu w strefie wznoszenia  

Fig. 5. The ratio between downcomer and riser gas holdup as a function of riser superficial gas velocity 

WNIOSKI I PODSUMOWANIE 

Ze wzgl�du na skomplikowane powi�zania pomi�dzy poszczególnymi parametra-
mi reaktora airlift i jego budow� geometryczn� w literaturze brak jest uniwersalnej 
zale�no�ci pozwalaj�cej wyznaczy� stopie� zatrzymania gazu dla ró�nych reaktorów. 
Nale�y z du�� ostro�no�ci� stosowa� wyprowadzone przez innych autorów zale�no-
�ci. Zastosowanie dost�pnych korelacji jest ograniczone tylko do tego samego typu 
reaktora (o zbli�onej geometrii i tej samej konstrukcji separatora) oraz dla tych sa-
mych układów gaz-ciecz. 

OZNACZENIA - SYMBOLS 

A –  pole przekroju, m2

   crossectional area 
Ca –  st��enie alkoholu, kg
m-3

   alcohol concentration 
Cc –  st��enie celulozy, % 
   cellulose concentration 
Cs –  st��enie zwi�zku powierzchniowo czynnego, ppm 
   surfactant concentration 
d –  �rednica, m 
   diameter 



Ff –  współczynnik wypełnienia, 
L
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f
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   filling factor 

Fr –  liczba Froudea, 
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uu
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   Froude number 
g –  przy�pieszenie ziemskie, m
s-2 

   acceleration due to gravity 
H –  wysoko��, m 
   height 
∆hM –  odczyt z u-rurki, mm 
   u-tube manometr reading 
k –  współczynnik konsystencji, Pa
sn

   flow consistency index 

Mo –  liczba Mortona, 
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   Morton number 
n –  charakterystyczny współczynnik płyni�cia
   flow behaviour index 
Qgr –  nat��enie przepływu gazu �wie�ego w strefie wznoszenia, cm3
s-1

   riser fresh gas flowrate 
Qgc –  nat��enie przepływu gazu cyrkuluj�cego, cm3
s-1

   circulating gas flowrate 
u –  pr�dko�� liczona na pusty przekrój, m
s-1

   superficial velocity 

t

gr
u  –  prawdziwa pr�dko�� gazu w strefie wznoszenia, 

r

cgrt

gr
A

QQ
u

+
= , cm
s-1 

   riser true gas velocity 

gr
u′  –  pr�dko�� gazu liczona na pusty przekrój w strefie wznoszenia, cm
s-1

   riser superficial gas velocity 
VL –  całkowita obj�to�� cieczy w reaktorze, m3 

   total liquid volume in the reactor  
VL,sep –  obj�to�� cieczy w separatorze, m3 

   liquid volume in the separator 
∆z –  odległo�� mi�dzy punktami pomiarowymi, mm 
   the distance between measurement points 
a –  odległo�� mi�dzy punktami pomiarowymi, mm 
   the distance between measurement points 

ε –  stopie� zatrzymania gazu  
   gas holdup 
ε’ –  stopie� zatrzymania gazu, %  
   gas holdup 
µap –  lepko�� pozorna cieczy, Pa
s  
   apparent viscosity 
µL –  lepko�� cieczy, cP  
   viscosity of liquid phase 



ρ –  g�sto��, kg
m-3  
   density 
σ –  napi�cie powierzchniowe, N
m-1  
   surface tension 

NDEKSY DOLNE I GÓRNE – SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS 

d –  dotyczy strefy opadania 
   denotes downcomer 
g –  dotyczy fazy gazowej 
   denotes gas phase 
L –  dotyczy fazy ciekłej 
   denotes liquid phase 
p –  dotyczy powietrza 
   denotes air 
r –  dotyczy strefy wznoszenia 
   denotes riser 
w –  dotyczy wody 
   denotes water 
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ANNA SZCZOTKA, AGNIESZKA G�SZCZAK, HANNA KOLARCZYK, RAFAŁ SARZY�SKI

GAS HOLDUP IN AIRLIFT REACTORS: LITERATURE STUDY AND MEASUREMENTS  

Airlift reactors are very convenient type of reactors for biological processes. Some attractive features 
of the airlift are good mixing capability to achieve homogenous distribution of oxygen and other nutri-
ents, low and uniformly distributed shear forces, low power consumption, high efficiency of oxygen 
transport and simple construction without moving part. 

One of the major hydrodynamics parameters of the airlift reactor is gas holdup. Its value in particular 
parts of the reactor or its total value notably affects other important parameters of the reactor operation as 
interfacial area, mass transfer coefficient, liquid circulation velocity, residence time of gas in the liquid 
phase. Detailed knowledge about gas holdup is essential for reliable designing and scaling up an airlift 
reactor. 

In the paper, an influence of some important parameters (superficial gas velocity, liquid velocity, re-
actor geometry, properties of liquid phase) on gas holdup value is discussed on the basis of literature 
review. Some empirical correlations to predict gas holdup presented in the literature are summarized in 
the table. It is concluded that the prediction of this parameter is still limited. Although many empirical 
correlations are available they are generally restricted by reactor geometry and liquid properties. 

The paper presents results of experiments on gas holdup measurement in internal-loop reactor. The 
work is a first step of research aimed at investigation of process of biological treatment of phenolic 



wastewater in airlift reactor. Experiments were conducted in the reactor made of two concentric PVC 
tubes. Internal diameters and heights for the riser and downcomer were: dr = 0.192 m, Hr = 2.05 m and 
dd = 0.134 m, Hd = 1.5 m respectively. Reactor was annulus sparged. All the experiments were conducted 
for air-water system. It was observed, that in the entire range of applied gas velocities, reactor operated in 
transitional regime and air bubbles were present only in part of the downcomer. Gas holdup data for the 

riser and downcomer were correlated by the following equations: 96.068.2 grgr u=ε and 

014.043.2 −= grgd uε . It was also concluded that 
grgd

εε ratio is not a constant value, as many re-

searches postulated [10, 14–16], but in the transitional regime it increases when gas velocity is increased. 
This observation is in good agreement with van Benthum et al. [3]. 
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WPŁYW STRUKTURY MORFOLOGICZNEJ PIAN NA 
TRANSPORT CIEPŁA 

Instytut In�ynierii Chemicznej PAN Gliwice, ul. Bałtycka 5, 44-100 Gliwice 

Piany metalowe s� obiecuj�cym no�nikiem katalizatorów dla szybkich procesów katalitycznych. Po-
siadaj� one wiele interesuj�cych wła�ciwo�ci, z których najwa�niejsze to du�a powierzchnia wła�ciwa, 
du�a wolna obj�to�� (porowato��) oraz stosunkowo małe opory przepływu. Piany mo�na traktowa� jako 
rozwi�zanie po�rednie pomi�dzy monolitami a zło�em ziaren. W artykule przedstawiono wyniki badania 
wnikania ciepła dla piany chromoniklowej NC 2733 oraz trzech pian aluminiowych o ró�nej g�sto�ci 
porów.  

Metallic foams appear as promising catalyst carriers for fast catalytic reactions. They combine many 
beneficial properties, like large specific surface area, high porosity and relatively low pressure drop. The 
foams can be regarded as an intermediate between monolith and packed bed. In this paper, the heat trans-
fer characteristic were studied for a 30 pores per inch NC 2733 and three Al foams.

1. WPROWADZENIE 

Piany stałe o otwartej strukturze porów reprezentuj� nowoczesn� generacj� mate-
riałów porowatych, które ju� od wielu lat wzbudzaj� du�e zainteresowanie. Spowo-
dowane to jest ich interesuj�cymi cechami, a zwłaszcza du�� porowato�ci�, co 
skutkuje relatywnie małymi oporami przepływu; do zalet nale�y tak�e lekko�� i spr�-
�ysto�� pian. Ponadto, piany stałe charakteryzuj� si� du�� powierzchni� wła�ciw�, na 
której mo�liwe jest osadzenie aktywnej warstwy katalizatora. Współczynniki wnika-
nia masy i ciepła s� znaczne [1,2]. Dodatkowo, piany mog� by� wytwarzane z wielu 
ró�nych materiałów, m.in. z: metali, ceramiki, w�gla, szkła i tworzyw sztucznych [3]. 
Wszystkie te wła�ciwo�ci sprawiaj�, �e piany stałe znalazły zastosowanie w wielu 
gał�ziach przemysłu (m.in. wymienniki ciepła, elektrody) i w procesach ochrony �ro-
dowiska (strukturalne reaktory chemiczne) [4,5]. Celem pracy było wyznaczenie 



współczynników transportu ciepła dla piany niklowo-chromowej NC 2733 oraz dla 
trzech pian aluminiowych Al charakteryzuj�cych si� ró�n� g�sto�ci� porów na cal 
(ang. pores per inch, PPI). Podj�to równie� dyskusj� na temat wpływu morfologii 
pian na charakterystyk� transportu ciepła.  

2. METODYKA POMIARÓW 

Na rys. 1A przedstawiono podstawowe elementy struktury morfologicznej pian 
stałych: komórk� (o �rednicy dc), okno ł�cz�ce s�siaduj�ce komórki (dw) i mostek (ds). 
Rys. 1B przedstawia zdj�cie wykonane mikroskopem optycznym piany NC 2733 wy-
konanej ze stopu chromu i niklu, której deklarowana przez producenta (Recemat B.V., 
Holandia) g�sto�� porów mie�ci si� w zakresie 27...33 porów na cal (pores per inch, 

PPI). Eksperymenty przeprowadzono równie� dla pian aluminiowych o warto�ci PPI 
wynosz�cej 10, 20 oraz 40 (ERG Materials and Aerospace Corp., USA) 

Rys. 1. Piana NC2733. A–komputerowa rekonstrukcja obrazu z mikrotomografii komputerowej;  

B–zdj�cie z optycznej mikroskopii cyfrowej 

Fig. 1. NC 2733 metallic foam. A–computer visualization of microtomography image;  

B–digital microscope image  

Badania transportu ciepła zostały przeprowadzone w laboratoryjnym reaktorze  
o przekroju prostok�tnym, o wymiarach 45x30 mm. Schemat instalacji badawczej 
przedstawiono na rys. 2.  

komórka
okno

mostek



Rys. 2. Schemat instalacji badawczej: E – 	ródło pr�du elektrycznego; 1 – dmuchawa; 2 – zawór;  

3 – rotametr; 4 – przewód gumowy; 5 – reaktor; 6 – badana piana; 7 – termopary 

Fig. 2. Experimental set-up:  E – electric power generation system; 1 – blower; 2 – valve;  

3 – rotameter;  4 – rubber wire; 5 – reactor;  6 – foam sample; 7 – thermocouples 

Piany ogrzewane były przy u�yciu pr�du elektrycznego przepływaj�cego bezpo-
�rednio przez metalowy szkielet piany, o nat��eniu dochodz�cym do 150 A. Próbki 
umieszczano prostopadle do strumienia powietrza tłoczonego dmuchaw�. Temperatu-
ry przepływaj�cego powietrza oraz powierzchni piany mierzono za pomoc� termopar. 

Wła�ciwo�ci fizyczne powietrza obliczane były dla �redniej temperatury przepły-
waj�cego gazu. Do oblicze
 współczynników wnikania ciepła u�yto �redniej logaryt-
micznej ró�nicy temperatur pomi�dzy powierzchni� piany a strumieniem powietrza, 
która utrzymywana była na poziomie 5-15 K. 

Parametry morfologiczne pian okre�lono za pomoc� mikroskopu optycznego (Del-
ta Optical Smart 2MP, Polska) oraz mikrotomografu komputerowego (SkyScan 1172, 
Belgium).  

Wyniki uzyskane dla pian zostały porównane z klasycznymi wypełnieniami reak-
torów: monolitem 100 cpsi oraz zło�em usypanych ziaren o �r. 2 mm. Liczby Nusselta 
obliczono u�ywaj�c równania podanego przez Wakao i Kaguei [6] dla zło�a ziaren 
oraz ze wzorów Hawthorne’a [7] dla monolitu ceramicznego. 



3.WYNIKI BADA� I DYSKUSJA 

Podstawowe parametry morfologiczne wyznaczone za pomoc� obu stosowanych 
technik zostały zebrane w tabeli 1. Nale�y tu podkre�li�, �e na podstawie wyników 
uzyskanych metod� mikrotomografii komputerowej trudno rozró�ni� �rednic� okien  
i komórek. Dlatego, w metodzie tej u�ywa si� poj�cia „por”, które obejmuje ł�cznie 
okna i komórki, zatem warto�� dp jest �redni� wa�on� arytmetyczn� wielko�ci dw i dc. 
Podane w tabeli 1 wielko�ci s� �rednimi z wielu pomiarów (ok. 150 dla mikroskopii 
optycznej i do kilku tysi�cy dla tomografii). 

Wyniki eksperymentalnych bada
 transportu ciepła przedstawiono w postaci za-
le�no�ci liczby Nusselta od liczby Reynoldsa (rys. 3, tabela 2): 

BACNu PrRe=   (1) 

gdzie liczb� Reynoldsa zdefiniowano z wykorzystaniem rzeczywistej pr�dko�ci gazu 
(w=w0/�): 

εη

ρghDw0Re =   (2) 

natomiast �rednic� hydrauliczn� jako: 

a

�
Dh

4
=  (3) 

Tabela 1. Parametry morfologiczne pian Al i NC 2733 otrzymane przy u�yciu ró�nych technik 

Table 1.  Morphological parameters of the Al and NC foams derived using diverse techniques 

Piana 

Mikrotomografia komputerowa 
Cyfrowa mikroskopia  

optyczna 
�rednia 
�rednica 
mostka 
ds, mm 

�rednia 
�rednica 
porów 
dp, mm 

Porowato��
�

Powierzchnia 
wła�ciwa a, 
m-1

�rednia �rednica 

mostka 
ds, mm 

okna 
dw, mm

komórki 
dc, mm 

Al 10 0,44 2,48 0,90 866 0,45 1,90 4,73 
Al 20 0,39 2,02 0,91 1000 0,37 1,74 4,04 
Al 40 0,34 1,70 0,90 1218 0,3 0,92 2,58 

NC 2733 0,12 0,68 0,88 3900 0,14 0,29 0,85 
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Rys. 3. Wyniki eksperymentalne bada
 transportu ciepła 

Fig. 3. Heat transfer experimental results 

Mo�na zauwa�y�, �e dla wszystkich stosowanych pian otrzymano podobne warto-
�ci Nu przy porównywalnych warto�ciach Re. Ponadto nie zaobserwowano istotnych 
zmian współczynników transportu ciepła wraz ze zmian� g�sto�ci porów i �rednicy 
mostka. Równie� w przypadku piany NC 2733, pomimo znacznie mniejszej warto�ci 

Tabela 2. Korelacje opisuj�ce transport ciepła  

Table 2.  Heat transfer correlations 

Piana Korelacja 

Al 10 3/1460, PrRe43,2=Nu

Al 20 3/1350, PrRe90,3=Nu

Al 40 3/1280, PrRe83,4=Nu

NC 2733 3/1710, PrRe53,0=Nu



ds, ale bardzo rozwini�tej powierzchni wła�ciwej (patrz tabela 1), stwierdzono zbli�o-
ne warto�ci liczby Nu do pian Al dla tych samych warto�ci Re. 

Wydaje si�, �e mo�na to wyja�ni� porowat� struktur� mostków tworz�cych szkie-
let piany NC 2733, co wyra	nie wida� na zdj�ciu tomograficznym (rys. 4). Proces 
produkcji pian NC, w przeciwie
stwie do pian aluminiowych wytwarzanych z ciekłe-
go metalu, wykorzystuje metalizowany szkielet wykonany z piany poliuretanowej, 
która jest na pewnym etapie wypalana w wysokiej temperaturze. Efektem tego s�
wspomniane wewn�trzne nieci�gło�ci w strukturze szkieletu piany metalowej, czyli 
wewn�trzna porowato�� mostków (�p). Mo�e ona wpływa� na eksperymentalne wyni-
ki bada
 transportu ciepła powoduj�c lokalne przegrzania szkieletu piany. Zjawisko to 
b�dzie wyst�powa� wył�cznie w przypadku elektrycznego ogrzewania pianek meta-
lowych. 

Rys. 4. Wewn�trzna porowato�� piany NC 2733 widoczna na zbinaryzowanym obrazie mikrotomogra-

ficznym. Mostki maj� kolor biały, natomiast wolna obj�to�� zaznaczona jest kolorem czarnym 

Fig. 4. NC 2733 foam inertial porosity visible in the microtomography binarized picture. The solid struts 

are white and the empty volume black 

 Zakładaj�c oporno�� elektryczn� wyra�on� prawem Ohma i powi�zany z prawem 
Joule'a-Lenza strumie
 ciepła:   

f

l
R eρ=  ;     

eI
f

l
tRIQ ρ22 ==   (4) 

gdzie l jest długo�ci� i f przekrojem poprzecznym przewodnika o oporno�ci wła�ciwej 
�e. Przekształcaj�c równania (4) w jednostkowy strumie
 ciepła otrzymamy: 
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przy zało�eniu, �e r jest promieniem cylindrycznego przewodnika. 



Powy�sze równania s� prawidłowe dla pian ci�głych, nie posiadaj�cych wewn�trz-
nych porowato�ci szkieletu. W przypadku struktur, które posiadaj� wewn�trzne pory 
powierzchnia przekroju poprzecznego metalu (przewodnika) jest mniejsza o warto��
(1- �p): 

)1(2
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ρ
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=   (6) 

Zakładaj�c, �e współczynnik wnikania ciepła 
T

q

∆
=α zale�y wył�cznie od warto-

�ci nat��enia przepływu (lub liczby Re), a zatem mo�na przyj��, �e ���p, po przegru-
powaniu, ró�nica temperatur �T pomi�dzy powierzchni� piany a płynem wyniesie: 

T
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p ∆>
−

∆
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)1( ε
  (7) 

Z przeprowadzonej analizy wynika, �e wewn�trzna porowato�� pianki mo�e po-
wodowa� miejscowy wzrost temperatury prowadz�cy do zwi�kszenia �T, a wi�c po-
zornego spadku współczynnika wnikania ciepła. Z drugiej jednak strony, 
przewodzenie ciepła w pustej obj�to�ci wewn�trz mostka wyrównuje cz��ciowo tem-
peratur� powierzchni. Lokalne przegrzania tłumacz� zatem, dlaczego, pomimo gor-
szych wła�ciwo�ci piany niklowo-chromowej (mniejsza przewodno�� cieplna jak  
i elektryczna) od pian aluminiowych, eksperymentalnie otrzymane wyniki transportu 
ciepła dla obu typów pian s� do siebie bardzo zbli�one.  

WNIOSKI 

Z przedstawionej analizy wynika, �e wewn�trzna porowato�� mo�e wywo-
ływa� lokalne wzrosty temperatury. Tym samym  morfologia pian, b�d�ca efek-
tem zastosowanej technologii produkcji, znacz�co mo�e wpływa� na 
intensywno�� wnikania ciepła. Ich podstawowe parametry morfologiczne, takie 
jak �rednice mostków, porów, komórek i okien, powierzchnia wła�ciwa, poro-
wato��, maj� decyduj�cy wpływ na wła�ciwo�ci transportowe pian. Jednak ich 
drugorz�dne cechy morfologiczne (chropowato�� powierzchni piany, porowa-
to�� wewn�trzna szkieletu, kształt mostków i w�złów ł�cz�cych mostki), mog�
tak�e istotnie wpływa� na wła�ciwo�ci pian. Te, wydawałoby si� mniej istotne 
cechy budowy szkieletu piany, s�, jak dot�d, słabo rozpoznane i zbadane. 

OZNACZENIA - SYMBOLS 

a  –  powierzchnia wła�ciwa, m-1  



    specific surface area  
A, B, C –  stałe (rów. (1)) 
   constants (eq. (1)) 
cp  –  ciepło wła�ciwe, J kg-1K-1  
    specific heat  
dc –  �rednia �rednica komórki, m 
   average cell diameter 
Dh –  �rednica hydrauliczna, m 
   hydraulic diameter 
ds  –  �rednia �rednica mostka, m 
   average strut diameter 
dw  –  �rednia �rednica okna, m 
   window diameter 
dp –  �rednia �rednica poru, m 
   average pore diameter 
f –  pole przekroju poprzecznego przewodnika, m2

   cross section of the conductor 
I –  nat��enie pr�du, A 
   current 
l –  długo��, m 
   length 
Nu  –  liczba Nusselta, Nu=
 Dh �

-1 

   Nusselt number  
Pr  –  liczba Prandtla, Pr=cp � �

-1  
    Prandtl number  
q –  g�sto�� strumienia ciepła, W m-2

   heat flux 
Q –  ilo�� ciepła, J 
   heat 
r – promie
 przewodnika, m 
    conductor radius 
R –  opór elektryczny, �
    electrical resistance  
Re  –  liczba Reynoldsa, Re=w0 Dh �g �

-1  
   Reynolds number  
t –  czas, s 
   time 
T –  temperatura, K 
   temperature 
w  –  pr�dko�� rzeczywista płynu, m s-1  
    interstitial fluid velocity  
w0  –  pr�dko�� �rednia płynu (liczona na przekrój pustego aparatu), m s-1 

    superficial fluid velocity  

  –  współczynnik wnikania ciepła, W m-2 K-1  
    heat transfer coefficient  
� –  porowato��
    porosity  
�  –  współczynnik przewodzenia ciepła, W m-1K-1  
    thermal conductivity  
� –  dynamiczny współczynnik lepko�ci, Pa s  



    dynamic viscosity  
�e  –  opór wła�ciwy przewodnika, � m  
    specific electrical resistance 
�g  –  g�sto�� gazu, kg m-3  
    density 

INDEKSY DOLNE – SUBSCRIPTS  

p  –  odnosi si� do pian z wewn�trzn� porowato�ci�  
   foams with inert porosity  
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THE IMPACT OF FOAMS STRUCTURE ON HEAT TRANSFER 

This study investigates the heat transfer characteristic of Nickel-Chromium and three Aluminium 
solid foams. The foams supplied by two producers were applied during the study. The NC 2733 foam, 
made from nickel-chromium alloy, produced by Recemat B.V., with declared density of 27...33 pores per 
inch (PPI), and three Aluminium (Al)  foams, with declared density of  10, 20 and 30 PPI,  produced by 
ERG Aerospace Corp. The NC foam is depicted in Fig. 1.

Laboratory-scale reactor of rectangular cross-section 45x30 mm (Fig. 2) was used to carry the heat 
transfer experiments out. Foam samples were heated by strong electric current (up to 150A) flowing 
directly through them. The foam samples were put perpendicularly to the air stream flowing through 
them. A dozen thermocouples were used to measure temperatures of the flowing gas stream and the foam 
surface.  



The foam morphology was studied using the digital optical microscopy (Delta Optical Smart 2MP, 
Poland) and the X-ray computed microtomography (SkyScan 1172, Belgium). Mean diameters of: strut, 
ds; pore, dp; window, dw and cell, dc, were determined and then, foam specific surface area a and porosity 
� were derived.  

Basic morphological parameters of the NC 2733 and all the Al foams derived using the computed 
microtomography and optical microscopy, are summarized in Table 1. The heat transfer experimental 
results are presented in terms of the Nusselt versus Reynolds numbers (Fig. 3). The experiments covered 
wide range of the air flow rates: 0.23÷10.9 ms-1 for NC 2733 foam and 0.14÷7.0 ms-1 for the Al foams. 

Foam morphology, being an effect of the production technology, influences significantly the heat 
transport characteristics. Primary morphological features, like strut, pore, cell and window diameter, 
specific surface area or void volume, might be not the only decisive factor. Secondary morphological 
features (foams surface roughness, inner skeleton  porosity, strut and strut-node shape, number and shape 
of cells and windows) might also influence the foams transport characteristics. These secondary 
morphological characteristics are, however, not recognized well enough so far. 


