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MAREK TANCZYK, MANFRED JASCHIK, KRZYSZTOF WARMUZINSKI

IMPACT OF THE HEAT CAPACITY OF ADSORBED PHASE ON
PROCESS PERFORMANCE IN THE CAPTURE OF CO; FROM
FLUE GAS USING PRESSURE SWING ADSORPTION

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

The present study aims at demonstrating how important it is to include the substantial increase in
COz heat capacity around the critical temperature in the modelling of relevant PSA separations. It is
shown that this parameter may considerably alter simulation results, especially in the cases when the
adsorbed phase concentration is high, regeneration pressure is moderate and CO2 content in the enriched
stream is large.

Keywords: carbon dioxide abatement, flue gas, pressure swing adsorption, specific heat of adsorbed
phase, critical temperature

Celem tej pracy jest zwrdcenie uwagi na konieczno$¢ uwzgledniania bardzo duzego wzrostu ciepta
wlasciwego zaadsorbowanego ditlenku wegla w poblizu temperatury krytycznej przy modelowaniu
proceséw wydzielania CO2 ze spalin metoda adsorpcji zmiennoci$nieniowej. Wykazano, Ze przyjmowana
w obliczeniach symulacyjnych takich proceséw wartos¢ ciepta wiasciwego fazy zaadsorbowanej wptywa
znaczaco na wyniki symulacji w sytuacji, gdy na zlozu utrzymuje si¢ duze st¢zenie ditlenku wegla,
stosowane s3 umiarkowane ci$nienia regeneracji oraz otrzymuje si¢ duze st¢zenie CO2 w gazie
wzbogaconym.

Stowa kluczowe: ograniczanie emisji ditlenku wegla, spaliny, adsorpcja zmiennoci$nieniowa, ciepto
wlasciwe fazy zaadsorbowanej, temperatura krytyczna

1. INTRODUCTION

Any process design and optimisation should be based on sufficiently rigorous
quantitative models. In developing such models we usually have to introduce certain
simplifying assumptions and approximations that may have some effect upon the
results and thus lead to deviations from the target product parameters or optimum
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operating conditions. Commercial numerical simulators (e.g. ASPEN, gPROMS,
MATLAB) provide useful tools in formulating mathematical description of a process
under a range of conditions, as well as in its optimisation. However, the practical
value of a given simulation package (i.e. model and simulator) depends on the extent
to which it has been validated experimentally. Only such validation can safeguard the
necessary accuracy of the package.

In the available literature a number of studies are presented concerning the
removal of CO; from flue gas using various techniques (e.g. absorption, adsorption,
membrane separation, or combinations of the individual methods). Whereas
absorptive techniques are mature and extensively tested, the models for adsorptive
and membrane separations of CO» from gas streams are still insufficiently verified.
The majority of studies on post-combustion capture are either purely theoretical or
predominantly experimental [1]. However, unwarranted simplifications may seriously
distort both quantitative and qualitative conclusions. A case in point is the modelling
of CO;, capture from flue gas at temperatures around the critical value for CO;
(304.13K). Large heat effects associated with CO, adsorption/desorption on a number
of carbonaceous and zeolite materials, combined with the inherently cyclic nature of
PSA processes lead to both bed and adsorbed phase temperatures oscillating around
the critical value. This affects physicochemical parameters of the adsorbed phase and,
especially, its heat capacity. The aim of the present paper is, therefore, to underline
the importance of a considerable increase in the heat capacity of the adsorbed carbon
dioxide in the vicinity of its critical temperature, and the impact of this increase on the
modelling of the PSA separation of CO, from flue gas.

2. EFFECT OF ADSORBATE HEAT CAPACITY ON THE PARAMETERS OF
ENRICHED GAS STREAMS

In theoretical analyses of PSA (or its special case — VSA, vacuum swing
adsorption) separation of CO, from nitrogen/air mixtures it is usually assumed that the
adsorbed phase heat capacity falls in the range 0 — 4 J ¢! K'! [2-7]. Numerical results
were generally in good agreement with experimental data concerning CO»
concentration in both enriched and purified gas streams, as well as regarding CO»
recovery (e.g. Krishnamurthy et al. [5], Tanczyk et al. [7]). Krishnamurthy et al. [5]
(who assumed a value of 0.7 J g' K as the adsorbed phase heat capacity) note,
however, a peculiarity appearing once the cyclic steady state has been attained: both
the amplitude and average values of the temperatures calculated for the bottom and
top of the bed were considerably higher than those measured experimentally. They
suggest that this peculiarity “most likely arises from not fully capturing the dynamics
of rapid pressurization from low vacuum pressure to atmospheric pressure at the
entrance of the bed”. A mathematical model and numerical simulator, which were
successfully employed in the quantitative description of CO, separation in a two-
column PSA installation (Tanczyk et al. [7]; adsorbate heat capacity = 0) failed
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completely in the case of a four-column VSA system (Warmuzinski et al. [8]; heat
capacity = 0 — 4 J g'' K'!). The latter case is illustrated in Fig. 1 which shows CO»
content in the enriched stream. The experimental points, represented by solid
diamonds, correspond to Cases 1 — 3 in Warmuzinski et al.’s [8] study and deviate
considerably from the values predicted using the model developed by Tanczyk et al.
[7] for the heat capacity of the adsorbed phase ranging between 0 and 4 J g' K.
However, when the heat capacity is raised to a value of 60 J g! K!, the agreement
becomes much better. The increase in the heat capacity was justified by the fact that
all the other key physical and process parameters were carefully tested and verified
using various approaches. Moreover, this increase simultaneously improved the
agreement between the experimental and predicted temperatures (concerning both
their absolute values along the bed and the amplitudes of temperature variation).
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Fig. 1. CO2 concentration in the enriched gas as a function of the enriched stream flow rate during purge
(experiment: Cases 1-3, Warmuzinski et al. [8])
Rys. 1. Stezenie CO2 w gazie wzbogaconym w zalezno$ci od natezenia przeptywu gazu wzbogaconego
w kroku plukania (eksperymenty: przypadki 1-3, Warmuzinski i in. [8])

This can be seen in Figs. 2 and 3 which show the temperature variation in
subsequent VSA cycles at distances of 0.1 and 1.4 m from the bed inlet. It may be
noted that, for a low value of the heat capacity (4.02 J g! K, the calculated
temperature front appears at the bed outlet, contrary to the experimental data (Fig.3).
Another important characteristic can be seen in Fig. 1: the differences between the
measured values and those predicted using the model tend to disappear with
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a decrease in the inlet flow rate of the enriched gas during purge, irrespective of the
value assumed for the heat capacity of the adsorbed phase. This is due to a decrease in
the portion of the bed saturated with CO»-rich gas, and thus, a much weaker effect of
the adsorbate heat capacity upon the overall heat capacity of the system. The
phenomenon observed would also explain why the simulation tool that yielded quite
accurate results for the system with a low degree of CO» enrichment [7], failed in the
case when more concentrated streams of CO; were obtained [8].
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Fig. 2. Temperature variation over VSA cycles at a distance of 0.1 m from the bed inlet (experiment: Case
4, Warmuzinski et al. [8])

Rys.2. Zmiany temperatury w cyklu VSA w odlegtosci 0,1 m od poczatku ztoza (eksperyment: przypadek
4, Warmuzinski et al. [8])

Fig. 4 shows the dependence of CO; concentration in the enriched stream upon the
regeneration pressure. Again, the agreement between simulations and experiment
(Case 4, Warmuzinski et al. [8]) becomes satisfactory only after the value of the heat
capacity of the adsorbed phase has been raised to 60 J ¢! K. It may also be noted
that a decrease in the regeneration pressure leads to a better agreement between the
values calculated for the different heat capacities. The lower regeneration pressure
results in a decreased CO» concentration in the adsorbed phase, and thus, limits the
effect of the adsorbate heat capacity on the overall heat capacity of the system. It is
worth noting that the regeneration pressure reported by Krishnamurthy et al. [5]
(0.009 — 0.025 bar) was notably lower than that employed by Warmuzinski et al. [§]
(0.151 — 0.198 bar). This was probably one of the reasons why Krishnamurthy et al.
[5] obtained a good agreement between their predictions and the experimental results
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concerning CO, concentration and recovery, despite using a similar numerical tool
and a low value of the heat capacity.
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Fig. 3. Temperature variation over VSA cycles at a distance of 1.4 m from the bed inlet (experiment: Case
4, Warmuzinski et al. [8])

Rys.3. Zmiany temperatury w cyklu VSA w odlegtosci 1,4 m od poczatku ztoza (eksperyment: przypadek
4, Warmuzinski et al. [8])

It remains to be demonstrated, however, that the use of increased heat capacities
for the adsorbed phase has a sound physical justification. One such reason may be the
strong, nonlinear rise in ¢, for fluids around critical temperatures. For CO, at 304 K
the isobaric heat capacity may reach 386.9 J ¢! K'! (saturated liquid) or 555.6 J ¢! K!
(saturated dry vapour) [9]. In the case of the adsorbed phase a similar phenomenon
was observed by Rahman et al. [10] who derive a thermodynamic relation to predict
the heat capacity and then use it to model the behaviour of the system methane —
activated carbons. This relation has, however, to be further verified [11] and cannot
be directly extended onto CO, — ZMS 13X systems. It may be concluded from the
study of Rahman et al. [10] that at temperatures below the critical temperature the
heat capacity of the adsorbed phase virtually coincides with the values for the
saturated liquid. The assumption that the adsorbed phase may, under such conditions,
be treated as a saturated liquid is also suggested by, among others, Critoph [12].
Moreover, the cyclic nature of PSA processes that are based on rapidly alternating
steps of adsorption and desorption leads to concomitant phase changes of the
adsorbate. We may thus infer that at temperatures below the critical temperature the
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physical properties of the adsorbed CO» are close to those of the liquid CO; on the
liquid-vapour saturation line.
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Fig. 4. CO2 concentration in the enriched gas as a function of the regeneration pressure (experiment:
Case 4, Warmuzinski et al. [8])
Rys. 4. Stezenie CO2 w gazie wzbogaconym w zaleznoéci od cisnienia regeneracji (eksperyment:
przypadek 4, Warmuzinski i in. [8])

Therefore, for the cases shown in Figs. 1-4 simulations were done using heat
capacities of the adsorbed phase (cpa) calculated from the equation proposed by
Grgnvold [13], with the relevant coefficients evaluated based on the study of Span
and Wagner [9]:

—0.125 0.38
T-T T-T T-T
032367.17. =Tl —1 | 1+14.01- [T -Te| —7968.6+12951.4- T-Tel} (D
0125 T, T, T,

where T and T. denote, respectively, the actual temperature and the critical
temperature. In the analysis, the concentrations of nitrogen and oxygen in the
adsorbed phase were neglected as negligibly low compared with that of carbon
dioxide. As may be seen from Figs. 1 and 4, the concentrations of CO; in the enriched
gas stream essentially coincide with the results obtained using a constant value of
60 J ¢! K'! for the adsorbed phase heat capacity. However, the use of Eq. (1) leads to



Impact of the heat capacity ... 13

even further improvement, both qualitative and quantitative, in temperature profiles
relative to the measured values (Figs.2,3).

3. CONCLUSIONS

In the present paper several clues were highlighted, that suggest a substantial
increase, under certain conditions, in the heat capacity of the adsorbed CO.. These
include much lower experimental temperature amplitudes compared with simulations
and a sharp rise in the heat capacity around critical temperatures for both fluids in
general (among others, CO,) and adsorbed phases (e.g. CHs — see Rahman et al. [10]).
It was concluded that the commonly assumed values of the heat capacity of the
adsorbed phase may seriously affect the results predicted for the removal of CO» from
flue gas via pressure swing adsorption under such circumstances as elevated CO»
concentrations over the adsorbent (as is the case when zeolite adsorbents are used),
moderate regeneration pressures and high CO; content in the enriched stream. It was
also shown that, even if the model itself is firmly based on a sound physical
representation of the process, unrealistic values of this single parameter may, under
certain circumstances, jeopardize the quality of the conclusions thus obtained.
Consequently, the numerical optimization of the process (leading to the maximization
of CO» recovery and concentration in the enriched stream and/or to lowering the
energy demand by increasing the regeneration pressure) may yield unreliable or
confusing results.

SYMBOLS - OZNACZENIA

Cpa — heat capacity of adsorbed phase, J g K!
ciepto wlasciwe fazy zaadsorbowanej

T - temperature, K
temperatura

Tc - critical temperature, K

temperatura krytyczna
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MAREK TANCZYK, MANFRED JASCHIK, KRZYSZTOF WARMUZINSKI

WPLYW CIEPLA WEASCIWEGO FAZY ZAADSORBOWANE]J NA PROCES WYDZIELANIA CO:
ZE SPALIN METODA ADSORPCJI ZMIENNOCISNIENIOWE]

Wigkszo$¢ publikacji dotyczacych adsorpcyjnego wydzielania CO2 po procesach spalania to prace
badz tylko teoretyczne badz tylko dos$wiadczalne [1]. Tymczasem zastosowanie w modelowaniu
pewnych zalozen upraszczajacych moze w istotny sposéb wplywa¢ na wyniki obliczen i poprawno$é¢
wysnuwanych na ich podstawie wnioskéw. Z taka sytuacja mamy do czynienia przy modelowaniu
adsorpcyjnego procesu wydzielania ditlenku wegla ze spalin w zakresie temperatur bliskich temperaturze
krytycznej CO2 (304,13 K). Duze efekty termiczne towarzyszace adsorpcji/desorpcji CO2 na wielu
adsorbentach weglowych i zeolitowych oraz cykliczno$¢ procesu adsorpcji zmiennoci$nieniowej (PSA)
prowadza do tego, ze temperatura zloza i fazy zaadsorbowanej stale przekracza granic¢ wyznaczang przez
temperaturg krytyczng. Ma to wplyw na wlasciwosci fizyczne fazy zaadsorbowanej, a w szczeg6lnosci na
jej ciepto wiasciwe, ktére w poblizu temperatury krytycznej podlega istotnym zmianom.

W publikacjach dotyczacych teoretycznej analizy procesu zat¢zania CO2 w mieszaninach z tlenem
i powietrzem metoda adsorpcji zmiennoci$nieniowej w bilansie cieplnym uktadu gaz/adsorbent/adsorbat
przyjmuje si¢ zazwyczaj warto$ci ciepta wiasciwego fazy zaadsorbowanej z zakresu 0—4 J ¢! K'! [3-7].
Tam, gdzie mozliwa jest eksperymentalna weryfikacja modelu obserwowane sa w pewnych przypadkach
rozbiezno$ci miedzy wynikami do$wiadczen i obliczen. I tak na przyklad w pracy Krishnamurthy’ego
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iin. [5] (ciepto wlaéciwe fazy zaadsorbowanej: 0,7 J g'! K!) stwierdzono, ze po osiggnieciu cyklicznego
stanu ustalonego obliczeniowa amplituda i $rednie warto$ci temperatury na poczatku i koncu ztoza byly
w kolejnych cyklach znaczaco wyzsze niz wartosci eksperymentalne. Z kolei model matematyczny
i symulator numeryczny, ktére z powodzeniem zastosowano do opisu wydzielania CO2
w dwukolumnowej instalacji PSA ([7], ciepto wtasciwe adsorbatu: 0 J g' K*') zupetnie zawodzity
w przypadku opisu pracy czterokolumnowej instalacji VSA ([8], 2015, ciepto wlasciwe adsorbatu:
0-4J g K, rys. 1-4.

Wedtug Spana i Wagnera [9] w najblizszym otoczeniu temperatury krytycznej ma miejsce radykalny,
silnie nieliniowy wzrost warto$ci izobarycznego ciepta wlasciwego plynéw, siggajacego w przypadku
CO2 w temperaturze 304 K putapu 386,9 J g! K (ciecz nasycona). Zalezno$¢ t¢ mozna opisa¢
réwnaniem (1), ktérego ogélna posta¢ zostata zaproponowana przez Grgnvolda [13]. Jej zastosowanie
prowadzi do znaczacej jakosciowej oraz iloSciowej poprawy obliczeniowego przebiegu zmian
parametrow procesu w stosunku do wartosci zmierzonych (rys. 1-4).

W pracy wykazano, ze przyjmowana w obliczeniach wartos¢ ciepta wlasciwego fazy zaadsorbowane;j
wplywa znaczgco na wyniki symulacji procesu zat¢zania CO2> w strumieniu spalin metoda adsorpcji
zmiennoci$nieniowej w sytuacji, gdy na ztozu utrzymuje si¢ duze stgzenie ditlenku wegla, stosowane sg

umiarkowane ci$nienia regeneracji oraz otrzymuje si¢ duze stezenia CO2 w gazie wzbogaconym.
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ANDRZEJ BURGHARDT

TEORIA DYFUZJI WIELOSKE.ADNIKOWE]
W OSRODKACH PLYNNYCH

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

Celem niniejszego opracowania jest przedstawienie szczegétowych réwnan dyfuzji wielosktadniko-
wej, wyprowadzonych w oparciu o mechaniczng teori¢ dyfuzji wielosktadnikowej. Poréwnano rézne
postacie réwnan definiujacych sily napedowe dyfuzji wieloskladnikowej (uogdlnione réwnania
Maxwella-Stefana i Ficka-Onsagera). Przedstawiono réwniez inne teorie dyfuzji (termodynamika nieréw-
nowagowa, mechanika statystyczna).

Stowa kluczowe: mechaniczna teoria dyfuzji wielosktadnikowej, uogélnione réwnanie Maxwella-

Stefana, uogé6lnione réwnanie Ficka-Onsagera, termodynamika nieréwnowagowa, mechanika staty-

styczna

The aim of the study is to present in detail the constitutive equations of multicomponent diffusion
derived on the basis of the mechanical theory of multicomponent diffusion. Various formulations of the
diffusion driving force have been compared (generalized Maxwell-Stefan, generalized Fick-Onsager
equations). Other theories of the multicomponent diffusion (nonequilibrium thermodynamics, statistical
mechanics) have been also discussed.

Keywords: mechanical theory of multicomponent diffusion, generalized Maxwell-Stefan equation,

generalized Fick-Onsager equation, nonequilibrium thermodynamics, statistical mechanics

1. WPROWADZENIE

Teoria dyfuzji wielosktadnikowej i wynikajace z niej rézne postacie dyfuzyjnych
sit napedowych omawiana jest w wielu ksiazkach jak i artykutach przegladowych
z inzynierii chemicznej, by przytoczy¢ jedynie te najbardziej reprezentatywne [1-11].

Niemniej analiza tych prac prowadzi do wniosku, iz prawie wszystkie opieraja si¢
na dwoéch fundamentalnych teoriach, a mianowicie: teorii Chapmana i Cowlinga [12]
oraz Hirschfeldera, Curtissa i Birda [13].
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Pierwsza z nich wykorzystujac podstawy mechaniki statystycznej (kinetycznej
teorii gazow) prowadzi do przyblizonego rozwiazania rdwnania Boltzmanna, w opar-
ciu o ktére definiowane sg konstytutywne réwnania dyfuzji dla rozrzedzonych gazéw
jednoatomowych.

W drugiej za§ w oparciu o zasady termodynamiki proceséw nieodwracalnych
(termodynamika nierownowagowa) uzyskano zalezno$ci okreslajace zjawiska trans-
portu molekularnego dla gazéw pod wysokimi ci$nieniami oraz dla cieczy.

Proces dyfuzji w ptynnych mieszaninach wielosktadnikowych opisywany jest
zazwyczaj za pomoca jednego z dwdch alternatywnych sformutowan.

W pierwszym tzw. uogdlnionym sformutowaniu Ficka-Onsagera [14, 15],
strumien sktadnika dyfundujacego przedstawiany jest jako liniowa kombinacja dyfu-
zyjnych sit napedowych (dj) wszystkich zjawisk wystgpujacych w ciagtym o$rodku
izotropowym. W drugim natomiast zwanym uogdélnionym réwnaniem Maxwella-
Stefana [16-18], dyfuzyjna sita napgdowa sktadnika jest liniowa kombinacja wszyst-
kich strumieni. Dzigki liniowej zaleznos$ci migdzy strumieniami i sitami napgdowymi
sformutowania te s3 wzajemnie przeksztalcalne przy zastosowaniu metod algebry
liniowej. Obydwa sformutowania prezentuja ogdlne formy zaleznosci okreslajacych
zjawiska transportu molekularnego w ciagtych uktadach izotropowych.

W trakcie rozwazan zwiazanych z wyprowadzeniem wspomnianych powyzej
zaleznos$ci wprowadzono pewne zatozenia aproksymacyjne, z ktérych najistotniejsze
polega na pominigciu zjawisk zwiazanych z tarciem lepkosciowym (naprezeniami
$cinajacymi) w bilansach pedu sktadnikéw dyfundujacych. Tym samym te klasyczne
zalezno$ci nie sa w stanie opisa¢ zjawisk zachodzacych w procesach, w ktérych sity
$cinajace odgrywajq istotng rol¢ jak np. w procesach dyfuzji w kapilarach, czy porach
katalizatoréw i adsorbentdw, ogélnie w ciatach porowatych. Moga one by¢ stosowane
jedynie w uktadach, w ktérych sily te nie odgrywaja istotnej roli.

W tym miejscu nalezy zwrdci¢ uwage na do$¢ paradoksalng histori¢ badan nad
dyfuzja wynikajaca z faktu, iz w zaleznos$ciach przedstawionych przez Maxwella [16]
1 Stefana [18] definiujacych dyfuzyjny transport sktadnikéw mieszaniny wystgpuja
czlony charakteryzujace naprezenia Scinajace, ktore zostaly pominigte w prawie
wszystkich pézniejszych rozwazaniach.

Podstawa analizy wykorzystujacej zasady termodynamiki proceséw nieodwracal-
nych, dla ustanowienia konstytutywnych réwnan dyfuzji, jest bilans entropii dla ptynu
poruszajacego si¢ ze $rednig predkoscia masowa. Dla sporzadzenia tego bilansu wy-
korzystywane sa réwnania ciagtosci sktadnikéw mieszaniny oraz réwnanie bilansu
energii wewngtrznej, podstawiajac je do réwnania Gibbsa [5, 19-21]. Wynikiem tej
analizy jest jednoznaczne okreslenie czionu bilansu entropii definiujacego Zrédta
produkcji entropii. Czlon ten bedacy suma iloczynéw strumieni dyfuzyjnych i ich sit
napedowych definiuje rézne sily napgdowe wchodzace w sktad uogdlnionej sily na-
pedowej (d;). Uogdlniona sita napgdowa zawiera zatem jak zwykle gradient stgzenia
(dyfuzja stezeniowa), ale réwniez gradient ci$nienia calkowitego (dyfuzja ci$nienio-
wa), gradient temperatury (dyfuzja termiczna), jak i zewnetrzne sily oddziatywujace
na mas¢ skladnika (dyfuzja wymuszona). Dla uzyskania przytoczonego powyzej
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sformutowania zalezno$ci strumienia od sit napedowych wykorzystano postulat
liniowosci, uzalezniajac strumien sktadnika od liniowej kombinacji wszystkich sit
napedowych wystepujacych w cztonie produkcji entropii.

Glowne zastrzezenia dotyczace teorii dyfuzji wynikajacej z nieréwnowagowej
termodynamiki dotycza [22] braku sprzezenia miedzy dywergencja tensora naprezen
$cinajacych, jako sily napedowej dyfuzji, a strumieniem dyfuzji masowej, co wynika
z postulatu Curie niedopuszczajacego zwiazku migdzy strumieniami a sitami napgdo-
wymi w réoznym rzgdzie tensorowym.

Uzyskane w oparciu o tg teori¢ rownania dyfuzji wielosktadnikowej moga by¢ sto-
sowane do dowolnej izotropowej mieszaniny ptynnej, niemniej wspotczynniki trans-
portowe traktowane sa jako wielkosci fenomenologiczne i musza by¢ wyznaczone
eksperymentalnie, wzglednie z zalezno$ci ustanowionych w oparciu o molekularna
teori¢ mieszanin.

Wigkszos¢ prac, ktérych celem bylo ujednolicenie i uscislenie zalezno$ci konsty-
tutywnych dyfuzji molekularnej, wykorzystywata podstawy kinetycznej teorii gazéw
(mechaniki statystycznej) dla uzyskania przyblizonego rozwiazania réwnania Bolt-
zmanna, w oparciu o ktére zdefiniowano réwnania dyfuzji dla mieszanin rozrzedzo-
nych gazéw jednoatomowych [12, 13]. Uogdlniona sita napedowa wystgpujaca w tych
réwnaniach zawiera gradient ci$nienia czastkowego, ci$nienia catkowitego oraz sity
masowe, definiujac dyfuzje¢ stgzeniowa, ci§nieniowa i wymuszona. Nie zawiera nato-
miast, podobnie jak w poprzednim sformulowaniu, sity napedowej dyfuzji wynikaja-
cej ze sprzezenia z tensorem naprezen Scinajacych.

Dlatego juz uprzednio, w nielicznych pracach starano si¢ zaradzi¢ temu niedostat-
kowi zalezno$ci klasycznych poprzez uwzglednienie réwniez zjawisk tarcia lepko-
Sciowego.

Grad [23] i Zhdanov i wsp. [24] stosujac w rozwigzywaniu rownania Boltzmanna
alternatywna metodg aproksymacji (tzw. metod¢ momentéw) funkcji rozktadu pred-
ko$ci molekularnych sktadnika wprowadzili do uogdlnionej sity napedowej dyfuzji
dywergencje tensora naprezen $cinajacych.

Kerkhof i wsp. [10, 11] stosujac metod¢ Chapmana i Cowlinga [12], przy sukce-
sywnym poprawianiu zalozonej funkcji prébnej rozktadu predkosci molekularnych
sktadnika, rozwiazali r6wnanie Boltzmanna uzyskujac bilans pedu skfadnika, w kt6-
rym wystepuje dywergencja tensora naprezen. W rozwazaniach swych zatozyli, ze
fluktuacje molekularne zachodza wokot usrednionej predkosci sktadnika, a nie wokét
$redniej masowej predkosci mieszaniny.

W tym miejscu nalezy podkresli¢, iz wptyw sit $cinajacych na strumien dyfuzji
uwydatnia si¢ w roztworach polimeréow [3, 25], jak réwniez w procesach dyfuzji
w kapilarach czy porach katalizatoréw i adsorbentéw; ogdlnie w ciatach porowatych.
Teoria Grada-Zhdanova stanowila zatem podstawe dla opracowania tzw. Dusty Gas
Model dla transportu gazu w mediach porowatych [26-28].

Teoria z zakresu mechaniki okre$lana jako ,,Teoria Mieszanin” stanowifa podsta-
we dla opracowania mechanicznej teorii dyfuzji wielosktadnikowej w osrodkach cia-
glych, ktérej podstawg stanowi bilans pedu dyfundujacego sktadnika [22, 29-34].
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Teoria ta charakteryzuje sig jasno sprecyzowanymi podstawami i zalozeniami, jak
i przejrzysta metodyka rozwigzywania probleméw z zakresu dyfuzji.

Mimo iz podstawy mechanicznego formalizmu dyfuzji wielosktadnikowej zostaly
w zasadzie stworzone przez Maxwella [16, 17] i Stefana [18], znalazly one raczej
skromne zainteresowanie w literaturze inzynierii chemicznej [2, 9, 35].

Podstawe swych rozwazan Stefan [18] wyrazil we wstegpie do jednego z opraco-
wan: ,,Aby wyznaczy¢ rzeczywisty przebieg zjawisk zachodzgcych w mieszaninie, nie
wystarcza traktowaé jq jako jednorodne ciato jednolite, jak to zazwyczaj czyni sie
w mechanice, lecz nalezy wyprowadzi¢ rownania, ktore bedq opisywaty warunki row-
nowagi i prawa ruchu dla kazdego pojedynczego sktadnika mieszaniny”.

Zalezno$cia stanowiaca w tej teorii podstawg rozwazan i obliczen jest zasada za-
chowania pedu, wyrazona w bilansie pedu sktadnika o predkosci translacji Vis, bedace;j
wypadkowa funkcji rozktadu predkosci molekularnych sktadnika w mieszaninie,

n

zpivis
poruszajacej si¢ ze $rednig predkoscia v = =

p
Uwzgledniajac w bilansie pedu tzw. sile ciagnienia (drag force), wynikajaca

z oddziatywaf migdzy sktadnikami o réznych predkosciach Vjs (przekazywanie pedu
miedzy sktadnikami), uzyskano wewnetrznie spéjny opis dyfuzji wielosktadnikowe;j
w osrodku ciagltym, definiujacy uogélniong sit¢ napedowa. Uogdlniona sita napgdowa
zawiera zatem gradient potencjalu chemicznego (dyfuzja stezeniowa), gradient
ci$nienia catkowitego (dyfuzja ci$nieniowa), gradient temperatury (dyfuzja termicz-
na), oddziatywanie réznych sit masowych (dyfuzja wymuszona) oraz dywergencj¢
tensora naprezen $cinajacych. Tego ostatniego wplywu na dyfuzje nie przewidziano w
nieréwnowagowej termodynamice i kinetycznej teorii gazéw [13]. Niestety wspol-
czynniki transportu, jak binarne wspéiczynniki dyfuzji czy parcjalna lepko$¢ sktadni-
ka nie mogly by¢ w tej teorii przewidziane (podobnie jak w nieréwnowagowej
termodynamice) w sposéb $cisty i musza by¢ wyznaczone w oparciu teorie moleku-
larne [50] lub eksperymentalnie.

2. MECHANICZNA TEORIA DYFUZJI WIELOSKEADNIKOWE]
W OSRODKACH PLYNNYCH

2.1. BILANS PEDU SKEADNIKA

Wezmy pod uwage uktad stanowiacy homogeniczna mieszaning wieloskiadnikowa
o stezeniu sktadnikéw zmieniajacych si¢ z potozeniem i czasem. Oczywistym jest, ze
pod wplywem zaistnialych gradientéw st¢zen powstana strumienie masowe sktadni-
kéw mieszaniny zwane strumieniami dyfuzyjnymi. Nie wnikajac na razie w istote
mechanizmu tych strumieni, mozemy przypisa¢ kazdemu sktadnikowi odpowiednia
predkos¢ Vis odniesiona do ukladu wspdtrzednych umiejscowionego w przestrzeni.



Teoria dyfuzji wielosktadnikowej ... 21

Predkos¢ ta oczywiscie nie jest predkoscia indywidualnej czastki sktadnika i, ale
pewna $rednia statystyczna predkoscia przemieszczania si¢ czastek sktadnika i w sto-
sunku do obranego i umiejscowionego w przestrzeni uktadu wspétrzednych. Scisle
biorac, jest to predkos$¢ sktadnika i usredniona w oparciu o jego rozktad predkosci
molekularnych dla ptynu w ruchu. Na bazie wprowadzonego pojgcia predkosci sktad-
nika | mozemy zdefiniowa¢ strumien masy sktadnika i jako wielko$¢ wektorowsa okre-
Slajaca mase sktadnika i, ktora przeptywa przez jednostke powierzchni w jednostce
czasu. W stosunku do umiejscowionego w przestrzeni uktadu wspéirzednych strumien
masowy przedstawia si¢ nastgpujaco:

n=pv, [kgim?’s'] (2.1)
N;=C,v, [kmolim?s"] (2.2)

171s

Sumujac po wszystkich skfadnikach mieszaniny zalezno$ci (2.1) lub (2.2) otrzy-
mujemy wypadkowa mas¢ mieszaniny wyrazona w kg lub kmolach, ktéra przemiesz-
cza si¢ w jednostce czasu, w okreslonym kierunku przez jednostkowa powierzchnig
umiejscowiong w okre§lonym punkcie przestrzeni:

N =) piVis =N (2.3)
i=1 i=1
lub N; =Zcivis =N (2.4)

i=1 i=1

Wielko$¢ ta stanowi podstaweg dla zdefiniowania lokalnej $redniej predkosci
masowej lub molowej dla mieszaniny jako:

n
i=1

n
VIC=N=>"Cv, (2.6)

i=1

Maxwell [16] interpretuje tg predko$¢ w nastepujacy sposéb:

Jezeli w ukladzie stanowiacym mieszaning wielosktadnikowa wyobrazimy sobie
wyimaginowang plaszczyzng, to trajektorie bardzo duzej liczby czastek przemieszcza-
jacych si¢ w okre$lonych kierunkach beda przecinaly t¢ ptaszczyzng. Nadmiarowa
masa tych czastek, ktére przecinaja plaszczyzng w kierunku dodatnim jest miara
przeptywu mieszaniny przez t¢ plaszczyzng w kierunku dodatnim. Jezeli ptaszczyzna
poruszataby si¢ z taka predkoscia, ze nie byloby nadmiaru przeptywu czastek
w okreslonym kierunku przez tg plaszczyzng, to pregdkos$¢ poruszania si¢ tej ptaszczy-
zny bylaby $rednig predkoscia mieszaniny w kierunku prostopadlym do ptaszczyzny.
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Na podstawie zaleznos$ci (2.5) i (2.6) otrzymuje si¢ nastgpujace zwiazki definiuja-

ce:
n

Zpivis
_ i

p

Y 2.7)

jako predkos¢ s$rednia masowa, czgsto nazywana predkoscia przemieszczania si¢
srodka masy lub krétko barycentryczna, oraz:

n
ZCiVis
m _ i1

C

% (2.8)
jako predko$¢ srednia molowa, okreslajaca predkos$¢ przemieszczania si¢ sSrodka masy
mieszaniny wyrazonego w molach.

Bilans pedu sktadnika i w mieszaninie wielosktadnikowej, to znaczy wielko$ci
piVis W objetosci kontrolnej Vi(t) i otaczajacej ja powierzchni Si(t), sporzadzony
w oparciu o zasad¢ zachowania pedu ma postac:

%jpivisdv= [z -nds+Y [pf,dv+ [CRAV+ [Miv,dv (29

i'iVip
Vi(t) Si() @ V() Vi(t) Vi(t)

gdzie Vis(r,t) jest predkoscia sktadnika usredniona po jego rozkladzie predkosci

molekularnych dla ptynu w ruchu.

e Pierwszy czlon prawej strony reprezentuje sily powierzchniowe dziatajace na
sktadnik i wewnatrz elementu kontrolnego, gdzie sr; jest parcjalnym moleku-
larnym tensorem naprgzen oddzialywujacym na sktadnik i (wielko$¢ podobna
do parcjalnej objetosci sktadnika).

e Drugi czlon to sity masowe, (gdzie o to grawitacja, sita odsrodkowa lub elek-
tromagnetyczna), czyli rodzaj sity dziatajacej na jednostkg¢ masy sktadnika i.

e Trzeci czton stanowi site wewnetrzna F," oddziatywujaca na kazdy mol sktad-
nika i przez wszystkie inne sktadniki w elemencie kontrolnym.

e Ostatni czlon przedstawia szybkos¢ produkcji netto pedu skladnika, gdzie r; to
efekt produkcji sktadnika i w chemicznych reakcjach zachodzacych w elemen-

p
cie, czyli r, :ZUpi T,
p=1
Ponadto zakfada sig, ze predkos¢ translacji wyprodukowanego sktadnika i v;, jest

taka sama jak predkos¢ sktadnika w mieszaninie czyli V;, =V, bazujac na lokalnej

réwnowadze termodynamicznej.
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Stosujac ogdlne teorematy transportu do strony lewej, ktéra zawiera akumulacje
pedu w objetosci kontrolnej oraz przyrost netto pedu w wyniku transportu konwek-
cyjnego, jak i teoremat Gaussa do strony prawej otrzymuje si¢ w rezultacie bilans
pedu sktadnika i w osrodku ciagtym:

d
E(Pivis)"'V'(PiVisVis):V'”i +z,0i fi. +CiF +Minv (2.10)
a
W réwnaniu (2.10) z; jest parcjalnym molekularnym tensorem naprgzen skladni-
ka i zwigzanym z tensorem naprg¢zen mieszaniny zaleznoscia:
m=n=—-Pl+7 (2.11)

i=1

gdzie pierwszy czton przedstawia tzw. napr¢zenia rOwnowagowe zwane tez tensorem
izotropowym, P (ci$nienie), gdzie | to tensor jednostkowy, podczas gdy drugi czton to
nierdwnowagowy anizotropowy tensor naprezen $cinajacych 7. Stad dywergencja
molekularnego tensora naprezen mieszaniny jest nastgpujaca:

n
Vog=)V.m=-VP+V.r (2.12)

i-1
n
z ktérej wynika réwniez: T= Z T (2.13)
i=1
Przy wykorzystaniu rownania Gibbsa-Duhema:
n
SAT -VdP + ) ndy; =0 (2.14)

i=1

dla warunkéw izotermicznych oraz przy zalozeniu réwnowagi termodynamicznej
w nieskonczenie malym elemencie, otrzymujemy:

n
VP=>CViy (2.15)

i=l

gdzie jto potencjat chemiczny sktadnika i. Stad dywergencja parcjalnego molekular-
nego tensora naprgzen przyjmuje postac:

Vo, =—CV,;u +V-1 (2.16)

Wprowadzajac t¢ zalezno$¢ do réwnania (2.10) i rozwijajac lewa stron¢ tego
rOwnania przy wykorzystaniu réwnania ciaglos$ci:
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%+V'(pivis):Mir'

o , (2.17)

otrzymujemy:

Pidi = p; %Zpi(i\;—:"‘vis 'Vvist_CiVT W +V-r, +2Pi f, +CF (2.18)
a

. D
gdzie & jest parcjalnym przyspieszeniem sktadnika I, a Eit :%+Vis -V (gdzie V jest

operatorem nabla) jest pochodna substancjalna sktadnika i, ktdra przemieszcza si¢

z ruchem sktadnika i, a nie jak % :i+v~ V, ktéra podaza za ruchem mieszaniny.

ot
Ponadto nalezy zaznaczy¢, ze czion reakcyjny nie wystgpuje w réwnaniu (2.18) ze
wzgledu na wprowadzenie do niego rdwnania ciagtosci (2.17).

Sumujac to réwnanie bilansu pedu sktadnika po wszystkich sktadnikach, otrzymu-
je sie rownanie bilansu pedu mieszaniny, ktére posiada konwencjonalna posta¢ bilan-
su pedu pojedynczego sktadnika, za wyjatkiem jednego czionu zawierajacego sume
piU;u; po wszystkich skfadnikach, gdzie u; =V, —V jest predkoscia dyfuzji w sto-
sunku do $redniej predkos$ci masowej mieszaniny V.

Czlon ten jest nastgpnie wykorzystany do zdefiniowania catkowitego parcjalnego
tensora naprezen T, =1, +riD, ktéry zawiera zaréwno parcjalny molekularny tensor
naprezen t;, jak i parcjalny dyfuzyjny tensor naprgzen riD, to znaczy diadg ze
wzgledu na szybkosci dyfuzji:

TiD =—piuiy; (2.19)

Jest to pozorne napre¢zenie powstajace w wyniku dyfuzji, podobnie jak naprezenie
Reynoldsa w przeptywie turbulentnym.

Analogia do procedury stosowanej w analizie ruchu turbulentnego wynika z defi-
nicji predkosci dyfuzji, w oparciu o ktérg ciagla predkos¢ sktadnika v, jest suma
sredniej predkosci mieszaniny V i predkosci dyfuzji u;, traktowanej jako zmienne
odstepstwo (fluktuacja) od $redniej predkosci V. Srednia masowa fluktuaciji dyfuzyj-
nych u; jest rowna zero. Stad catkowity parcjalny tensor przyjmuje postac:

T, =1, — p;U;y; (2.20)
W zwiazku z tym do lewej strony réwnania (2.18) dodano czlon — p;u;u; , uzysku-
jac nastepujaca postac bilansu pedu sktadnika:
DV
Dt

Pidi = p; —piut; ==CiVy 4 +V - 7| +zpi fi +CiFy (2.21)
a
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gdzie po prawej stronie wystapit catkowity tensor naprezen parcjalnych (2.20).
W dalszych rozwazaniach, w wyniku wytacznie matematycznych operacji, zasta-

D.v.
piono czton # przez czion %, przeksztatcajac rownanie (2.21) do postaci:

a

1 stwarzajac w ten sposéb inny ukiad odniesienia. W réwnaniu (2.22) — jest

pochodna substancjalna podazajaca za ruchem s$rednim mieszaniny V, a nie
predkoscia Srednia sktadnika v, a & przedstawia nastgpujacy zbidr wyrazen:

Dy,
& =P ﬁ"'pi U - Vi = V- pily (2.23)

Otrzymujemy zatem réwnanie, w ktérym przyspieszenie odnosi si¢ do $redniej
masowej predkosci mieszaniny V, a nie do Vi .

Wielko$¢ ¢, przedstawiajaca przyspieszenie dyfuzyjne, czton konwekcyjny
i czton napre¢zen, wynika z dazenia do wyrazenia czlonu przyspieszenia wystgpujace-
go w réwnaniu bilansu pedu sktadnika, przez $rednia predko$¢ masowa mieszaniny,
jako ramy referencyjnej, a nie przez predkos¢ sktadnika Vi, jak w réwnaniu (2.21).
Zostalo to uczynione w tym celu, aby przy zsumowaniu bilansu sktadnika po wszyst-
kich sktadnikach uzyskac¢ bilans pedu mieszaniny w zazwyczaj stosowanej postaci.

Wielko$¢ & moze by¢ przeksztalcona do alternatywnej postaci:

g =%+jiV~vis+ji Vv, =M1y (2.24)
w ktérej j; = p;U;, jest strumieniem dyfuzyjnym sktadnika.

Mozna bowiem sprawdzi¢, ze suma bilanséw pedu (Réwn. 2.22) po wszystkich
n-sktadnikach daje catkowity bilans pedu mieszaniny w zazwyczaj stosowanej postaci
jak dla sktadnika pojedynczego:

n
p%z—VP+V-Tt+Z S ot (2.25)
i=1 a

n
Przy sumowaniu wykorzystano relacjg (2.15) VP = ZCiVT L , jak rowniez wynik
i=1

n n
sumowania ZSi =0, co wynika z réwnania (2.24), poniewaz z Ji =0, oraz

i=1 i=1
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n

Zn:(Miri)ui :Zp:quvqiMiui =0 (2.26)

i=1 q=l1 i=1

stosujac zasadg zachowania, tak masy, jak i pedu w zjawiskach dyfuzyjnych i reak-
cyjnych wewnatrz elementu kontrolnego.
Oddziatywanie (n-1) sktadnikéw j na sktadnik i wywiera na ten sktadnik site:

F'=)CF (i=12,...n) (2.27)
-
gdzie Fij jest sita oddziatywania na jeden mol sktadnika i przez sktadnik j, ktory

wystepuje w mieszaninie o jednostkowej koncentracji (C]—’ =1kmol m?). Jest to

molarny analog sity wzajemnego oddzialywania miedzy czastka sktadnika i a czastka
sktadnika j. Na poziomie molekularnym Fij reprezentuje przekazywanie pgdu migdzy

i a j w wyniku molekularnych zderzen.

Poniewaz F; =—F;

stad: Y CR =Y > CCF= (2.28)

co jest zgodne z zasada zachowania p¢du w indywidualnych oddziatywaniach mole-
kularnych, to znaczy zgodne z trzecim prawem Newtona.

Ponadto zalezno$ci (2.26) 1 (2.28) wyrazaja zasadg, ze na ped mieszaniny (R6éwn.
2.25) nie maja wpltywu wewngtrzne wymiany oddzialywan chemicznych lub fizycz-
nych.

OczywiScie obowiazuje zaleznos¢:

Tl = Z‘r.t = Zn:(‘ri — piuiu;) (2.29)

i=1 i=1

to znaczy catkowity tensor naprgzen w mieszaninie wynika ze wszystkich oddziaty-

wan pomigdzy czasteczkami. Nalezy podkresli¢, ze tensor ten jest symetryczny [35].
W tej sytuacji jedynie (n-1) bilanséw pedu sktadnikéw (2.22) jest liniowo nieza-

leznych i stad n-ta wartos¢ V., musi by¢ wyznaczona z relacji migdzy $rednia predko-

n
$cig mieszanin a predkosciami n sktadnikéw pv = Zpivis , przy czym V wyznacza
i=1
si¢ z bilansu pedu mieszaniny. Kerkhof i wsp. [10] sugeruja, aby alternatywnie,
zamiast stosowac¢ bilans pedu mieszaniny, rozwigzywac n-bilanséw pedu sktadnikéw
wyznaczajac N-wartosci translacji sktadnikéw v (i =12,....n).



Teoria dyfuzji wielosktadnikowej ... 27

2.2. SIEA NAPEDOWA DYFUZII

Tak zwana uogélniona ,,sita napedowa dyfuzji” d;, a w rzeczywistosci ,,dyfuzyjna

sita ciagnienia (diffusion drag force)” zwiazana jest z Fi* nastgpujaca zaleznoscia:

CRTd, =C,F’ (2.30)
W zwiazku z tym, z réwnania (2.22) wynika nastepujaca relacja definiujaca d;:

xF 1 Dv
i=ﬁ=ﬁ[CiVTﬂi_V'Tit_zpifia+pia+si] (2.31)

ktéra zawiera potencjat chemiczny, catkowity parcjalny tensor naprezen $cinajacych,
zewnetrzne sity masowe, jak réwniez czlon przyspieszenia oraz czlony bezwtadno-
$ciowe reprezentowane przez & . Czlon Vi jest zazwyczaj przedstawiany w po-

staci alternatywnej przy uzyciu zaleznos$ci termodynamiczne;j
Vo=V, VP +V1 o i (2.32)

oraz wykorzystaniu definicji parcjalnej objgtosci molowej sktadnika \7, = % definiu-

jac site napgdowa w postaci:

xF 1 . Dv
= =[OV oy + O VP -V 1] = pf, +p— g 2.33
i RT CRT i T,P/ul i T ~ Pi o Pi Dt i ( )

Jest to posta¢ sity napedowej dyfuzji wyprowadzona w oparciu o mechaniczna
teori¢ dyfuzji dla ptynnego continuum, zazwyczaj przedstawiana w literaturze [32].
Aby otrzyma¢ bardziej znang posta¢ wyprowadzona w oparciu o nierdwnowagowa

Dv
termodynamike, czlon przyspieszenia ot w réwnaniu (2.33) wyznaczany jest z bi-

lansu pedu mieszaniny (Réwn. 2.25), prowadzac do zaleznoSci:

xF’ 1 )
== IC V. ou+ (Di—a)i)VP— V-ri-oV- 1 _z [pifia_a)iE P'f',,]+£i
RT CRT{ TP ( ( ) a = nr

(2.34)

. s . Dv L .
w ktdrej dodatkowe czlony wspdlnie reprezentuja czton p; o W stanie rownowagi

. . Dv L . L
mechanicznej piE:O cztony zawierajace w; moga by¢ opuszczone, poniewaz

wowczas suma tych dodatkowych cztonéw réwna si¢ zero. Moga by¢ rdwniez zosta-
wione, gdyz nie powoduja zmiany warto$ci wyrazenia (2.34).
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Jest to zalezno$¢ zazwyczaj podawana w literaturze, wyznaczana jednak znacznie
bardziej skomplikowanymi i mniej przejrzystymi metodami.

Uogo6lniona sita napgdowa dyfuzji reprezentuje zatem dyfuzje zwyczajna (steze-
niowa, pierwszy czlon), dyfuzj¢ ci$nieniowa (drugi czion), dyfuzj¢ wywolang gra-
dientem napr¢zenia Scinajacego (trzeci czion) oraz dyfuzj¢ wymuszona (czwarty
czlon). Ostatni czlon & jest zbiorem wyrazeh skladajacych si¢ z dyfuzyjnego
przyspieszenia i czionéw bezwladno$ciowych, czgsto pomijanych, za wyjatkiem
szybko oscylujacych pdl elektrycznych i ci§nieniowych.

Godnym podkre$lenia jest rowniez fakt, iz wyprowadzajac uogdlniong site napg-
dowa dyfuzji bezposrednio z bilansu pedu sktadnika, nie uczyniono zadnych zatozen
co do stanu osrodka ptynnego. Moga to by¢ zatem gazy, plazma, ciecze, roztwory
polimeréw i mieszaniny plyndw sprezystych i lepkosprezystych. Ponadto, ze wzgledu
na rownos¢ (2.28) jedynie (n-1) sit napedowych jest niezaleznych.

Zn:di =0 (2.35)
i=1

2.3. STRUMIENIE I PREDKOSCI DYFUZII

W zaleznosci od celu badan i wtasnosci fizykochemicznych badanego uktadu sto-
sowane sa rézne postacie $redniej predkosci mieszaniny, zwanej réwniez predkoscia
centrowana, dla zdefiniowania predko$ci dyfuz;i.

Celem uogdlnienia i ujednolicenia zaleznos$ci okre$lajacych te $rednie wyprowa-
dzono relacjg, ktéra uzaleznia §rednia predko$¢ centrowana mieszaniny od parame-

trow A:
n
N 2V
V= (2.36)
2
j=1
i stad uogdlniona predkos¢ dyfuzji:
u' =v, —v* (2.37)
oraz strumien dyfuzji:
n
D AV i
j=1
j=1

2

=1
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24
j=1

jest uogdlnionym stgzeniem skladnika dla warto$ci 4, charakteryzujacej przyjgta

(2.39)

centrowana warto$¢ predkosci mieszaniny.

Przyktadowo:
% = p; — predkos¢ Srednia masowa

1
n
2PV R )
j=1 . .
v o=- n ’ Ji :PiVis—n—'zijjs =n —a)iznj (2.40)

2.0 NI =
j=1

ymods J, =Cv — nC ZCV =N, —XZN (2.41)

2.6 2.6 "

j=1 i=

A= Ci\7i =@, — predko$¢ Srednia objgtosciowa

n
i Zcijjs =n’ —@iZnJY (2.42)

2.4. ZALEZNOSCI KONSTYTUTYWNE

Aby méc analizowad i rozwiazywac wyprowadzone zaleznosci definiujace proces
dyfuzji wielosktadnikowej, konieczne jest uzupelnienie tych zaleznosci o tzw. relacje
konstytutywne. Relacje te uzalezniaja, wystepujace w wyprowadzonych uprzednio
rOwnaniach, strumienie i cztony zrédtowe od ich sit napedowych, sktadajacych si¢ ze
zmiennych stanu i wiasno$ci fizykochemicznych ukladu. W zwiazku z tym sa to
zwykle zalezno$ci empiryczne uzyskane w oparciu o eksperymenty lub przyblizone
przy wykorzystaniu teoretycznych modeli mieszanin.

Wystepujacy w wyprowadzonych zaleznosciach potencjal chemiczny ; okreslany
jest zazwyczaj za pomoca nastgpujacego rownania:
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w =1’ (T,P)+RT Ina (2.43)

gdzie dla cieczy @; =y;X;, przy czym dla mieszanin gazowych o niskich ci$nie-
niach i dla idealnych cieczy a, = ;. Alternatywnie potencjat chemiczny uzalezniony
jest dla mieszanin gazowych od fugatywnosci, ktéra definiuje nastgpujace rownanie:

fi=0y; P (2.44)

@; — jest wspotczynnikiem fugatywnodci i zalezy od cis$nienia, temperatury i sktadu
mieszaniny. Dla gazéw doskonatych ¢;=1. Podobnie wspéiczynnik aktywnosci jest

okre$lany przez nastepujaca funkcje ¥, = (T,P,X,..... X, ),

n-1

i =l

gdzie tzw. wspdlczynnik termodynamiczny dany jest zalezno$cia:

X

Iy=5,+x {a Inj J (2.46)
0
Fre

d; — delta Kroneckera

Dla idealnych mieszanin cieczy lub gazéw y, =11

i
Niezmiernie istotna jest zalezno$¢ definiujaca parcjalny tensor napre¢zen sktadnika
i w mieszaninie 7| =7, — p;u;u;, ktéra zaproponowali Bearman i Kirkwood [36],
w postaci analogicznej do rownania dla pojedynczego skiadnika [1]:

!l = (Vv+ W )—@m ) jV-vI (2.48)

gdzie n; i 4; sa parcjalnymi wspétczynnikami lepkosci $Scinajacej i rozciagajacej, to
n n

znaczy dla mieszaniny # = Zni iA= Z/li prowadzac przy sumowaniu po wszyst-
i=1 i=1

kich sktadnikach do standardowej postaci fenomenologicznego réwnania konstytu-

tywnego dla pojedynczego sktadnika:

=y (VV+VVT)—(§r]—/1jV-VI (2.49)
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Oczywiscie nie ma jednoznacznego dowodu, dlaczego rownanie konstytutywne
tensora naprgzen w mieszaninie winno by¢ identyczne jak dla sktadnika czystego.
W zwiazku z tym inni autorzy proponuja alternatywne wyrazenia okreslajace napre-
zenia skiadnikéw w mieszaninie [32, 37]. Kerkhof i wsp. [10] zaproponowali zalez-

nos¢ konstytutywna parcjalnego tensora naprezen jako funkcjg gradientu Vv, czyli

predkosci translacji sktadnika, a nie gradientu Sredniej predkosci masowej mieszaniny
Vv, jak w réwnaniu (2.48). Stad rownanie Kerkhofa i wsp. [10] dla parcjalnego
tensora naprgzen przyjmuje postac:

ot = (v + V)=S0 - 4)(V v, ) 250)

n
tacznie z réwnaniem 7' = er .
i=1
Dla wyznaczenia lepkosci parcjalnej 7; wykorzystali rownanie Wilkego dla mie-

szanin gazowych, ktére prowadzi do nastgpujacych relacji definiujacych #; :

g =2 2.51)

H[nrfm%
77(1) M,

gdzie: &= (2.52)

]

w ktérym wielkosci 77 sa lepkosciami czystych sktadnikw.

Jak wynika z przytoczonych wzoréw, lepkos¢ parcjalna 7; jest silnie zalezna od

sktadu mieszaniny, osiagajac warto$¢ rowna zero dla stezenia sktadnika zblizajacego
si¢ do zera. Nalezy sobie bowiem uzmystowi¢, ze dla stgzen skiadnika bliskich zero,
moze co prawda istnie¢ gradient predkosci sktadnika, niemniej przy silnym rozcien-
czeniu czastki skfadnika beda tak dalece rozproszone w przestrzeni, ze spotkanie ich
dla wymiany pedu bedzie mato prawdopodobne.

Pytanie o wlasciwa forme¢ réwnania konstytutywnego dla parcjalnego tensora
napr¢zen pozostaje nadal otwarte i jest szeroko dyskutowane w literaturze inzynierii
mechaniczne;j.
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Podobne kontrowersje wysuwane sa w literaturze w stosunku do wewngtrznych sit
oddziatywan miedzy sktadnikami F;". Sugerowane jest wlaczenie réznorodnych sit
oddzialywan migdzy sktadnikami, jak sity ciagnienia wynikajacej z r6znicy predkosci
sktadnikéw, czy sily termicznej [38], wynikajacej z gradientu temperatury lub sily
wyporu powodowanej gradientem ggstosci i kilku innych sil, uznanych raczej za
kontrowersyjne i dziwaczne. W wigkszosci studiéw brane sa pod uwagg jedynie dwie
sily, ktére sa dobrze udowodnione i znaczace dla dyfuzji, a mianowicie: sita wynika-
jaca z relatywnego ruchu skiadnikéw zwana sila ciagnienia oraz sila termiczna spo-
wodowana istniejacym w mieszaninie gradientem temperatury.

Ostatecznie, zaktadane jest [39, 40], Ze:

F =Fp+Fq (2.53)

Wewngtrzna sita dzialajaca na sktadnik i jako wynik interakcji ze wszystkimi
sktadnikami (innymi niz i) moze by¢ przedstawiona nastgpujaco:

F' =Y CiFy (i=12,..n) (2.54)

gdzie Fjj jest sila interakcji (zawierajacq sitg ciagnienia i sil¢ termiczng) dziatajaca na
mol sktadnika i, jako wynik jego interakcji ze sktadnikiem j, obecnym w jednostkowej
koncentracji w mieszaninie; jest to molarny analog interakcji miedzy czasteczkami i
oraz j. Na poziomie molekularnym Fj; reprezentuje przekazywanie pgdu migdzy i oraz
J w wyniku molekularnych kolizji.

Hydrodynamiczna sila ciagnienia Fj;p [36, 41-44], zaktadana jest jako proporcjo-
nalna do réznicy predkosci dwéch sktadnikéw i oraz j i skierowana tak, aby przeciw-
stawi¢ si¢ ruchowi sktadnika i:

Fio =—<jj (Vis _Vjs) (2.55)

gdzie &;; to fenomenologiczny wspéiczynnik oporu ciagnienia lub impedancji &;)0.

Podobnie zatozono, ze sita termiczna jest proporcjonalna do relatywnej termicznej
predkosci dyfuzji dwéch sktadnikéw [36, 37, 39, 40]:

T

SR T e 2.56

ir = Cij n (2.56)
Pi Pj

Wynika to z faktu, Zze strumien dyfuzji termicznej dany jest fenomenologiczna
: D/

zaleznoS$cia jiT :—DiTVIHT i stad ———VInT =uiT jest predkoscia sktadnika
Pi
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spowodowana dyfuzja termiczna, gdzie D, jest wielosktadnikowym wspétczynni-
kiem dyfuzji termicznej spetniajacym rownos¢:

i D =0 (2.57)
i=1

W wyniku otrzymujemy:

D' DI
—Fyj =g (vi —Vjs)+ & L—'——JJVInT (2.58)
Pi Pj

W stosunku do Fy istnieje rowna i przeciwnie skierowana sita oddziatywania
sktadnika j na i Fj; = — Fj;, wynikajaca z bilansu pgdu lub trzeciego prawa Newtona
jako wynik zderzen molekut, prowadzac do relacji ﬁij =§ ji » to znaczy wspétczynniki

oporu sg symetryczne.

Nalezy réwniez zaznaczy¢, ze wspolczynniki dyfuzji termicznej moga by¢ dodat-
nie lub ujemne i sa silnie zalezne od skfadu mieszaniny. Bardziej ogélne zaleznosci
okres$lajace termiczne wspdtczynniki dyfuzji dla gazéw przedstawiaja: Chapman
i Cowling [12], Hirschfelder i wsp. [13], Eu [45], Ferziger i Kaper [46], a dla mono-
atomowych cieczy Bearman i Kirkwood [36].

W oparciu o zalezno$¢ (2.54) otrzymujemy ostatecznie:

. n DI DI
~F =8 v )+ Y ey - ——- WinT (2.59)
j=1 j=1 Pi Pj
do sumowania wtaczono rowniez j = i, poniewaz F; = 0.

Nastepnie definiowany jest wspétczynnik dyfuzji Maxwella-Stefana Zblj jako:

% RT

=— 2.
e (2.60)

i ze wzgledu na symetryczno$¢ wspétczynnika oporu ¢ wsp6tczynniki dyfuzji

Maxwella-Stefana sa réwniez symetryczne 2; = ;.

2.5. UOGOLNIONE ROWNANIE MAXWELLA-STEFANA (GMS)

Uogo6lnione réwnanie Maxwella-Stefana (nazywane tak, poniewaz oryginalne
réwnania Maxwella-Stefana byly ograniczone jedynie do gazéw) otrzymuje si¢ przez

potaczenie zaleznosci (2.59) i (2.60) oraz zastosowanie relacji CRTd; =C, Fi* :
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1j j=1 1j Pi pj

nox.X- T
g =N _Z:Z) (v - -)+Z%[D—‘T—D—’JVInT 2.61)

ktére moze by¢ rowniez alternatywnie zapisywane jako:
N XX " xx: (DI DI
—d; =) “Huf—ut)+ Y 2L S L VT (2.62)
1 z ) ( 1 ] ) Z i _

poniewaz Vg — Vs = uii —uj.
W réwnaniach tych stosowana jest réwniez alternatywna definicja wspétczynnika
dyfuzji termicznej:

T
_b’_ b
Pi Pij

Dy (2.63)

Innymi zazwyczaj stosowanymi wspoéiczynnikami transportu termicznego sa:

:
b’ _bj
T DJ P Pj

aj = ——=-——-—"" zwane dzielnikiem dyfuzji termicznej, a kT —ocu X X;
D 2
stosunkiem dyfuzji termiczne;j.
Réwnania GMS moga by¢ rowniez przedstawione przy wykorzystaniu definicji

strumieni catkowitych N; i dyfuzyjnych J; np. dla procesu izotermicznego:

=Zn: ! (xjNi—xiNj):Zn: ! (%97 =%37) (2.64)
j ] j

=1 C j=1 C:bll

i procesu nieizotermicznego:

n 1 B n
—d, :ZC,‘ZS-. (xj.]i —xiJf)+inxja£ VinT (2.65)
j=1 ij i=1

n
Ze wzgledu na réwnos¢ Zdi =0 jedynie (n-1) réwnan GMS jest liniowo nieza-
j=1
leznych dla catkowitych strumieni N, , lub dyfuzyjnych strumieni J;, jak i predkosci
dyfuzyjnych u sktadnikéw.

Dlatego, celem rozwiazania tego uktadu réwnan i wyznaczenia wszystkich
strumieni, konieczna jest dodatkowa zaleznos¢ migdzy strumieniami sktadnikéw
nazywana ,,sznurowadtem” (boot strap). Ta relacja jest zazwyczaj przyjmowana
W postaci:
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n
D a;N;=0 (2.66)

j=1
gdzie a; jest nazywany wspofczynnikiem determinacji. Na przyktad, gdy a; = const
n

(niezalezne od ]) otrzymujemy zaleznos$¢ z N; =0, czyli tzw. dyfuzjg ekwimolarna.
j=1

Jesli natomiast o; =V; (gdzie V; to wspolczynnik stechiometryczny reakeji), stru-

mienie sa okreS§lane przez stechiometri¢ reakcji zachodzacej w ziarnie katalizatora.

Zatozenie a; =V; okresla zerowa Srednig predkosc objgtosciowa mieszaniny vl =0,
a a;=0;, reprezentuje proces dyfuzji przez sktadnik referencyjny a; =4, (inert)
W stagnacji.

Jesli nie dysponujemy zalezno$cia typu (2.66), moga by¢ wyznaczone jedynie
strumienie dyfuzyjne lub réznice predkosci z réwnan GMS.

W oparciu o réwnanie (2.38) uogdlnione strumienie dyfuzyjne, scharakteryzowane
parametrem /, spelniajg zalezno$¢:

DA =0 (2.67)
j=1

Poniewaz strumienie dyfuzyjne wystepujace w rownaniach GMS sa strumieniami

molowymi Ji)' , zalezno$¢ (2.67) musi by¢ przeksztalcona do postaci:

ZC_J - (2.68)

j=1
aby mogta odpowiadac relacji (2.66).
A
Wspdlczynniki zalezno$ci (2.68) okreslaja odpowiednio: C—J =1 dla s$redniej
j
predkos$ci molowej odniesienia V™, M; dla $redniej predko$ci masowej V. oraz \7j
dla éredniej predkosci objetosciowej V°. W zwiazku z tym dla wyznaczenia strumieni

dyfuzyjnych nie sa wymagane zadne dodatkowe informacje. Innymi stowy, (n-1)
niezaleznych strumieni dyfuzyjnych moze by¢ wyznaczonych z (n-1) niezaleznych
réwnan GMS, przy wykorzystaniu zaleznosci (2.68).

Potaczenie réwnan (2.61, 2.62, 2.64 i 2.65) z sita napedowa:
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di CRT CVTPlul (q)i_wi)vp_(v'rit_wiv'r) ;{pl ia wzpm ja] ]

(2.69)

prowadzi do kompletnych uogélnionych réwnan (GMS).

Sa to najbardziej ogdlne postacie réwnan dyfuzji wielosktadnikowej, ktére moga
by¢ stosowane do szerokiej réznorodnos$ci mieszanin gazowych i cieklych, roztworéw
polimerdéw, cieczy koloidalnych i mieszanin aerozolowych.

Dla cieczy réwnanie (2.69) moze by¢ stosowane przy wykorzystaniu zalezno$ci
(2.45) dla okres$lenia pierwszego czlonu w nawiasie kwadratowym tego réwnania,

natomiast dla idealnych mieszanin gazowych, poniewaz @; = X; oraz ®; = X; prowa-

dzi do zaleznoSci:

d :%{V of —a)iVP—(V-‘rit —in-rt)—Z(pi fi, —a)izn:pjafja}+si}
a j=1

(2.70)

Alternatywna posta¢ tych réwnan, ktéra odkrywa nieco wigcej ich wtasciwosci,
wynika z algebraicznych przeksztalcen drugiego, trzeciego i czwartego wyrazu
réwnania (2.69) dajac:

d, =xVing +L
CRT

e

(2.71)

gdzie masowa parcjalna objgto$¢ wiasciwa sktadnika i jest V, :V— Ta forma sity
1

napedowej wykazuje wyraznie, ze dyfuzja ci$nieniowa zachodzi jedynie woéwczas,
gdy masowe (a nie molowe) parcjalne objetosci wlasciwe dwodch sktadnikdw sa rézne.
Podobnie dyfuzja wymuszona mozliwa jest jedynie woéwczas, gdy wilasciwe sily
masowe indywidualnych sktadnikéw sa rézne. W zwiazku z tym sity grawitacyjne
i od$rodkowe nie generuja dyfuzji w sposéb bezposredni.

Opierajac si¢ na przeprowadzonych rozwazaniach i uzyskanych zalezno$ciach,
mozna zestawi¢ nastgpujace postacie uogélnionych réwnan GMS:

n n T
i Vi =V )+ D_T_& ViInT
i) B/ 4 ;23.

Pi Pj
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1 Dv
~TCRT CiVT,Pﬂi"‘(DiVP_V‘Tit—ZPi fia+pia+8ii| (2.72)

Dv
a po wyeliminowaniu pochodnej p; Ft 1 skorzystaniu ze wzoru (2.45):

n n T
3 3 i

j=1 = i=1 4 | Pi Pj

=-%Ving, _$|:((Di _a’i)vp_(v""it _in'Tt)_Z(pi fio +a)izn:pj fjaJ"'gi :l

a j=1

(2.73)
oraz w postaci alternatywnej:
nX X xx: (DI DT
Zj(vis—vjsﬁj B 5y
=1 <4 i\ Pi P

t
=-xVing _C% piwiwj!(vi _\7j )VP_(V‘T: _uJ_Z(fia _ fja):|+gi
i=1

Pi Pj

2.6. UOGOLNIONE ROWNANIE FICKA-ONSAGERA
DLA PROCESU IZOTERMICZNEGO (GFO)

Jak wspomniano we wstepie, proces dyfuzji wieloskladnikowej opisywany jest za
pomoca dwdch alternatywnych sformutowan.

W pierwszym, oméwionym w poprzednim rozdziale sformutowaniu GMS, sita
napgdowa dyfuzji sktadnika d; jest liniowa funkcja strumieni dyfuzyjnych. W drugim,
zwanym sformulowaniem Ficka-Onsagera [1, 8], strumien dyfuzyjny jest kombinacja
liniowa sit napedowych dyfuzji.

Podczas gdy forma réwnan GMS jest wygodna dla wielu rodzajéw obliczen,
w wielu innych przypadkach pozadane jest takie przeksztatcenie tych zaleznosci, aby
uzyskac funkcje, ktéra uzaleznia strumien dyfuzyjny sktadnika od kombinacji linio-
wej sit napedowych.

Ze wzgledu na liniowa zalezno$¢ migdzy strumieniami a sifami napgdowymi
w rownaniach GMS, mozliwe jest ich odwrdcenie przy zastosowaniu metod algebry
liniowe;j.
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Dla procesu izotermicznego rownanie (2.64) mozna zapisa¢ w nastgpujacej postaci:

n
~Cd; = > B;J; (2.75)
j=1
gdzie wspotczynniki:
X X
Bl =0, Y2k |+(g, 1) (2.76)
i~ % EZ::; D j A
#l

5ij — delta Kroneckera

sa elementami macierzy kwadratowe] [B]A prowadzac do zapisu macierzowego:

(~cd)=[B](37) 2.77)
Niestety, odwrdcenie réwnania macierzowego (2.77) celem uzyskania zaleznosci,
w ktérej strumienie bylyby funkcjami sit napgdowych jest niemozliwe, bowiem
macierz [B]A jest macierza osobliwa. Aby usunaé t¢ osobliwo$¢, konieczne jest
skorzystanie ze zwiazku (2.68), aby wyeliminowa¢ n-ty strumien dyfuzyjny:
N O
Ji=—"0 1g¢ 2.78
= JZ c (2.78)
uzyskujac w ten sposéb nieosobliwa macierz [B]l oraz przeksztalcona zalezno$¢
(2.75):

n-1
—Cd; :ZB;J; (2.79)
j=1
o elementach macierzy [B]A‘ :
; Sx, A4 CooX X, 4 C, X
R e e vl I
t;} ik i “n in 1j i M in

prowadzac do réwnania macierzowego:
~c(d)=[*](s%) (2.81)
Odwrdécenie tego rownania daje zadang zalezno$¢ GFO:

3y =—c[B*['(d)=—c[p*] () (2.82)
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W réwnaniu tym elementy macierzy Di? sa to tzw. wspodlczynniki dyfuzji
w mieszaninie wielosktadnikowej dla uogdlnionego réwnania Ficka-Onsagera i nie

nalezy ich utozsamia¢ z binarnym wspélczynnikami dyfuzji ;. Nie maja one tego

znaczenia co 2, albowiem nie odzwierciedlajg interakcji migdzy sktadnikami i oraz

J- Wspétczynniki Djj moga przyjmowaé wartosci dodatnie i ujemne, co dodatkowo
utrudnia nadanie im odpowiedniego sensu fizycznego, sprowadzajac do roli parame-

trow. Ponadto wspéiczynniki Dii nie maja wlasciwosci symetrii, to znaczy Dij' # Dfi .

Najwigkszym utrudnieniem w stosowaniu uogélnionego prawa Ficka-Onsagera
jest fakt, iz w ukladach wielosktadnikowych wspéiczynniki dyfuzji Dj zaleza od
obranej predkos$ci odniesienia — odmiennie, niz w uktadach dwusktadnikowych, gdzie

2 jest identyczny we wszystkich uktadach odniesienia.

Warto przypomnie¢, iz Fick [14] sformutowal swoje réwnanie dyfuzji w postaci:

dc,

N, :_:bnE

(2.83)

w oparciu o eksperymenty dyfuzji soli w wodzie. Ciekawe jest wyprowadzenie tego
réwnania, przy wykorzystaniu podstawowego rownania dyfuzji dwuskladnikowe;j:

dx
N, = Nx, _C:b”d_gl (2.84)

gdzie: N=N,+N, (2.85)

Zazwyczaj zaklada sig, iz przeksztalcenie rownania (2.84) w rownanie (2.83)
wymaga zalozenia stalej gestosci molowej mieszaniny (zerowy sumaryczny strumien
molowy N). Mniej znane jest zalozenie o minimalnej zmianie objgto$ci mieszaniny, to
jest zalozenie zerowej wartos$ci $redniej predkosci objetosciowej mieszaniny, czyli:

N,V, +N,V, =0 (2.86)

CV,+C\V,=®, +®, =1 (2.87)

Druga zaleznos¢ stwierdza, iz suma udziatéw objetosciowych sktadnikéw miesza-

niny réwna si¢ jednosci.
Wyznaczmy zatem pochodna:
2)
e _ \CJ_[, G dC dC, (2.88)
dé dé C dC, ) d¢
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Rézniczkujac zaleznos¢ (2.87) po C, przy wykorzystaniu zwiazku:

C,+C,=C (2.89)
otrzymujemy: :TC = l—i (2.90)
1 2
czylic W | _Cify Vi) 19C, 2.91)
dé C Vv, || d&

Stosunek % wyznaczamy z rownania (2.87) i zwiazku (2.89):

G_1-V (2.92)
C V-V,
ktéry podstawiony do (2.91) prowadzi ostatecznie do zalezno$ci:
c O _ 1dC, (2.93)
d¢ Vv, d¢

Stad dla $redniej predkos$ci objetosciowej rownej zero, réwnanie (2.84) przyjmie
postac:
b,, dC
N, =(N, + N, )x, - =2 —L (2.94)
vV, dé

Z réwnania (2.86) sumaryczny strumien N, wyrazony przez N, wynosi:

v,
N =N, [1—\7—1J (2.95)

2

Po podstawieniu zaleznosci (2.95) do (2.94) i przeksztalceniach algebraicznych
otrzymujemy ostatecznie:

dc,

N, :_$12E

(2.96)
czyli réwnanie wyprowadzone przez Ficka, z ktérego wynika, iz u jego podstaw lezy
zalozenie o zerowaniu si¢ $redniej predkosci objetosciowej mieszaniny. Oczywistym
jest, iz przy powyzszym zatozeniu $rednia predko$¢ masowa bedzie rézna od zera,
ze wzgledu na zmiang gesto$ci mieszaniny.
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3. POROWNANIE Z INNYMI TEORIAMI DYFUZJI

3.1. TERMODYNAMIKA NIEROWNOWAGOWA JAKO PODSTAWA TEORII
DYFUZJI WIELOSKEADNIKOWE]J

Termodynamika nieréwnowagowa wykorzystuje w toku postgpowania dazacego
do uzyskania réwnania konstytutywnego wielosktadnikowej dyfuzji molekularne;j
cztery postulaty:

1. Zalezno$ci termodynamiki réwnowagowej moga by¢ stosowane w badaniu
systemOw, ktére co prawda nie sa w stanie rOwnowagi termodynamicznej,
lecz charakteryzuja si¢ niezbyt duzymi gradientami zmiennych stanu (postulat
quasi—réwnowagi).

2. Kazdy niezalezny strumien J; systemu moze by¢ przedstawiony jako liniowa

kombinacja wszystkich niezaleznych sit napgdowych X;, a wspétczynnikami

proporcjonalno$ci sa tzw. wspétczynniki fenomenologiczne (postulat linio-
wosci):

n
j=1

3. Zasada Curie, wedtug ktérej strumien i zwiazane z nim sily napgdowe musza
mie¢ ten sam rzad tensorowy. Zasada ta wyklucza zatem zwiazek miedzy
strumieniami masowym i cieplnym a tensorem napre¢zen $cinajacych ;.

4. Macierz wspotczynnikéw fenomenologicznych w relacjach strumien — sily
nap¢dowe jest symetryczna (relacje odwrotno$ci Onsagera).

Podstawa analizy, wykorzystujacej zasady i postulaty termodynamiki nieréwno-
wagowej, dla ustanowienia konstytutywnych réwnan dyfuzji wielosktadnikowej, jest
rézniczkowy bilans entropii mieszaniny wielosktadnikowej przemieszczajacej si¢ ze
$rednig predkoscia masowa. Jak kazdy bilans zawiera on czlony okre$lajace akumula-
cj¢ entropii w badanym systemie, czlony transportu entropii oraz zrédta entropii
wewnatrz uktadu, generowane przebiegajacymi procesami nieodwracalnymi:

DS
p Ot V-S+o (3.2)

gdzie S to entropia na jednostke masy badanego uktadu, S — strumief entropii,
a ¢ — szybkos$¢ produkcji entropii na jednostke objetosci. Aby wielkosci wystepujace
w réwnaniu (3.2) wyrazi¢ przez strumienie i gradienty zmiennych stanu, konieczne

jest zalozenie, ze rOwnania termodynamiki réwnowagowej sa wazne lokalnie (postulat
quasi—-rownowagi). Oznacza to, ze réwnanie Gibbsa:

~ ~ n -
d0 =TdS — Pdv+2|€|—Jda)j (3.3)
R
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moze by¢ zastosowane dla uktadu niezbyt odleglego od stanu réwnowagi. W réwna-
niu tym ; to potencjat chemiczny sktadnika i.

Poniewaz mieszanina ta przemieszcza sig ze $rednia predkoscia masowa, rézniczki

S D
w réwnaniu Gibbsa moga by¢ wyrazone przez pochodne DF?’ % 1 FC:’ co pro-

wadzi do zastosowania rownan zachowania (bilanséw) energii wewngtrznej i réwnan
ciaglosci sktadnikéw mieszaniny w bilansie entropii (3.2).

Po skomplikowanych przeksztatceniach wielkos$ci wystgpujace w réwnaniu (3.2)
przyjmuja nastgpujaca postac:

1 N
s=L gy 3.4
- (q Zim, ka (3.4)
oraz To=-q-VInT —Z(jk - CRTko—r:Vv —Zﬂrk (3.5)
k=1 Pk o My

Czton produkcji entropii, ktéry jak wynika z réwnania (3.5), jest suma iloczynéw
strumieni i sil napedowych, stanowi podstawg opisu procesu dyfuzji molekularnej
w uktadach mieszanin wielosktadnikowych.

Wynikajaca z réwnania (3.5) sita napedowa dyfuzji jest nastepujaca:

CRTd; =C,V; p 14 + @, VP — p; f; (3.6)
Nastepnie do tej sily napedowej dodano w sposoéb zupeinie dowolny, czton

n
l[— VP + Zp i fi |, (rzekomo ,.dla wygody”), prowadzac ostatecznie do nastgpuja-
p

cej postaci sity napedowej [1]:

j=1

i=1

Ta  dowolno$¢, spowodowana  nieuzasadnionym  dodaniem  czlonu

1

p
termodynamiki nier6wnowagowej niezbyt wiarygodna.

Dodany czton, jak wynika z bilansu pedu mieszaniny (2.25) dotyczy réwnowagi

n
(—VP+Z Pj fJ}, czyni wedlug Cusslera [4] procedur¢ bazujaca na zasadach
j=1

. . . Dv . .
mechanicznej uktadu, czyli pa—V-rzo, przy wykluczeniu tensora naprezen

(gradienty predkosci mieszaniny réwne zero). Najprawdopodobniej, dodanie tego
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cztonu miato na celu stworzenie analogii do sity napedowej wyprowadzonej w teorii
kinetycznej rozrzedzonych gazéw jednoatomowych.
Réwnanie (3.7) przyjmuje dla gazéw doskonatych nastgpujaca postac:

n T

_ X — o 1 : XX;( D D;
d, =Vx + 5 VP—E{pifi—wi;pjfjJ+zj(——— VinT (3.8)

=1 =\ Pi Pj

Gloéwne zastrzezenia w stosunku do teorii dyfuzji wynikajacej z termodynamiki
nieréwnowagowej [22] dotycza braku sprzezenia mi¢dzy tensorem napre¢zen Scinaja-
cych a strumieniem dyfuzji. Tym bardziej, ze wedlug Truesdella, w pracach Curie
trudno doszukac¢ si¢ ,,zasady symetrii Curie” (Postulat 3).

Potaczenie réwnan (2.61), (2.62), (2.64) i (2.65) z sita napedowa (3.7) prowadzi
do réznych postaci uogdlnionych réwnan (GMS) wyprowadzonych w oparciu o zasa-
dy termodynamiki nieréwnowagowej.

Zalezno$¢ definiujaca masowy strumien dyfuzji sktadnika i w postaci sformuto-
wania Ficka-Onsagera, w ktérym strumien jest kombinacja liniowa sit napgdowych
wyraza si¢ nastgpujaco:

n-1
ji=-p)_Dyd; D] VInT (3.9)

=

Dj jest wspoétczynnikiem dyfuzji w mieszaninie wielosktadnikowej, zwanym
wsp6tczynnikiem Ficka (Patrz Rozdz. 2.6.) réznym od wspéiczynnika Maxwella 22 .

Reasumujac, konstytutywne réwnania dyfuzji wyprowadzone w ramach termody-
namiki nieréwnowagowej nie zawieraja sprz¢zenia migdzy strumieniem dyfuzji
a dywergencja tensora naprezen $cinajacych, mimo eksperymentalnego uzasadnienia
takiej zaleznosci [25].

3.2. ROWNANIA DYFUZJI WYNIKAJACE Z KINETYCZNEJ TEORII GAZOW
(MECHANIKI STATYSTYCZNEJ)

Podstawe dla wyprowadzenia konstytutywnych réwnan dyfuzji w ramach kine-
tycznej teorii rozrzedzonych, niereagujacych gazéw jednoatomowych stanowi réwna-
nie Boltzmanna definiujace funkcje rozktadu predkosci czastek f,(v;,r t). Wielkosé

f; (v,r ,'[) dv; -dr jest prawdopodobna liczba czastek substancji i, ktére w momencie
czasu t zlokalizowane sa w elemencie dr w pozycji r i posiadaja predkosci we-
wnatrz zakresu dv; wokét predkosci v; .

Roéwnanie to, opisujace zmiany funkcji rozktadu predkosei f; z czasem i potoze-

niem, przedstawia si¢ nastgpujaco:

o v v+ tfx il .
ol Vfi+m[xi E)Vij Zj:J(fwf,) (3.10)
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Dwa pierwsze czlony lewej strony réwnania sa pochodna substancjalng funkcji fi,
kolejny natomiast ujmuje dziatanie sily zewngtrznej na czastke substancji i, gdzie:

i:eX o, +e, o, +e, o (3.11)
v, v, v, ov

X iz

ZJ (fi j) jest bardzo skomplikowanym cztonem zawierajacym sumg¢ catek potrdj-
i

nych i opisuje czestotliwos$¢ zderzen miedzy czastka i oraz wszystkimi czastkami j.
W rezultacie czton ten okresla szybko$¢ zmian funkcji fi w wyniku zderzen czastki i
z czastkami j. Rownanie Boltzmanna moze by¢ zatem traktowane jako réwnanie
ciagtosci funkcji rozktadu predkosci czastek fi w przestrzeni szesciowymiarowej

o trzech wspolrzednych polozenia i trzech predkos$ciach, a ZJ (fi  f j) w tym réwna-
j

niu stanowi czton zrédlowy.

Jedno z klasycznych réwnan dyfuzji wielosktadnikowej jest wynikiem przyblizo-
nych rozwiagzan réwnania Boltzmanna uzyskanych przez Chapmana i Cowlinga [12]
oraz Hirschfeldera i wsp. [13].

Nie jest celem niniejszego opracowania przedstawienie bardzo zmudnego i nie-
zmiernie skomplikowanego toku wyprowadzania rownan dyfuzji ta metoda, a jedynie
przytoczenie podstawowych zatozen i jako$ciowego oméwienia metodyki rozwiazy-
wania, dla poréwnania wynikéw z mechaniczna teoria dyfuzji wielosktadnikowe;.

W metodzie rozwigzywania rownania Boltzmanna wspominani autorzy zastosowali
sukcesywng aproksymacj¢ rozktadu predkosci czastek, stosujac funkcje perturbacyjne
okreslajace odstgpstwa od rozktadu réwnowagowego.

Funkcja rozktadu predkosci zostala zatem rozwinigta w szereg kolejnych przybli-
zen:

f=fO+fP+ P+ (3.12)

Jako aproksymacje zerowego rzedu przyjeto rozkiad okre$lony przez funkcje
Maxwella-Boltzmanna, wynikajaca z rtéwnowagowej mechaniki statystyczne;j:

o [ﬂjw exp{_ M} (3.13)

2kT 2KT

Wystepujaca w réwnaniu tym temperatur¢ autorzy definiowali jako usredniony
kwadrat predkosci fluktuacji w odniesieniu do $redniej predkosci masowej (Patrz
Réwn. 3.17), czyli jako réznice migdzy ,.totalng” energia kinetyczna i ,.translacyjng”
energia kinetyczna mieszaniny.

Zatozono zatem lokalng rownowage wokoét predkosci $redniej masowej mieszani-
ny v. W tym przypadku strumienie masy, pgdu i energii substancji i sa réwne zero.

W wyniku pojawienia si¢ w mieszaninie gazowej gradientéw koncentracji, pred-
koSci i temperatury rownowagowa funkcja rozktadu Maxwella-Boltzmanna musi by¢
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skorygowana poprzez uzupelnienie jej funkcjami perturbacyjnymi, aby mogta opisac
rozktad predkosci molekularnych w zmienionych warunkach.

f.(v,,rt)=f° [l+CI>i“)(vi )PP (v, r )+ ] (3.14)

gdzie Oj<<]1 jest funkcja perturbacyjna.

Wprowadzajac nast¢pnie do tak przeksztalconego réwnania Boltzmanna pewna
molekularng wielko$¢ fizyczng ; (Vi) 1 nastegpnie catkujac to rownanie po wszystkich
predkosciach rozktadu (f; = 0 dla predkosci nieskonczenie wielkich), uzyskuje sie¢
uog6lnione i usrednione po rozktadzie predkosci rdwnanie okreslajace bilans tej
wielkosci (rownanie zachowania).

Obierajac jako y; (Vi) mase¢ czastki m;, jej ped m;Vv;, czy energig lmi (vi -vi),
2
wielkos$ci podlegajace zasadzie zachowania dla gazéw jednoatomowych, otrzymuje

si¢ po scalkowaniu rownania Boltzmanna, usrednione bilanse masy, pedu i energii dla

sktadnika i mieszaniny gazowej, w ktérym suma catek cztonu réwnania ZJ (fi , fj)
j
przedstawia usrednione po predkos$ciach oddzialywania miedzy sktadnikiem i
a wszystkimi sktadnikami j, co w przypadku bilansu pedu definiuje sit¢ ciagnienia
(drag force).
Zsumowanie dwoch ostatnich zaleznos$ci po wszystkich sktadnikach mieszaniny
prowadzi do nastgpujacych réwnan zachowania:

Roéwnanie ciagtosci sktadnika i:

0 .

=0 =-V-(pv)-V-j (3.15)
ot

Bilans pedu mieszaniny:

a n
gpv:—V-(pvv)+V-n+ijfj (3.16)

j=t

Bilans energii mieszaniny:

a 1 2 ~ 1 2 ~ 4 .
g[apv +pUj:—V(5pv +pUjv—V-q+V.(n~v)+JZ=;(Jj+pjv)- f, 317

gdzie: plj =%nkT = Z%nimij(vj —V)ij dv, = Z%njmjvfs _%pvz
j i

Jak wida¢, energia wewngtrzna jest definiowana jako réznica migdzy ,,catkowita”
energig kinetyczna, a ,,translacyjna” energia kinetyczna mieszaniny.
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Czton reprezentujacy oddzialywania migdzy sktadnikiem i a wszystkimi
sktadnikami j, ulega zerowaniu przy zsumowaniu po sktadnikach zgodnie z trzecia
zasada Newtona, iz kazdej akcji odpowiada réwna co do wielko$ci i przeciwnie
skierowana reakcja (np. Fjj = — Fj; w bilansie pedu, Patrz Rozdz. 2.1).

Istotne jest przeanalizowanie dokonanego przez autor6w wyboru predkosci
odniesienia w rownaniu Boltzmanna, wokdt ktérej okreslona jest funkcja rozktadu
predkosci, to jest Sredniej masowej predkosci mieszaniny V.

Wedtug Kerkhofa i Geboersa [10] zatozZenie to prowadzi do definicji do$¢ dziwne;j
(peculiar) predkosci stosowanej jako zmienna niezalezna w réwnaniu Boltzmanna:

V,=v, -V (3.18)
podczas gdy predkos¢ dyfuzji wyraza si¢ nastepujaco:
U =V —V (3.19)

gdzie v jest predkoScia sktadnika usredniona po rozktadzie predkosci moleku-

larnych.

Definicja powyzszej predkosci wynika z podstawowego zalozenia autoréw
omawianych opracowan, ktérzy uznali, Ze molekularne zjawiska transportowe mozna
traktowa¢ jako mate perturbacje predkosci mieszaniny wokdt $redniej predkosci
masowej. W konsekwencji powyzszego zalozenia stwierdzili, ze przyspieszenie

kazdego ze sktadnikéw Vis

moze by¢ w pierwszym przyblizeniu réwne przyspie-

L . Dv
szeniu mieszaniny — .
Dt
Efektem tych zatozen bylo wprowadzenie ,,dziwnej predkosci” (3.18) i pojawienia
si¢ w bilansie pedu sktadnika i wielkosci % prowadzacej do nastgpujacej postaci

sity napedowej dyfuzji jako wyniku przyblizonego rozwigzania rdwnania

Boltzmanna:
1 Dv
d=—|Vp —p| f. — 3.20
1 P{ pl pl( I DtJ:l ( )

Dv
Dla wyeliminowania pochodne;j D_t zastosowano bilans pedu mieszaniny przy

pominigciu tensora napre¢zen $cinajacych:

Dv 1 1 <
—=——VP+—> p.f. (3.21)
Dt p p; 1]
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i wprowadzeniu go do réwnania (3.20), uzyskujac sitg¢ napedowa dyfuzji w postaci:

1 . n
di =—|Vp, —p; i_& VP—ijfj (3.22)
P p j=1
1 ostatecznie bilans pedu sktadnika w postaci:

N X X:
d==> by —v, (3.23)

1j
Ta posta¢ sity napgdowej dyfuzji (3.22) jest wynikiem eliminacji pochodnej

., . o . Dv . o .
predkosci $redniej masowej mieszaniny Y z rOwnania bilansu pedu skfadnika,

gdzie zostata wprowadzona jako konsekwencja zatozenia ,,dziwnej predkosci”
okreslajacej zmienna niezalezng w réwnaniu Boltzmanna.

Wedlug Ketkhofa i Geboersa [10], aby zgodnie z ta metoda opisaé zjawiska
transportu molekularnego, konieczna jest a priori znajomo$¢ S$redniej predkosci
masowej mieszaniny. W ten sposéb wielko$¢ ta traktowana jest jako wielkos$¢
niezalezna od transportu molekularnego skladnikéw. Ponadto z eksperymentow
Remicka i Geankoplisa [48] wynika, ze predkosci skiadnikéw nie sa male
w poréwnaniu do $redniej masowej predkosci mieszaniny.

Powyzsze rozwazania pozwolily na przedstawienie przyczyn réznic w sitach
napedowych dyfuzji w omawianych opracowaniach w stosunku do mechanicznej
teorii dyfuzji.

Pominigte w rozwazaniach sprzg¢zenie mig¢dzy strumieniem dyfuzji a tensorem
naprezen $cinajacych odgrywa istotna rolg¢ w roztworach polimeréw [3, 25], jak
rowniez w procesach dyfuzji w kapilarach czy porach katalizatoréw, ogdlnie
w ciatach porowatych.

Grad [23] opracowal alternatywna metod¢ wyznaczania funkcji rozkladu
predkosci molekularnych, a mianowicie tzw. metod¢ momentéw funkcji rozktadu
predkosci, ktéra Zhdanov i wsp. [24] wykorzystali dla wyprowadzenia bilansu pedu
sktadnika w postaci:

5 nin kT
z 2 (Vjs_Vis):Vpi_V'”i_nixi (3.24)
i

j=1

gdzie 7r; dane jest zaleznoScia:
T =7 [V(v)+ V(v)' —%V-vl} (3.25)

wilaczajac do sily napedowej dyfuzji dywergencj¢ naprezen m; jako dodatkowy
sktadnik tej sity.
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Zaleznos$¢ (3.24) zostala wykorzystana przez Masona i wsp. [47] oraz Zhdanova
i Roldughina [49] do wyprowadzenia rdwnania transportu molekularnego w ciatach
porowatych tzw. Dusty Gas Model.

Kerkhof i Geboers [10], wyprowadzajac bilans pedu sktadnika dla rozrzedzonych
gazow jednoatomowych, wykorzystali w zasadzie metodyke rozwiazywania rdwnania
Boltzmanna stosowana w pracach Chapmana i Cowlinga [12] oraz Hirschfeldera
i wsp. [13].

Zasadnicza rdznica polegata na zastosowaniu jako predkosci odniesienia nie
sredniej masowej predkosci mieszaniny, a usrednionej po rozkladzie predkosci v .

W zwiazku z tym w pierwszym przyblizeniu funkcji rozktadu f© wystapila
zmienna V; —V;; W rownaniu Boltzmanna.

Ostatecznie bilans pedu sktadnika wyprowadzony przez tych autoréw przedstawia
si¢ nastgpujaco:

v, . 0 XX " xx;( D] Df
Di =-Vp.+V-7; +p; T, —pvis Vv, — P (v- —V; )+ — ——= \VInT
I at I I (| 171s IS ; mj IS Js ; Q}J pi pi

(3.26)

Celem rozszerzenia wyprowadzonego bilansu pedu sktadnika, obowiazujacego
rozcienczone gazy jednoatomowe, na mieszaniny gazéw o wysokich ci$nieniach
i ciecze, konieczne bylo wprowadzenie wielkosci uwzgledniajacych odstgpstwa od
stanu idealnego.

W zwiazku z tym:

e cis$nienie calkowite zastapiono przez CRT

e gradient ciSnienia czastkowego przez gradient potencjatu chemicznego

CiVrty =CVipp + Ci\ZVP

otrzymujac nast¢pujaca posta¢ réwnania (3.26):

v, ~
a_ts =—pi (Vi ‘VVis)_CiVT,P#i ~CV,VP+p fi+ V-1

n n H
—CRT Z%(Vis —Vis )+ Z%[D_IT B &J]VIHT (.27

j=1 =i =S\ P P

Pi

Réwnanie to jest identyczne z réwnaniem (2.18) wyprowadzonym w oparciu
o zasady mechanicznej teorii dyfuzji, przy uwzglednieniu zaleznosci (2.61)

definiujacej site napedowa Fi*.
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WNIOSKI

Znaczna czg$C  niniejszego  opracowania  poswigcono  szczegblowemu
przedstawieniu teorii dyfuzji wielosktadnikowej wykorzystujacej zasady mechaniki
osrodkéw ciaglych. Uczyniono tak dlatego, iz ta teoria dyfuzji wieloskladnikowe;j
charakteryzuje si¢ wyjatkowa przejrzystoscia i prostota, prezentujac podstawowe
zatlozenia oraz opis metodyki wyprowadzania konstytutywnych réwnan dyfuzji
w poréwnaniu do dwo6ch pozostatych teorii omawianych w tym opracowaniu,
wynikajacych z podstaw nieréwnowagowej termodynamiki i kinetycznej teorii gazéw.

Podstawe rozwazan w tej teorii stanowi zasada zachowania pedu dyfundujacego
sktadnika mieszaniny o pre¢dko$ci translacji bedacej usredniona wartoscia funkcji
rozktadu predkosci molekularnych sktadnika w mieszaninie przeptywajacej ze Srednia
masowa predkoscia. Wyprowadzony bilans pedu skiadnika, jak i wynikajaca z niego
uog6lniona sita napedowa dyfuzji definiuja dyfuzj¢ stezeniowa, dyfuzje¢ ciSnieniowa
itermiczna, jak rowniez oddzialywanie réznych sit masowych na sktadnik (dyfuzja
wymuszona) oraz sprzgzenie strumienia dyfuzji z tensorem naprgzen $cinajacych.
Uzyskane w oparciu o t¢ teori¢ réwnania dyfuzji wielosktadnikowej moga by¢
stosowane do dowolnej, izotropowej mieszaniny plynnej, jak gazy pod wysokim
ci$nieniem, ciecze, roztwory elektrolitéw i polimeréw oraz plazma.

W wyniku potaczenia bilansu pedu sktadnika ze sformutowanag uogdlniong sila
napedowa dyfuzji uzyskuje si¢ w prosty sposdb uogdlnione réwnania dyfuzji
w sformutowaniach Maxwella-Stefana oraz Ficka-Onsagera, wzajemnie przeksztatca-
nych przy wykorzystaniu metod algebry liniowej. Alternatywna posta¢ uogélnione;j
sity napgdowej dyfuzji pozwala na wyciagnigcie cieckawych wnioskow. Wynika z niej,
iz dyfuzja ci$nieniowa zachodzi jedynie wéwczas, gdy masowe parcjalne objgtosci
wlasciwe sktadnikow sa rézne. Podobnie, wskazuje wyraznie, iz dyfuzja wymuszona
moze zachodzi¢ jedynie wowczas, gdy wlasciwe sily masowe sktadnikéw
indywidualnych sa rézne. W zwiazku z tym sily grawitacyjne i od$rodkowe nie
generuja dyfuzji w sposéb bezposredni.

Podstawa analizy wykorzystujacej zasady 1 postulaty termodynamiki
nierdwnowagowej, dla ustalenia konstytutywnych réwnan dyfuzji, jest r6zniczkowy
bilans entropii mieszaniny wielosktadnikowej przemieszczajacej si¢ ze S$rednia
masowa predkoscia.

Aby wielkosci wystepujace w tym rownaniu wyrazi¢ przez strumienie i gradienty
predkosci oraz zmiennych stanu, konieczne jest zastosowanie rownania Gibbsa, ktére
obwiazuje uktady w réwnowadze termodynamicznej. Zalozono zatem postulat
quasi—réwnowagi uznajac, ze lokalnie uktad nie jest zbytnio odlegty od stanu réwno-
wagi, charakteryzujac si¢ malymi gradientami predkos$ci i zmiennych stanu.

Czton produkcji entropii w bilansie entropii, ktéry jest sumg iloczynéw strumieni
i sit napgdowych stanowit podstawe opisu dyfuzji molekularnej w uktadach mieszanin
wielosktadnikowych.
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Uzyskana w wyniku tych rozwazan sila napedowa dyfuzji zawierata gradient
potencjatu chemicznego (dyfuzja stgzeniowa), gradient cisnienia (dyfuzja ci$nienio-
wa) i site masowgq okreslajaca dyfuzje wymuszona. Do tak wyprowadzonej sity nape-
dowej dodano, w sposéb zupelnie dowolny, czton, ktéry wynika z bilansu pedu
mieszaniny i dotyczy réwnowagi mechanicznej uktadu, przy wykluczeniu tensora
napr¢zen $cinajacych, jako czastkowej sity napedowej dyfuzji. Ta dowolno$¢ czyni
wedtug Cusslera [4] procedur¢ bazujaca na zasadach termodynamiki nier6wnowago-
wej niezbyt wiarygodna.

Gléwne zastrzezenia w stosunku do teorii dyfuzji, wynikajacej z termodynamiki
nieréwnowagowej, dotycza braku sprz¢zenia migdzy tensorem naprezen $cinajacych,
a strumieniem dyfuzji, jak réwniez nieuzasadnionych przeksztalcen w procedurze
wyprowadzania réwnan dyfuz;ji.

Podstawg dla wyprowadzenia réwnan dyfuzji wielosktadnikowej w oparciu o ki-
netyczna teori¢ rozrzedzonych gazéw jednoatomowych (mechanik¢ statystyczna)
stanowi rownanie Boltzmanna, ktére mozna traktowa¢ jako réwnanie ciagto$ci funkcji
rozktadu predkosci czastek sktadnika mieszaniny gazowej. Klasyczne réwnanie
dyfuzji, bedace wynikiem przyblizonych rozwiazan réwnania Boltzmanna przez
Chapmana i Cowlinga [12]; Hirschfeldera, Curtissa i Birda [13] oraz Zhdanova,
Kagana i Sazykina [24], moze by¢ stosowane jedynie dla uktadéw o niskich napr¢ze-
niach $cinajacych, ze wzgledu na brak zalezno$ci migdzy strumieniem dyfuzji, a dy-
wergencja tensora naprezen.

W wymienionych wyzej opracowaniach przyjeto, jako podstawowe zatozenie, iz
molekularne zjawiska transportu sa wynikiem matych fluktuacji predkosci wokot
$redniej masowej predkos$ci mieszaniny.

Efektem tego zatozenia byto wprowadzenie do réwnania Boltzmanna jako zmien-
nej niezaleznej ,,dziwnej predkosci” czastki odniesionej do $redniej masowej predko-
$ci mieszaniny. Spowodowalo to wystapienie w bilansie pgdu sktadnika pochodnej

Dt 1 konieczno$¢ wyeliminowania jej w wyniku zastosowania bilansu pedu miesza-

niny, co skomplikowato znacznie site napedowa dyfuzji.

W alternatywnym rozwigzaniu réwnania Boltzmanna, Kerkhof i Geboers [10]
wykorzystali w zasadzie metodyke rozwiazywania Chapmana i Cowlinga. Zasadnicza
réznica polegata na zastosowaniu jako predkosci odniesienia nie $redniej masowe;j
predkosci mieszaniny, a usrednionej po rozkladzie predkosci molekularnych predko-
$ci czasteczki.

W wyprowadzonym bilansie pedu sktadnika obok sil napgdowych rozwiazan kla-
sycznych wystapita rowniez dywergencja tensora naprezen Scinajacych jako dodat-
kowa sita napedowa.

Réwnanie to, wynikajace z podstaw kinetycznej teorii gazow, obowiazuje jedynie
uktady o rozrzedzonych gazach jednoatomowych. Celem rozszerzenia jego stosowal-
no$ci na gazy pod wysokim ci$nieniem i ciecze, konieczne byto wprowadzenie wiel-
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kosci uwzgledniajacych odstgpstwa od stanu idealnego, to jest gradientu potencjatu
chemicznego w miejsce ci$nienia czastkowego sktadnika.

Nalezy jednak zaznaczyC, ze zaleznosci teoretyczne okreslajace binarne wspot-
czynniki dyfuzji - jako wielkosci fizykochemiczne wyprowadzono jedynie stosujac

zasady mechaniki statystycznej. W pozostatych dwdch teoriach sa one traktowane
jako wspdlczynniki fenomenologiczne i musza by¢ wyznaczane eksperymentalnie,
wzglednie na podstawie dostgpnych wzoréw molekularnych teorii mieszanin.
Przedstawiony opis metod wyprowadzania réwnan dyfuzji wielosktadnikowe;j
w oparciu o trzy najwazniejsze teorie dyfuzji pozwala na wyciagnigcie wniosku, iz
mechaniczna teoria dyfuzji wielosktadnikowej stwarza najkorzystniejsze warunki
stosowania jej w problematyce inzynierii chemicznej i procesowej. Dlatego
zdecydowano przedstawi¢ mozliwie doktadnie i szczegétowo metodyke¢ formutowania
konstytutywnych réwnan dyfuzji wielosktadnikowej w oparciu o tg teorig,
wykorzystujac w tym celu publikacje [22,29-34], aby w ten spos6b przyblizy¢
irozszerzy¢ mozliwosci stosowania podstaw tej teorii w problematyce inzynierii
chemicznej i procesowej, oferujac logiczna i przejrzysta metodyke analizy.

OZNACZENIA — SYMBOLS

a; — aktywno$¢ sktadnika i
activity of component i
q — przyspieszenie sktadnika i, m s
acceleration of component i
B — indukcja magnetyczna, kg s*A”!
magnetic induction
C — gestos¢ molowa mieszaniny, kmol m™
mixture molar density
Ci — gesto$¢ molowa sktadnika i, kmol m
molar density of component i
d; — sita napedowa dyfuzji sktadnika i, m™
diffusion driving force of component i
Z}j — binarny wspétczynnik dyfuzji Maxwella, m” s™!
Maxwell binary diffusion coefficient
Djj — wielosktadnikowy wspétczynnik dyfuzji, m*s™
multicomponent diffusion coefficient
DiT — wielosktadnikowy termiczny wspétczynnik dyfuzji, kg m™ s
multicomponent thermal diffusion coefficient
E — pole magnetyczne, —V®, V m’!
electric field
F — stata Faradaya, 96487 C mol™'
Faraday constant
f — funkcja rozktadu predkosci czastek
molecular velocity distribution function
fia — sita masowa rodzaju a na jednostke masy skfadnika i, N kg™

body force of type a per unit mass of component i
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Fij — sita oporu wywierana na mol sktadnika i przez sktadnik j o jednostkowej koncentracji,
N kmol™!(kmol m)!
frictional force exerted per mol of component i via its interaction with component j,
present at unit concentration

F — sita interakcji wywierana na mol sktadnika i przez wszystkie pozostate sktadniki, N kmol™
the force of interaction exerted on mol i by all other components

Fib — sita ciagnienia wywierana na sktadnik i przez wszystkie pozostate sktadniki, N kmol™
drag force exerted on component i by all other components

Fi — sifa termoforetyczna dzialajaca na sktadnik i w wyniku istnienia gradientu temperatury,
N kmol™
thermophoretic force acting on i due to temperature gradient

g — przyspieszenie grawitacyjne
gravitational acceleration

| — tensor jednostkowy
unit tensor

Ji — dyfuzyjny strumien molowy sktadnika i w odniesieniu do predkosci $redniej masowe;j,
kmol m? 5!
diffusive molar flux of species i with respect to mass average velocity

Ji — dyfuzyjny strumien masowy sktadnika i w odniesieniu do predkosci $redniej masowej,
kgm?s’!
diffusive mass flux of species i with respect to mass average velocity

Jii — dyfuzyjny strumien molowy sktadnika i w odniesieniu do A-centrowanej predkosci
mieszaniny, kmol m™ s™!
diffusive molar flux of component i with respect to A-centred velocity of the mixture

ji’1 — dyfuzyjny strumien masowy sktadnika i w stosunku do A-centrowanej predkosci
mieszaniny, kg m?2s!
diffusive mass flux of species i with respect to A-centred velocity of the mixture

k — stata Boltzmanna
Boltzmann constant

T . . T

ij — termiczny stosunek dyfuzyjny, ojj XiX;
thermal diffusion ratio

M; — masa molowa sktadnika i, kg mol™!
molar mass of component i

m; — masa czastki, kg (czastka)™!
molecular mass

n — wektor normalny do powierzchni
unit vector perpendicular to the surface

n — catkowita liczba sktadnikéw
total number of components

n; — gestos¢ czastkowa (liczba czastek) m?
molecular density

N; — catkowity strumien skfadnika i, kmol/m™ s
absolute flux of component i

P — ci$nienie, N m~

Pi

pressure
— ciénienie czastkowe sktadnika i, N m™
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partial pressure of component i

q — liczba reakcji chemicznych w systemie
number of chemical reactions in the system
q — strumien ciepta, J m>s™!
heat flux
r — wektor pozycji, m
position vector
r, — szybkos¢ reakcji, kmol m™ s™!
reaction rate
ri — szybkos¢ produkcji netto sktadnika i w reakcjach chemicznych, kmol m™ s™!
net molar rate of production of species i in chemical reactions
R — stata gazowa, J kmol ™' K!
gas constant
S — entropia na jednostke masy, J K™ kg™
entropy per unit mass
S — strumien entropii, J K'm?s!
entropy flux
Si(t) — powierzchnia ograniczajaca element kontrolny, m*
bounding surface of control element
t —czas, s
time
T — temperatura, K
temperature
V) — energia wewnetrzna na jednostke masy, J kg

internal energy per unit mass

y; — predko$¢ dyfuzyjna sktadnika i w odniesieniu do predkosci sredniej masowej, Vig—V , m s
diffusive velocity of component i with respect to mass average velocity, Vis —V
ui’1 — predko$¢ dyfuzyjna sktadnika i w odniesieniu do A-centrowanej predkosci mieszaniny
Vis — v ,ms’
diffusion velocity of component i with respect to A-centered velocity of mixture Vg v’
% — érednia masowa predko$é mieszaniny, m s
mass average convective velocity of mixture
v’ — A-centrowana predko$¢ mieszaniny, m s
A-centered velocity of the mixture
v — érednia molowa predko$¢ mieszaniny, m s™'
molar average velocity of the mixture
ve — $rednia objetosciowa predko$é mieszaniny, m s™
volume average velocity of the mixture
Vis — usredniona predko$é sktadnika i po rozktadzie predkosci, m s
averaged velocity of component i over the velocity distribution
Vi — predko$¢ czastki, m st

particle velocity
Vi(t) — objetos¢ elementu kontrolnego, m’
control element volume
Vi — parcjalna specyficzna objetos¢ sktadnika i, m® kg™’
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partial specific volume of component i
Vi — parcjalna molowa objeto$¢ sktadnika i, m® kmol™!
partial molar volume of component i
Xi — sita dzialajaca na czastke, N(czastka)™
force per particle
Xi — udziat molowy
mole fraction
Zi — tadunek sktadnika i
charge number of component i
LITERY GRECKIE — GREEK LETTERS
T o 3 .. Gy
%jj — dzielnik dyfuzji termicznej oW
)
D
. . ij
thermal diffusion factor ——
j
Yi — wspolczynnik aktywnosci
activity coefficient
T — wspoélczynnik termodynamiczny
thermodynamic factor
i — delta Kroneckera, dj; =0 dla i# j, ;=1 dla i=]
Kronecker delta function, d;; =0 for i# j, d; =1 for i=]
& — zbidr cztonéw przyspieszenia i bezwladnosci (Réwn. 2.23)
collection of acceleration and inertial terms (Eq. 2.23)
n — wspoélczynnik lepkosci mieszaniny, Pa s
mixture viscosity coefficient
7 — parcjalny wspotczynnik lepkosci sktadnika i, Pas
partial viscosity coefficient of component i
A — wsp6lczynnik lepkosci objgtosciowej mieszaniny, Pa s
mixture coefficient of bulk viscosity
A — parcjalny wspétczynnik lepkos$ci objgtosciowej, Pa s
partial coefficient of bulk viscosity
A i — parametr okreslajacy ramy odniesienia dyfuzji
parameter of reference frame for diffusion
Aj — uog6lniony strumien dyfuzji
generalized diffusion flux
Ui — potencjat chemiczny, J kmol™!
chemical potential
Vyi — wspétezynnik stechiometryczny sktadnika i w reakcji p
stoichiometric coefficient of component i in reaction p
p — gestosé, kg m™

Pi

density
— parcjalna gestoéé masowa sktadnika i, kg m™
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o
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S

el

ma
i o

partial mass density of component i

— produkcja entropii, J m? 1 K!
rate of entropy production

— molekularny tensor naprezen mieszaniny, N m™
molecular stress tensor of the mixture

— parcjalny molekularny tensor naprezen sktadnika i, N m™
partial molecular stress tensor of component i

— molekularny tensor naprezen $cinajacych mieszaniny, N m™
molecular shear stress tensor of the mixture

— parcjalny molekularny tensor naprezen $cinajacych sktadnika i, N m™
partial molecular shear stress tensor of component i

— parcjalny dyfuzyjny molekularny tensor naprezen $cinajacych sktadnika i, N m™
partial diffusive molecular shear stress tensor of component i

— catkowity parcjalny tensor naprezen scinajacych sktadnika i, N m™
total partial shear stress tensor of component i

— calkowity tensor naprezen $cinajacych mieszaniny, N m™

total shear stress tensor of the mixture
— wspolczynnik fugatywnosci
fugacity coefficient
— potencjat elektryczny, V
electric potential
— udziat obj¢tosciowy sktadnika i
volume fraction of component i
— predko$é katowa wirowania, radian s
angular velocity of rotation
— udzial masowy sktadnika i
mass fraction of component i
— uog6lniony udziat sktadu sktadnika i
generalized composition fraction of component i
— wspétczynnik oporu lub impedancji, interakcji migdzy sktadnikiem i oraz j,
Js m” (m*/kmol)™
frictional, or impedance, coefficient for interaction between species i end j
— elektryczna podatno$¢ sktadnika i
electric susceptibility of component i
— magnetyczna podatno$¢ sktadnika i

magnetic susceptibility of component i

INDEKSY DOLNE I GORNE — SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS

— sktadnik
component

— przy stalej temperaturze i ci$nieniu
at constant temperature and pressure

— wielko$¢ usredniona po rozktadzie predkosci sktadnika
quantity averaged over the velocity distribution of the species
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OPERACJE WEKTOROWE I TENSOROWE
VECTOR AND TENSOR OPERATIONS

wektor 1
vector

tensor drugiego rzedu 11
seecond order tensor

diada — tensor drugiego rzedu  III
dyad — second order tensor

operator wektorowy (nabla) v
vector operator (nabla)

gradient skalara — wektor \Y
gradient of a scalar — vector

gradient wektora — tensor VI
gradient of a vector — tensor
dywergencja wektora — skalar ~ VII
divergence of a vector — scalar
dywergencja tensora — wektor ~ VIII
divergence of a tensor — vector
dywergencja diady — wektor IX
divergence of a dyad — vector
wektor X

vector
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ANDRZEJ BURGHARDT

THEORY OF MULTICOMPONENT DIFFUSION IN FLUID SYSTEMS

In order to formulate the constitutive equations of multicomponent diffusion in fluid mixtures the
fundamentals and laws of one of the following theories are usually exploited: of the kinetic theory
of gases (statistical mechanics), the thermodynamics of irreversible processes (non-equilibrium thermo-
dynamics) or the theory of mixtures called also the continuum mechanical theory of multicomponent
diffusion.

Analysing the methods of derivation of the diffusion equations which are basing on the theories men-
tioned above leads to the conclusion that the mechanical theory of multicomponent diffusion is character-
ized by clearly defined fundamentals and assumptions as well as a comprehensive derivation method in
comparison to the other two theories.

Therefore the purpose of this paper is to provide a complete and very detailed derivation of the multi-
component diffusion equations based on mechanical theory of multicomponent diffusion, to this end the
publications [22, 29-34] have been exploited.

The basis of this theory constitutes the principle of momentum conservation of the diffusing species
the translation velocity of which is the averaged value of the distribution function of molecular velocities
of the species in the mixture moving with mass-average velocity.

The accumulation of momentum in a control volume is caused by the following phenomena: the sur-
face forces acting on the component within the control volume defined by the partial molecular stress
tensor, the external body forces (i.e. gravity, electrostatic and magnetic etc.) acting on the component, the
internal forces of interaction between component i and all other components of the mixture and the net
production of the species momentum by means of chemical reactions taking place in the control volume.
From the momentum balance derived results, after some transformations, the generalized driving force of
diffusion, which determines the concentration diffusion defined by the gradient of chemical potential, the
pressure diffusion and thermal diffusion, the forced diffusion (caused by external body forces), as well as
the coupling between diffusion flux and the shear stress tensor.

The interaction force between components i and j called the diffusional drag force is assumed to be
proportional to the difference of velocites of two species. At the molecular level it represents the
momentum transfer between i and j due to molecular collsions.

Connecting this drag force with the generalized driving force of diffusion leads directly to
the generalized diffusion equations in the formulations of Maxwell-Stefan and Fick-Onsager, mutually
transformable by methods of linear algebra. An alternative form of the general driving force allows us to
draw very interesting conclusions. It shows that the pressure diffusion takes place only in these cases
where the partial specific volumes of species are different. Similarly, it states that the forced diffusion can
proceed only in that case when the specific body forces of the individual species are different. Thus, the
gravity and centrifugal forces do not generate diffusion in a direct manner.

Depending on the research goal and physicochemical properties of the system investigated, various
forms of the average mixture velocity (mass, molar and volume) are used. In order to generalize and unify
the dependences determining the average values of the mixture velocities a relationship has been derived
between the average, centered mixture velocity and the parameter A, which defines the physicochemical
properties of the system.

In this way the general diffusion velocity and diffusion flux have been formulated and subsequently
introduced into the Maxwell-Stefan and Fick-Onsager equations.

The diffusion equations derived can be applied to any isotropic liquid mixture like gases under high
pressure, liquids, solutions of electrolytes, polymers and plasma.

The basis of the analysis which applies the principles and postulates of the nonequilibrium thermo-
dynamic in the method of formulation of constitutive diffusion equations is the differential entropy
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balance of the mixture moving with the mass average velocity into which the balances of mass, energy
and components of the mixture have been incorporated. In order to express the quantities appearing
in this balance by means of fluxes and gradients of the state variables it was necessary to apply the
Gibbs equation which is valid only for systems in thermodynamic equilibrium. So, the postulate of the
quasi-equilibrium of the system has been assumed considering that locally the system is not for from
equilibrium because the gradients of velocity and state variables are small.

The term of entropy production in the entropy balance which is a sum of the products of fluxes and
driving forces forms the basis for the description of the molecular diffusion in multicomponent mixtures.

Next, the linearity postulate is used which states that the flux of a species is a linear combination
of all the driving forces appearing in the system. The mass-transfer driving force obtained as a result of
these considerations contained the gradient of chemical potential (concentration diffusion) the gradient
of pressure (pressure diffusion) and the body force (forced diffusion).

To the driving force derived in this way a term is arbitrarily added (for “convenience”) which results
from the momentum balance of the mixture and concerns the mechanical equilibrium of the mixture,
excluding the shear stress tensor as a partial driving force of diffusion. According to Kerkhof and
Geboers [10] this arbitrary addition of a term is probably made to obtain the analog of the driving force as
developed in the kinetic theory of dilute gases.

Cussler [4] stated that the derivation procedure based on the principles of nonequilibrium thermody-
namic is “intimidating”.

The main criticism with respect to the diffusion theory resulting from the nonequilibrium thermody-
namics concerns the lack of coupling between the shear stress tensor and the diffusion flux, resulting
from their different tensorial rank according to the postulate of Curie, though this phenomenon has been
observed experimentally in polymer solutions, as well as unjustified transformations in the derivation
procedure of the diffusion equations.

The fundamental relationship in the kinetic theory of low-density, nonreacting mixtures of monoa-
tomic gases is the Boltzmann equation for the velocity distribution function f;(vj,r t). This equation can

be treated as a continuity equation of the molecular velocity distribution function f; (Vi Ny ,t) . The quantity
fi (Vi N ,t)dvi .dr is the probable number of molecules of species i which at time t are located within the
volume element dr at position r and have velocities within dv; around v; .

The classical diffusion equations which are the result of approximate solutions of the Boltzmann
equations by Capman and Cowling [12], Hirschfelder, Curtiss and Bird [13] and Zhdanov, Kagan and
Sazykin [24] can be applied only for systems with low shear stress, because of the lack of the dependency
between diffusion flux and the divergence of shear stress tensor.

In the studies cited above the fundamental assumption is that the molecular transport phenomena are
the result of small velocity fluctuations around the mass average velocity of the mixture. The effect of this
assumption leads to the introduction into the Boltzmann equation as an independent variable “the peculi-
ar velocity” of the molecule referred to the mass average of the mixture. This caused the appearance of

.. Dv. . . . e
the derivative ot in the momentum balance of the species, what complicated considerably the diffusion

driving force.

In an alternative solution of the Boltzmann equation, Kerkhof and Geboers [10] exploited in princi-
ple the method of solution of Chapman and Cowling. The main difference consisted in applying as the
reference velocity the averaged value of the distribution function of molecular velocities instead of the
mass average velocity of the mixture. In the momentum balance of the species derived appeared the
divergence of the shear stress tensor as an additional driving force besides the driving forces of the classi-
cal solutions.

The diffusion equation derived on the basis of the kinetic theory of gases is valid only for systems
of diluted monoatomic gases.
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In order to enlarge its applicability on gases under high pressure and liquids it was necessary to
introduce quantities which take into account the nonideal state of the system i.e. the gradient of the chem-
ical potential instead of the partial pressure of the species.

It has to be stressed that the theoretical relationships determining the binary diffusion coefficients

have been developed only applying the principles of the statistical mechanics.
In the remaining two theoretic they are treated as phenomenological coefficients and have to be estimated
either experimentally or from correlations of the molecular theory of mixtures. From the description of
the three most important theories of diffusion, the aim of which was to present their advantages and
shortcomings, results that the mechanical theory of multicomponent diffusion gives the best possibilities
for its application in the problems of chemical engineering connected with diffusion and offers a logic
and clear method of analysis.
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Open cellularceramic foam with the Mn-Cu catalyst layered was investigated in the toluene combus-
tion process. Foam morphology was studied using computed microtomography. The results proved satis-
factory functioning of the foam supported catalyst, better than the monolith supported one, probably due
to more intense mass transfer of the foam-based reactor.

Keywords: catalytic combustion, ceramic foam, solid foam morphology, reaction kinetics

Stata piana ceramiczna o otwartych porach z naniesionym katalizatorem Mn-Cu byla badana w procesie
dopalania toluenu. Morfologia piany byta badana z uzyciem mikrotomografii komputerowej. Wyniki wykazaty
zadowalajace funkcjonowania katalizatora naniesionego na piang, prawdopodobnie wobec intensywniejszego
transportu masy.

Stowa kluczowe: dopalanie katalityczne, piana ceramiczna, morfologia pian statych, kinetyka reakcji

1. INTRODUCTION

Heterogeneous catalytic reactors are commonly applied e.g. in chemical industry
and environmental protection. Two essential reactor types include the packed bed [1]
and the monolithic reactors [2]. Both designs have well-known positive and negative
features. The packed beds display satisfactory heat and mass transfer characteristics
between catalyst particles and flowing fluid, but the catalyst efficiency is often week
due to strong resistances of internal diffusion within large porous catalyst grains.
Moreover, flow resistances are significant. Monolithic reactors, on the other hand,
assure low flow resistances, large specific surface area and satisfactory efficiency of
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the catalyst deposited as a thin porous layer, thus causing low diffusional resistances.
However, week mass transfer rate may limit fast catalytic reactions.

Researchers are still trying to develop alternative reactor structures free of the
above mentioned disadvantages. The structures considered are small catalyst grains
encapsulated in wire gauzes, wire meshes with the catalyst layers, short monoliths of
varying cross section, perforated metallic foils, solid open cellular foams (that should
be properly called sponges), and others [3].

From the chemical reaction engineering point of view, the essential features of the
heterogeneous catalytic reactor structure are:

e large specific surface area. The contact surface between the catalyst and flowing
fluid has to be large enough to enable appropriate mass transfer of reactants. The
catalyst has to be deposited as a thin layer at the carrier to give low internal diffu-
sion resistance, thus good catalytic material exploitation,

e large void fraction (or porosity). Generally, structures of high porosity give rela-
tively low flow resistance,

e high intensity of the heat and mass transfer. The mass transfer intensity has to be
suitable for the reaction kinetics so as not to lower the process rate. The heat
transfer should be appropriate to carry the reaction heat,

e the structure material has to allow for the catalyst layering, thus the structure ma-
terial should be appropriate,

e the mechanical and thermal resistance should be sufficient.

Amongst other designs, solid foams offer some unique characteristics. Their spe-
cific surface is fairly large, while the void fraction is extraordinarily high, reaching
even over 90%. Foams are manufactured from various materials including ceramics
(cordierite, mullite, alumina, etc.), metals (aluminum, NiCr, nickel, steel, kanthal,
etc.), vitreous carbon, glass, and others. The foams show excellent mechanical and
thermal properties (light, resistant to temperature and mechanical stretches). Moreo-
ver, in comparison to honeycomb monoliths, ceramic foams provide intense radial
mixing as well as enhanced mass and heat transfer. Considering the above, solid
foams appear to be promising catalyst carriers; the number of researches still grows.

The solid foams were tested in different catalytic reactions like e.g. catalytic oxida-
tion of CO [4-7], Fisher-Tropsch synthesis [8], purification of waste gases and neutral-
ization of automotive emissions [9] or carbon dioxide reforming [10] as well as in
processes of partial oxidation of hydrocarbons [11-13], catalytic combustion [14], soot
removal reactions [15-17] or selective reduction of NO with ammonia [18, 19]. Many
of the foregoing literature reports that the solid foams give very interesting results in
comparison to commonly used reactor fillings like packed beds and monoliths: the
transfer intensity and the pressure drop decrease in the sequence: particles > foams >
honeycombs [9]; thus, foams offer advantageous mass transfer/pressure drop ratio in
comparison to other solutions [5, 7]. Moreover, foams ensure better radial mixing and
heat transfer than the honeycomb [5]. For fast processes limited by mass transfer,
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foams offer conversion similar to honeycombs but accompanied with significant re-
ductions of the reactor size [7].

The aim of this work is to study reactive behavior of ceramic foam covered with
active catalyst compared with the standard monolithic reactor. The reaction chosen
was the VOC (volatile organic compounds) combustion. The problem of VOC emis-
sions becomes crucial due to development of industrial hydrocarbons processing, es-
pecially aromatic ones. Catalytic combustion (or total catalytic oxidation) is perhaps
the most successful technology used to control VOC emissions. In this work, VOC
was represented by toluene. The possibility of using such catalytic VOC removal in
industrial processes requires application of a catalyst displaying low pressure drop due
to large flow of pollutants and sufficiently intense mass transfer [20]. The require-
ments can be met by the use of structured catalyst supports — ceramic monoliths or
foams, the former being most suitable where low pressure drop is mandatory. In com-
parison to honeycomb monoliths, ceramic foams provide intense radial mixing of the
reagents and enhanced mass transfer rates. This paper presents the results on the ce-
ramic foam morphology and catalytic activity of the foam supported catalyst in the
toluene combustion reaction.

2. EXPERIMENTAL

2.1. THE FOAM STUDIED

The open cell ceramic foam used was Vukopor S 20 PPI. The foam material
mainly bases on SiC with alumina admixture and is produced by Lanik s.r.o. and dis-
playing pore density 20 PPI (pores per inch). The morphological parameters of the
foam were obtained using microtomography method and are presented in Table 1.

Table 1. Morphological parameters of the foam obtained by microtomography
Tabela 1. Parametry morfologiczne piany uzyskane przy pomocy mikrotomografii

strut diameter, d,, mm 0.58
pore diameter, d,, mm 2.3

porosity, & 0.78
geometric area of foam, S,, m>m> 1073
PPIY/PPI° 20/9

Pores per inch: * — declared by the manufacturer, °— calculated according to pore diameter

2.2. CATALYST PREPARATION AND CATALYTIC TEST CONDITIONS

2.2.1. IMPREGNATION WITH ACTIVE PHASE

45 g of y-Al,O; (Puralox, Condea) were impregnated with an aqueous solution of
Mn(NO;),4H,0O and Cu(NO;),:2H,0 (both POCh, Gliwice). The concentration of
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manganese and copper salts was calculated to result with 10 wt% coverage (with re-
spect to Al,O;Puralox) of Mn/Cu oxides (molar ratio of Mn : Cu was 1:1). Prepared
aqueous slurry containing metal salts and Al,O;powder was mixed at room tempera-
ture until it was to dry, and then additionally dried at S00C for 60 minutes. After im-
pregnation and drying, material was transferred to a quartz container and calcined in a
stream of air at 550°C for 360 minutes.

2.2.2. WASHCOAT PREPARATION

The coating slurry was prepared by adding 5.6 g of boehmite (Disperal S, Sasol),
22.5 g of CuOx-MnOx@Puralox, deionized water and 4.3 ml of acetic acid (POCh,
Gliwice, 99.5%). Dry mass content in such prepared mixture was equal to 18%. The
slurry was ball-milled at 400 rpm for 48 hours.

2.2.3. CERAMIC FOAM SUPPORTED CATALYST PREPARATION

Commercial, 1.4 cm x 1.4 cm (diameter x height) cylindrical foam pieces
(Vukopor S 20 PPI) were used as a catalyst support which was covered by the pre-
pared coating slurry. The foam substrate was immersed for 1 minute into the washcoat
containing vessel. Next, the excess of the washcoat was removed by the air stream and
the foam elements were left for drying at room temperature for 24 hours. The final
step was calcination in air at 550°C for 360 minutes. The procedure of coating, drying
and calcination was repeated 2 times. Similar procedures were also applied for coating
the 100 cpsi (channels per square inch) cordierite monolith (Icm x lcm x 10cm) that
was chosen as a reference catalytic structure. The reason was to compare behavior of
the same catalyst deposited at alternative carriers to evaluate the carrier impact on the
catalytic reaction.

2.2.4. XRD MEASUREMENT

The powder diffractograms were collected and recorded using Panalytical X'PERT
PRO MPD diffractometer with CuKa radiation. Investigation and identification of the
crystalline phases were performed with PDF-4 data base.

2.2.5. CATALYTIC TESTS

Catalytic tests of toluene combustion were conducted in a quartz tubular reactor
equipped with glass saturator, mass flow controllers (Aalborg) and a heating unit (fur-
nace, controller and TC). The catalytic reactor operated under the steady state condi-
tions with toluene concentration equal to 2 g:m~ and GHSV=5000 h'. Toluene
oxidation reaction was investigated by means of GC-FID (Perkin-Elmer Clarus 500,
Elite-1 30m column) apparatus. Calibration of the GC signal was performed based on
gas mixtures of known composition.
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3. RESULTS

3.1. MORPHOLOGICAL PARAMETERS OF THE SOLID FOAMS

Based on the morphological parameters derived from the microtomography,
a problem of the PPI definition occurred. The foam studied - Vukopor S 20 PPI - has
the pore densities about 20 pores per inch (PPI) according to the manufacturers (Table
1). However, the PPI numbers derived from our own microtomography observations
significantly differ from the manufacturer’s declaration (cf. Table 1). Perhaps, the
definition of the PPI number used by various manufacturers is still not uniform, al-
though the foams have been produced for many years. This may lead to many misun-
derstandings, like e.g. unexpectedly low (or high) flow resistance and specific surface
area.

3.2. CATALYTIC TESTS
3.2.1. CATALYST PREPARATION

The highest stability of a washcoat slurry and, as a result, homogenous distribution
of all the slurry components is attained when forces of gravity and Brownian motion
are of equal magnitude. The smaller the dimensions of all the solid particles in a slurry
are, the lower the input of gravitational component (higher stabilization) is and, con-
sequently, the better the quality of obtained coating. The stability of a slurry can also
be improved by electrostatic interaction — it helps preserve Brownian motion when
particle dimensions are small and tend to stick. The electrostatic stabilization can be
tuned by the value of the Zeta potential, i.e. shift from /EP (isoelectric point) of the
slurry components (for y-Al,Os, IEP = 7.7) by changing the pH value of coating mix-
ture. In a classical work by Agrafiotis et al. [21] the region for highest stability (good
dispersion) of the y-Al,O; based slurry has been achieved for pH lower than 5 or
greater than 9. Therefore in our preparation process we decided to stabilize the slurry
within one of the highest Zeta potential regions and tune the pH at the level of 4.7 by
adding acetic acid. The ball milling process resulted with pseudo-plastic slurry (18%
solid content), i.e. viscosity decreased with increasing shear rate.

The apparent viscosity 1 =35 mPa-s of the obtained washcoat slurry enabled pene-
tration of both the ceramic foam cells and monolith channels. Dynamic Light Scatter-
ing (DLS) measurements and particle size analysis performed in aqueous suspensions
of the analyzed slurry revealed that washcoat slurry constitute particles predominantly
with diameters of 0.1pm and 1 pm (d90 < Sum) (Fig. 1). Moreover, just two cycles
(coating, drying and calcination) resulted with 9-10 wt% of coverage (with respect to
the foam support). The SEM and microtomography images of the ceramic foam coated
with the layer of active phase are presented in Fig. 2.
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Fig. 1. Particle size distribution in washcoat slurry
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Fig. 2. A— SEM and B — microtomography images of ceramic foam coated with catalyst
Rys. 2. Obrazy: A - SEM i B - mikrotomograficzny piany ceramicznej pokrytej katalizatorem
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Fig. 3. XRD powder pattern of the calcined wahscoat slurry with essential reflexes: Al,O; (square),
Mn,0s (triangle), CuO (diamond)
Rys. 3. Widmo XRD wyprazonej zawiesiny katalizatora z najwazniejszymi refleksami: Al,O; (kwadrat),
Mn,0; (tréjkat), CuO (romb)
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The XRD data show the most pronounced presence of Al,O5 support phase in the
catalyst washcoat prepared (Fig. 3). The analysis of the powder pattern revealed the
presence of Mn,Oj; (cubic, Ia-3) and CuO (monoclinic, C2/c) oxide phases in the cal-
cined washcoat material. The absence of strong X-ray reflexes connected to those
crystalline oxides may indicate good dispersion of an active phase in a ceramic sup-
port. Presence of the Mn and Cu atoms within the active phase of the catalyst prepared
has also been confirmed by SEM-EDX measurement (not shown here) — giving atomic
percent ratio of 1 : 1 (Mn:Cu).

3.2.2. CATALYTIC ACTIVITY

Toluene conversion (X,,) was calculated according to the formula typical for dif-
ferential reactor:

. —C,
= ol,in tol,out . ]OOOA (1)

tol,out

where C,; ;, and Cy,; ., are the inlet and outlet concentration of toluene, respec-
tively. Fig. 4 shows the catalytic activity of both foam and monolith supported cata-
lysts in toluene combustion reaction. Differences in toluene conversions for both

supported catalyst are clearly visible.
100
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Fig. 4. Catalytic activity of foam and monolith supported catalysts in toluene combustion
Rys. 4. Aktywnos¢ katalizatora naniesionego na piane i monolit w reakcji dopalania toluenu

Up to the reaction temperature of 300°C both supported catalysts show similar
catalytic activity with 18.8% conversion for the foam based catalyst and 16.7% for the
monolith based one. However, for reaction temperatures higher than 325°C the differ-
ences are more pronounced. Comparison of both T50 and T 90 values (temperatures
recorded for 50% and 90% conversion levels, estimated assuming linear correlation
between conversion and reaction temperature in the region analyzed) are given in Ta-
ble 2.
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Table 2. T50 and T90 values for both types of supported catalysts
Tabela 2. Wartosci T50 i T90 dla obu badanych katalizatorow

Foam supported catalyst Monolith supported catalyst
T50 335.8 346.8
T90 385.4 397.9

It is clearly visible that CuOx-MnOx mixed oxide catalyst supported on ceramic
foam exhibits higher catalytic activity, about 11°C lower for both T50 and T90 tem-
peratures, in the oxidation reaction studied. In the catalytic oxidation of toluene, the
reaction rate can be based on the simple kinetic model and can be expressed as:

Vzk' ;:)['Cgl_, (2)

In this case (practical application) the concentration (partial pressure) of oxygen is
much higher than the concentration of volatile organic compound and can be consid-
ered as constant. Thus, the observed rate will depend only on the toluene concentra-
tion. For experiments carried out at steady state conditions (i.e. toluene concentration
kept at constant level), the apparent activation energies of the investigated reaction are
determined from the /n(r) data. The rate of the oxidation reaction was calculated as

r=X /(W;’at/Eol,in) (3)

tol

where F,;,, is the inlet molar flow rate of toluene and W, is the weight of the
catalyst (weight of the washcoat layer in this case) used in the reactor. Figure 13 pre-
sents kinetic data — rate of the reaction (A) and Arrhenius plots for solid foam (B) and
monolith (C).

Both, CuOx-MnOx@foam and CuOx-MnOx@monolith catalysts exhibit compa-
rable rates of conversion of toluene within the temperature range 250-325°C (Fig. 5A).
At reaction temperature of 350°C, the toluene conversion rate is about 20% over foam
supported catalyst than over monolith supported one, indicating its better catalytic
performance.

The apparent activation energies obtained from Arrhenius plots (Figs 5B, C) range
from 58.4 kJ-mol™ (ceramic foam catalyst) to 69.1 kJ-mol™ (monolith) and are within
domain reported in the literature: 37-150 kJ-mol™ [21, 22]. In the latter case, higher
activation energy is slightly compensated by a pre-exponential factor In4=21.3 for
monolith and In4=19.1 for foam. The higher pre-exponential factor for monolith sup-
ported catalyst can be explained when we consider the geometrical area of both sup-
ports. Having comparable level of coverage with washcoat and the same type of active
sites present in both catalyst samples, higher geometrical surface area of monolith (ca.
1300 m>m™) makes the collision of reagents with the catalyst active sites more fre-
quent than for the foam case (1073 m*m™).
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Fig. 5. Kinetics of toluene oxidation: A — reaction rate; B — Arrhenius plots (foam); C — Arrhenius
plots (monolith)
Rys. 5. Kinetyka dopalania toluenu: A - szybko$¢ reakcji; B - wykres Arrheniusa (piana); C - wykres
Arrheniusa (monolit)

Regarding Arrhenius plot for monolith catalyst (Fig. 5C), the line tends to bend for
higher temperatures. Consequently, the activation energy for higher temperatures is
slightly smaller than for the lower ones. This can be the result of the mass transfer
resistance between catalyst surface and flowing fluid. Such phenomenon doesn’t ap-
pear for solid foam catalyst (cf. Fig. 5B) showing more intense mass transfer com-
pared with the monolith. Indeed, monoliths display rather moderate transfer intensity,
usually lower than the foams; this can reduce the overall process rate especially for

fast catalytic reactions at elevated temperatures, as was also discussed in our former
study [22].

3. CONCLUSIONS

Open cellularceramic foam with the Mn-Cu oxide reaction catalyst deposited was
experimentally tested to evaluate its performance in the VOC combustion reaction.
VOC was represented by toluene vapour in an excess of air. The Mn-Cu oxide catalyst
was washcoated from slurry solution at the ceramic foam studied. For comparison, the

same catalyst, using the same washcoating procedure, has been deposited at the classic
100 cpsi ceramic monolith.
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As judged from the microtomography and SEM pictures (Fig. 2), almost all exter-
nal surface of the foam is covered by the catalyst layer. However, the layer is not per-
fectly tight, both tomography and SEM show many small cracks. The cracked catalyst
layer may significantly limit the foam catalyst activity.

Catalytic tests of toluene combustion proved satisfactory performance of the foam
supported catalyst. At higher temperatures, the toluene conversion was elevated by
about 20% for solid foam compared to monolith despite lower geometric surface area
of the foam (by ca. 25%). The Arrhenius plots presented (Figs. 5B, C) suggest that
better conversion for the foam catalyst may be attributed to higher mass transfer inten-
sity of the foam-based reactor.

SYMBOLS - OZNACZENIA

A —pre-exponential term in Arrhenius equation, m*-kg™'-s!
stata przedwyktadnicza w réwn. Arrheniusa
C —reactant concentration, mol-m™
stezenie reagenta
d,, d, —dimension of foam’s pore, strut respectively, m
srednica odpowiednio poru lub mostka piany
E, —activation energy, kJ-mol!
energia aktywacji
Fro in —inlet toluene molar flow rate, mol-s™
wlotowy molowy strumien toluenu
mn —exponents in eq. (2)
wyktadniki w rown. (2)
r —reaction rate, mol-kg'1~s'1
szybkos¢ reakcji
T —temperature, K
temperatura
S, —catalyst specific surface area, m>-m™
powierzchnia wlasciwa katalizatora
Wt —catalyst weight, kg
masa katalizatora
X —conversion
konwersja
£ —porosity
porowatos¢

SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS - INDEKSY DOLNE I GORNE

tol —refers to toluene
dotyczy toluenu
in, out —denotes reactor inlet or outlet, respectively

dotyczy odpowiednio wlotu lub wylotu reaktora
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LUKASZ MOKRZYCKI®, JOANNA LOJEWSKAS, ANDRZEJ KOLODZIES™!

DOPALANIE LOTNYCH ZWIAZKOW ORGANICZNYCH NA KATALIZATORZE NANIESIONYM
NA PIANIE CERAMICZNE]J

Zasadniczymi typami heterogenicznych reaktorow katalitycznych sa reaktor ze ztozem usypanym [1]
i reaktor monolityczny [2]. Pierwszy z nich wykazuje zadowalajaco intensywny transport ciepta i masy,
lecz znaczne opory przeptywu mediow i ograniczong efektywnos$¢ katalizatora wskutek oporow dyfuzji
wewnetrznej. Monolit posiada niewielkie opory przeplywu i znaczng efektywnos$¢ katalizatora, lecz
wspolczynniki transportu ciepta i masy sa niewielkie, niewystarczajace dla szybkich reakcji. W poszuki-
waniu optymalnych wypetien katalitycznych rozwazane sa m.in. piany state [3] oferujace znaczng po-
wierzchni¢ wlasciwa, duza porowato$¢ (stad niewielkie opory przeptywu) oraz zadowalajaca
intensywno$¢ proceséw transportowych. Celem pracy jest ocena funkcjonowania piany ceramicznej
z naniesionym katalizatorem w reakcji dopalania lotnych zwigzkéw organicznych (LZO), reprezentowa-
nych tu przez toluen, i porownanie katalizatora naniesionego na pian¢ z takim samym katalizatorem
naniesionym na standardowy monolit ceramiczny.

Badang piang byt Vukopor S 20 PPI (PPI — liczba poréw na cal); parametry geometryczne podano
w tabeli 1. Material piany zawiera gléwnie SiC oraz Al,O;. Dla naniesienia na nig katalizatora y-Al,O3
(Puralox) impregnowano wodnym roztworem Mn(NO;),-4H,O i Cu(NOj3),2H,0. Stosunek Mn/Cu wy-
nosit 1:1. Sporzadzono zawiesing Puraloxu (CuOx-MnOx@Puralox) z dodatkiem bohemitu. Zawiesing
naniesiono na piang Vukopor S 20PPI oraz dla poréwnania na monolit ceramiczny 100 cpsi (kanatow na
cal kwadratowy) przez dwukrotne zanurzenie, suszenie i koncowa kalcynacje. Przeprowadzono badania
dyfraktometryczne (XRD) katalizatora oraz analiz¢ ziarnowa zawiesiny, okreslono tez jej lepkos¢ pla-
styczna. Przygotowane katalizatory, naniesione na monolit i pian¢, poddano badaniom w reakcji dopala-
nia toluenu w strumieniu powietrza w reaktorze rurowym.

Podczas prowadzonych badan mikrotomograficznych morfologii badanych pian stwierdzono rozbiez-
nos¢ pomiedzy wartoscia PPI podana przez producenta a wynikajaca z wlasnych pomiardéw. Jest to za-
pewne wynik odmiennych definicji liczby PPI, problem czgsto spotykany dla pian statych.

Analize ziarnowa zawiesiny katalizatora przedstawiono na rys. 1; dominujace $rednice ziaren to ok.
0,Imm i Imm. Lepko$¢ zawiesiny okreslono na 35 mPas. Pokrycie piany oceniono metoda wagowa na
9% - 10% masowych w stosunku do piany stalej. Obrazy piany z naniesionym katalizatorem — wykonane

skaningowa mikroskopia elektronowa (SEM) i mikrotomogratia komputerowa przedstawiono na rys. 2.
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Na rys. 3 przedstawiono widmo XRD katalizatora na pianie Vukopor. Stwierdzono obecno$¢ faz katali-
tycznych Mn,03 i CuO, jednak refleksy sa mato intensywne, co moze by¢ wynikiem dobrej dyspersji Mn
i Cu. Stwierdzono sygnat pochodzacy od Al,O; nosnika (piany).

Wiyniki konwersji toluenu, obliczonej wzorem (1), dla katalizatora pianowego i monolitu przedsta-
wiono na rys. 4. W tabeli 2 podano wartosci temperatur T50 i T90 (temperatur odpowiadajacych konwer-
sji odpowiednio 50% i 90%). Powyzej temperatury 300°C widoczna jest wigksza konwersja na pianie,
zapewne wynikajaca z intensywniejszego transportu masy dla pian, istotnego w zakresie szybszego prze-
biegu reakcji. Szybko$¢ reakcji odnoszono do masy katalizatora, obliczano ja wzorem (3) i korelowano
rownaniem (2) z zatozeniem pierwszego rzedu wzgledem toluenu i zerowego wzgledem tlenu (znaczny
nadmiar). Szybkos¢ reakcji w funkeji temperatury oraz wykresy Arrheniusa dla piany i monolitu zesta-
wiono na rys. 5. Energia aktywacji dla piany wyniosta 58,4 kJ-mol™" a dla monolitu 69,1 kJ-mol™. Po-
wierzchnia wlasciwa piany wynosita 1073 m®>m™ a monolitu 1300 m”*m™.

Na podstawie obrazéw SEM i tomografii stwierdzono, ze naniesiona warstwa katalityczna pokryta
prawie cata powierzchni¢ piany (rys. 2), lecz wykazywata wiele pgknie¢. Potwierdza to analiza XRD: piki
od tlenkow Mn i Cu s3 stosunkowo stabe, za to wyraznie widoczny jest tlenek glinu z materiatu piany.
Badania reakcyjne wykazaty zadowalajace funkcjonowanie katalizatora naniesionego na piang: powyzej
300°C zapewniat on konwersje lepszg, niz monolit, prawdopodobnie wobec intensywniejszego transportu
masy reagentéw do powierzchni katalizatora.
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OCZYSZCZANIE POWIETRZA Z DWUSKELADNIKOWE]J
MIESZANINY LOTNYCH ZWIAZKOW ORGANICZNYCH
W BIOREAKTORZE STRUZKOWYM

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

Badano eksperymentalnie efektywno$¢ procesu oczyszczania powietrza z mieszaniny dwoch lotnych
zwigzkow organicznych, styrenu i p-ksylenu. Eksperymenty prowadzono przez okres 248 dni w instalacji
pilotowej bioreaktora struzkowego, pracujacego przy wspotpradowym przeptywie gazu i cieczy, zmienia-
jac w szerokim zakresie st¢zenia obu substancji organicznych w powietrzu doprowadzanym do bioreakto-
ra. Dla testowanego zakresu zmian parametrow ruchowych bioreaktora uzyskano zadowalajaca
efektywno$¢ procesu: stopien konwersji styrenu zmieniat si¢ w zakresie 80-95%, a trudnego do biodegra-
dacji p-ksylenu w zakresie 40-55%.

Stowa kluczowe: bioreaktor struzkowy, styren, p-ksylen

The efficiency of the process of air purification from the mixture of two volatile organic compounds
(styrene and p-xylene) was experimentally tested. The experiment was carried out for 248 days in a pilot
installation of a trickle-bed bioreactor, operating at co-current gas and liquid flow, changing in a wide
range the concentrations of both organic substances in the air supplied to the bioreactor. Satisfactory
efficiency of the process was obtained for the tested range of changes of the operational parameters:
styrene conversion changed within the range of 80-95%, and the difficult to biodegradation p-xylene in
the range of 40-55%.

Keywords: trickle-bed bioreactor, styrene, p-xylene

1. WPROWADZENIE

Intensywny rozw¢j przemystu skutkuje systematycznym wzrostem ilosci zanie-
czyszczen emitowanych do powietrza atmosferycznego, miedzy innymi lotnych
zwigzkow organicznych (LZO). Zwiazki te tatwo przedostajg si¢ do atmosfery i roz-
przestrzeniaja, stanowiac problem zaréwno w miejscu ich powstania, jak i na znacz-
nym obszarze wokot zrodet emisji. Ich obecnos¢ w srodowisku pogarsza ogélny stan
atmosfery i sprzyja formowaniu si¢ smogu fotochemicznego [1]. Dlatego w przypadku
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zanieczyszczen powietrza LZO najlepiej zastosowaé odpowiednie metody zaradcze
bezposrednio u zrédta emisji.

Z danych KOBIZE [2] wynika, ze w ostatnich latach w Polsce ilo$¢ emitowanych
do atmosfery niemetanowych zwiazkéw organicznych (NMLZO) wynosita ~630 Gg.
Sposrdd Zrodet stacjonarnych, najwickszy udzial w tej emisji majg procesy, w ktorych
stosowane sg rozpuszczalniki (~33%), $rodki transportu i urzgdzenia napedzane silni-
kami spalinowymi (28,7%), procesy spalania poza przemystem (~17,4%), procesy
produkcyjne (10,5%) oraz wydobycie i dystrybucja paliw (~6%).

Podstawowym kryterium wyboru technologii oczyszczania powietrza powinno by¢
stezenie zanieczyszczenia w strumieniu zanieczyszczonego gazu i wielkos$¢ tego stru-
mienia. Jesli stezenie to jest duze, rozwazy¢ mozna zastosowanie metod, umozliwiaja-
cych odzyskanie LZO. W przypadku emisji znacznych objetosci gazow o niewielkim
stezeniu zanieczyszczenia nalezy wzia¢ pod uwage koszty inwestycyjne i operacyjne
procesu. Na rys.1 zestawiono technologie stosowane w procesach oczyszczania po-
wietrza z LZO [3].

Metody usuwania LZO ze strumienia gazu

Eliminacja Odzyskiwanie
. i . : : Separacja
Biofiltracja Utlenianie Absorpcja Kondensacja menibranowa
Utlenianie Utlenianie H
termiczne katalityczne Adsorpcja
Adsorpecja na Ardsnl)rpc_]a na
zeolitach weew
aktywnym

Rys. 1. Zestawienie technologii wykorzystywanych do oczyszczania powietrza z LZO
Fig. 1. The list of technologies used to purify air from VOC

Schenk i1 wsp. [4] przeprowadzili analizg¢ kosztow i zapotrzebowania na energi¢
technologii klasycznych i takich, w ktorych stosowane sg metody biodegradacji LZO
w gazach odlotowych (Tabela 1). Przeanalizowali rowniez takie wskazniki jak: zuzy-
cie odczynnikow, zuzycie energii, koszty inwestycyjne i operacyjne oraz powierzchnie
zajmowane przez instalacje.

Przedstawione w Tabeli 1 poréwnanie wskazuje, ze w przypadku emisji duzych
strumieni gazu, zawierajagcych niewielkie ilosci LZO, uzasadnione ekonomicznie jest
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zastosowanie metod biologicznych oczyszczania powietrza. Metody te posiadaja sze-
reg zalet: sa na ogdt wzglednie proste, tanie w eksploatacji, fatwe w obstudze, a przede
wszystkim przyjazne dla $rodowiska, bowiem nie generuja zadnych produktow
ubocznych, ktore trzeba deponowaé. Nalezy podkresli¢, ze w metodach biologicznych
zanieczyszczenie nie jest jedynie przesuwane z gazu do ciata statego (adsorpcja) lub
cieczy (absorpcja), lecz rozktadane do ditlenku wegla i wody. Metody biologiczne
majg roOwniez pewne ograniczenia: usuwane zanieczyszczenie musi by¢ podatne na
rozktad biologiczny i rozpuszczalne, nawet stabo, w wodzie, natomiast oczyszczany
gaz musi mie¢ temperature, gwarantujacg aktywnos$¢ mikroorganizméw bioracych
udzial w procesie i nie zawiera¢ sktadnikow trujgcych dla mikroorganizmow. Ponadto,
jak wykazali Estrada i wsp. [5], w metodach biologicznych zuzywana jest stosunkowo
duza ilos¢ wody, niezbednej dla prawidtowego przebiegu proceséw biologicznych.

Tabela 1. Koszty inwestycyjne i operacyjne oraz zuzycie energii w réznych technologiach oczysz-
czania gazow [4]

Table 1. Investment and operational costs as well as energy consumption in various technologies of
gas purification [4]

Technologie klasyczne
Koszty Zapotrzebowanie
Rodzaj technologii inwestycyjne Koszty operacyjne na energi¢
1000 € kWh'1000m™h
34,5
Separacja ) B . 250+300
dla instalacji <50 €1000m™"h
membranowa .
200m™h’
Kondensacja 0,5+15 b.d b.d
, . 10+15 kg kW'
Kriokondensacja 400 ) 70
dla ciektego azotu
Adsorpcja —
) 1050 zakup wegla aktywnego b.d
wegiel aktywny
Absorpcja 2+25 personel - 5 000+8 000 €1ok! 0,2+0,5
Spalanie termiczne, 10+45 <1000 € rok'1000m™h 3+8
regeneracyjne, 1050 3 00014000 € rok 1000m™h -
rekuperacyjne 20+40 1000€ € rok' 1000m™h 1,5+2,25
Dopalanie katalityczne 10+80 2 500+20 000€
rekuperacyjne 1050 b.d. 1+2
regeneracyjne 25+89 3 500+ 12 000€
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Procesy biofiltracji

1000 € 1000m™h

<200€'m materialu do
Biofiltr 8+14 niskie
filtracji, koszt wody

Bioskruber 6+20 odczynniki, personel 0,2-0,5
Bioreaktor

1030 odczynniki <1
struzkowy

Ten niekorzystny wskaznik mozna zmniejszy¢ poprzez zamknigcie obiegdw wod-
nych lub wykorzystujac zuzyte wody procesowe np. do przygotowania kompostu [6].

Procesy biologicznego oczyszczania powietrza prowadzone s3 najczescie]
w biofiltrach i bioskruberach [4], cho¢ w ostatnich latach coraz wigksza popularnosé¢
zdobywaja bioreaktory struzkowe (ang. trickle-bed bioreactor, TBB). Zaleta TBB sa
nie tylko niskie koszty inwestycyjne i operacyjne tej technologii, ale przede wszyst-
kim znacznie lepsza, w porownaniu z biofiltrem, mozliwo$¢ kontroli warunkéw pro-
wadzenia procesu (np. utrzymania odpowiedniego pH uktadu, co umozliwia
biodegradacje substancji wytwarzajacych kwasne produkty, utrzymanie odpowiednie-
go sktadu pozywki krazacej w ukladzie, do ktérej dodawaé mozna sktadniki odzywcze
i roztwory buforowe) [7].

2. CHARAKTERYSTYKA USUWANYCH LZO

Testy pilotowej instalacji bioreaktora struzkowego przeprowadzono na powietrzu
zanieczyszczonym mieszaning styren/p-ksylen, o roznym stezeniu obu substancji.

Styren to surowiec do produkcji tworzyw styrenowych (polistyreny ogoélnego
przeznaczenia) oraz polistyrenu do spieniania, stosowanego do produkcji styropianu.
SYNTHOS S.A. w Oswigcimiu produkuje w ciggu roku ~50 tys. ton polistyrenu oraz
~80 tys. ton polistyrenu do spieniania. W 2008 roku wyprodukowano w $wiecie ponad
30 mln ton styrenu, a zapotrzebowanie na ten surowiec rosnie ~3% rocznie. Styren
dziala draznigco na blony sluzowe oczu, jamy ustnej i uktadu oddechowego, a chro-
niczny kontakt z parami styrenu powoduje bol glowy, depresje i obwodowe neuropa-
tie. Ponadto, pierwszym metabolitem w szlaku rozktadu styrenu w watrobie jest
rakotworczy tlenek styrenu [9].

Ksyleny (dimetylobenzeny) wystepuja w wielu produktach takich jak farby, lakie-
ry, kleje, spoiwa, tusze, srodki czyszczace i odttuszczajace, benzyna. Sg one rowniez
stosowane przy produkcji wielu tworzyw i wiokien syntetycznych. Naturalnym zro-
dlem ksylenoéw jest ropa naftowa i smota weglowa, stad praktycznie cata produkcja
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tych zwigzkoéw jest zlokalizowana w przemysle rafineryjnym i petrochemicznym.
Zatrucia parami ksylenu wystepuja przede wszystkim w miejscach, w ktorych jest on
stosowany jako rozpuszczalnik (lakiernie, poligrafia, budownictwo). Jego wdychanie
powoduje depresje centralnego uktadu nerwowego, nudnosci, wymioty i bole gtowy
[10]. Przemystowa, roczng emisj¢ ksylendw do atmosfery szacuje si¢ w USA na 57
tys. ton, a w Kanadzie na 96 tys. ton, z czego 58% zwigzane jest z uzyciem rozpusz-
czalnikéw, a 39% z eksploatacja samochodow [11]. W Japonii przemyslowa, roczna
emisja ksylendw do atmosfery szacowana jest na ~48 tys. ton [12]. Okoto 10-22%
produkowanego ksylenu wykorzystuje sie do wzbogacania paliw. Ze wzgledu na staba
rozpuszczalno$¢ w wodzie 1 znikoma adsorpcje w glebie, jedynie ~1% ksylenow
wprowadzanych do srodowiska znajduje si¢ w wodzie lub w glebie, reszta przechodzi
do atmosfery. Ze wzgledu na toksyczne dziatanie i obnizanie komfortu zycia (przykry,
draznigcy zapach) obie substancje umieszczone zostaly przez US EPA (Environmental
Protection Agency) — Clean Air Act 1990 — na liScie 189 najbardziej uciazliwych za-
nieczyszczen powietrza.

Tak powszechne 1 duze ilo§ciowo wykorzystanie wybranych substancji znaczaco
wplywa na wielko$¢ ich emisji do atmosfery. Stad konieczno$¢ poszukiwania ekono-
micznie uzasadnionych metod oczyszczania duzych strumieni powietrza, zanieczysz-
czonego niewielka ilosciag wspomnianych powyzej LZO.

Przedmiotem niniejszej pracy jest proces oczyszczania powietrza z wybranej mie-
szaniny LZO (styren/p-ksylen), prowadzony w bioreaktorze struzkowym w skali pilo-
towej. Konstrukcja tego reaktora stanowi polaczenie biofiltra i bioskrubera. Podobnie
jak w biofiltrze, wewnatrz reaktora znajduje si¢ ztoze, na ktorym osadzone sg mikro-
organizmy. Podobnie jak w bioskruberze, ciecz jest recyrkulowana w uktadzie, ale —
w przeciwienstwie do bioskrubera — w TBB procesy transportu zanieczyszczenia
z gazu do cieczy i biodegradacji prowadzone sa w jednym aparacie. W literaturze
znane s3 przypadki, gdy zmiana chemicznego skrubera na bioreaktor struzkowy
w znacznym stopniu obnizyta koszty eliminacji LZO i siarkowodoru [8].

3. INSTALACJA DOSWIADCZALNA I OPIS PROCESU

Badania procesu oczyszczania powietrza z mieszaniny styren-p-ksylen przeprowadzo-
no w pilotowej instalacji, ktérej schemat przedstawiono na rys. 1. Zasadniczym ele-
mentem instalacji byt bioreaktor struzkowy, w ktorym zanieczyszczone powietrze
ptynie w dot, wzdluz warstwy inertnego wypetnienia, pokrytego warstwa aktywnego
biofilmu. Wspotpradowo z gazem rozprowadzany jest po wypetnieniu roztwor soli
mineralnych, ktoérego zadaniem jest dostarczenie mikroorganizmom substancji, nie-
zbednych dla ich prawidlowego funkcjonowania (zrédla azotu, fosforu i mikroelemen-
tow). Roztwor, stosowany w przedstawianych badaniach, zawieral w jednym litrze
destylowanej wody: 0,2 g EDTANa, x 2H,0; 0,58 g MgSO,4 x 7H,0; 0,05 g CaCly;
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0,002 g FeSO4 x 7TH,0; 1 g (NH4),SOq; 3.4 g KH,PO4; 4,5 g Na,HPO,4 x 12H,0 oraz
pierwiastki §ladowe.

Wspotpradowy przeptyw gazu i cieczy umozliwia oczyszczanie duzych strumieni
gazu, bez obawy spowodowania zachtystywania, stanowiacego kres prawidtowej pra-
cy uktadu. Wielko$¢ zaprojektowanego aparatu determinuja dwa parametry: czas
przebywania gazu w ztozu (ang. empty bed residence time, EBRT) i wielko$¢ stru-
mienia oczyszczanego powietrza. Dla substancji trudno biodegradowalnych, takich jak
pierscieniowe weglowodory np. styren, ksylen, zalecany czas przebywania gazu
w ztozu powinien by¢ nie mniejszy niz 30 s. Przy zatozonym, maksymalnym strumie-
niu oczyszczanego powietrza (100 m*h™), daje to objetosé ztoza ~ 1,70 m’.

Biorac ponadto pod uwagg zalecany stosunek wysokosci warstwy wypetnienia do
$rednicy kolumny, wynoszacy 5:3 [13], zaprojektowano bioreaktor struzkowy
o §rednicy wewnetrznej D = 1,084 m i wysoko$ci warstwy wypelienia Hy, = 1,81 m.
Kolumna wykonana zostata z polerowanej stali nierdzewnej. Warstwe wypelnienia
podzielono na 3 sekcje, w ktoérych wypetnienie, polipropylenowe pierscienie Ralu
firmy Raschig GMBH o $rednicy d = 50,8 mm (a = 110 m**m”, € = 0,95) spoczywaly
na stalowych rusztach wykonanych z ptaskownikow.

Wszystkie eksperymenty prowadzono w temperaturze 30°C i przy pH srodowiska
rownym 7.

W czasie pracy instalacji, raz na dobe, mierzono:

— stezenia LZO w strumieniu gazu doptywajacego do dystrybutora i opuszczajace-
go reaktor (chromatograf Varian 450 GC, wyposazony w kolumng CP-WAX 52CB
i detektor FID). Probki gazu pobierano z portow usytuowanych na wlocie i wylocie
gazu z bioreaktora. Kapilary doprowadzajace probki gazowe do chromatografu stabi-
lizowano termicznie. Analizy chromatograficzne prowadzono w ilosci 10 powtorzen.

W trakcie prowadzenia procesu monitorowano:

— stezenie mikroorganizmow w recyrkulujacej cieczy (pomiar absorbancji zawiesi-
ny przy dtugosci fali A=550 nm).

— stezenie azotu i fosforu w cyrkulujgcym roztworze (sonda ISEmax CAS40D oraz
testy firmy HACH (metoda kolorymetryczna)).

—stezenie ditlenku wegla w powietrzu opuszczajacym bioreaktor (chromatograf
Varian 450 GC).

—stezenia LZO w cieczy cyrkulujacej w instalacji.

Analize prowadzono z uzyciem chromatografu gazowego Varian 3800, wyposazo-
nego w autosampler, kolumne CP-WAX (hel jako gaz nosny) i detektor FID. Probki
cieczy pobierano okresowo strzykawka, poprzez septy umieszczone na bocznikach.

Warto$ci: nat¢zenia przeptywu obu faz, temperatury w oznaczonych na schemacie
punktach instalacji, pH i ilo$¢ rozpuszczonego tlenu w roztworze, w zbiorniku (10),
spadek cisnienia gazu na ztozu byly rejestrowane ,,on-line” w pamigci komputera
i regulowane automatycznie.
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Instalacja byta dwukrotnie sterylizowana. Wstepna sterylizacj¢ prowadzono przez
24 godziny wodg o temperaturze 95°C, a nastepnie przez 48 godzin powietrzem
o temperaturze 110°C.

Rys. 2.Schemat instalacji badawczej

1) dmuchawa z falownikiem, 2) zawory, 3) nagrzewnica powietrza, 3a) nagrzewnica recyrkulujacej
cieczy 4) filtry, 5 i 5a) przeptywomierze gazowe, 6) odparowywacz, 6a) pompa dozujaca LZO, 7) mie-
szalnik, 8) zbiornik z r-rem soli mineralnych, 9) odkraplacze, 10) zbiornik recyrkulujacej cieczy, 11)
poziomowskaz, 12) pompa cieczy z falownikiem 13) przeptywomierze cieczy, 14) pompki dozujace r-ry
KOH i KH,POy, 15) zraszacz, 16) zawor spustowy, 17) pompa, 18) elektrozawory, P- pomiar cienienia,
T- pomiar temperatury, pH — pomiar pH, pO, — pomiar O,, GC — migjsce poboru probek do analizy
chromatograficznej, R - ruszt wypetnienia, W- wziernik, — faza ciekla, — faza gazowa; Al; A2; A3;
A4; - obszary wymagajace automatycznej regulacji.

Fig. 2. Schematic diagram of the experimental set-up.

1) blower with inverter, 2) valves, 3) heater of air, 3a) heater of recycling liquid, 4) filters, 5, 5a) gas
flowmeters, 6) vaporizer, 6a) VOC metering pump, 7) mixer, 8) tank of mineral salt solution, 9) catch-
drop, 10) tank of recycling liquid, 11) level indicator, 12) liquid pump with inverter, 13) liquid
flowmeters, 14) metering pumps for KOH and KH,PO, solutions, 15). sprinkler, 16). draining valve, 17)
pump, 18) electromagnetic valves, P — pressure measurement, T — temperature control, pH — measure-
ment of pH in solution, pO, — measurement of O,, GC — sampling for chromatographic analysis, R — grid
of packing, W — sight-glass, — liquid phase,— gas phase, Al; A2; A3; A4 — zones requiring automat-
ic control.
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4. WYNIKI DOSWIADCZEN

Pierwszym etapem testow byla immobilizacja mikroorganizmoéw na zlozu. Ponie-
waz w przeprowadzonych wstepnych testach laboratoryjnych nie uzyskano poje-
dynczego szczepu, ktory bylby zdolny biodegradowaé efektywnie obie substancje,
postanowiono unieruchomi¢ na wypetnieniu dwa szczepy. Byly to: szczep Pseudomo-
nas sp. E-93486, ktory nie posiada zdolnosci wykorzystywania ksylenu jako zrodta
wegla, ale degraduje styren, oraz szczep Pseudomonas putida mt-2, rozkladajacy
p-ksylen. Oba szczepy pochodzity z VIT Collection (Finlandia). W hodowlach okre-
sowych wyznaczona zostata kinetyka reakcji biodegradacji styrenu i p-ksylenu przez
wybrane mikroorganizmy.

Aby unieruchomi¢ materiat biologiczny na wypetieniu, zbiornik (10) wypetniano
zawiesing ~ 50 dm® zaadaptowanych do usuwanych zanieczyszczen mikroorganizméw
i recyrkulowano ja przez zloze, przy rownoczesnym zasilaniu bioreaktora powietrzem
z niewielkg iloscig (~0,1 g-m™) obu substratow. Opracowana procedura immobilizacji
okreslata tempo zmian st¢zenia zanieczyszczen w dozowanym powietrzu oraz moment
zakonczenia immobilizacji.

Uktad pomiarowy z trudem adaptowal si¢ do utylizowanych zanieczyszczen,
szczegodlnie do p-ksylenu. Poniewaz stopien konwersji p-ksylenu byl bardzo niski
i obnizat si¢ w miare uptywu czasu, zdecydowano si¢ na uzupetienie materiatu biolo-
gicznego bakteriami Pseudomonas putida mt-2, utylizujacymi p-ksylen. Procedure
powtarzano trzykrotnie i dopiero po ~70 dniach uzyskano w miarg stabilng prace
uktadu i stopien konwersji p-ksylenu w granicach ~40-50%, przy stgzeniu w gazie
doprowadzanym do bioreaktora zmienianym w zakresie 0,3 — 1 g-m” (rys. 3). Linie
pionowe na rys. 3 i 4 oznaczajg dni wymiany roztworu soli mineralnych; procedure te
powtarzano zawsze przed zmiang parametréw operacyjnych (stezen LZO w powie-
trzu).

Stopien konwersji drugiego z utylizowanych substratow, styrenu, od poczatku pro-
cesu byl w miarg stabilny i, w zalezno$ci od obcigzenia ztoza, wahat si¢ w granicach
80-95%. Dopiero gdy stgzenie p-ksylenu w gazie doprowadzanym do reaktora zwigk-
szono do ~1g'm™ (170-180 dzien testu), zaobserwowano postepujacy spadek stopnia
konwersji styrenu (rys. 4).
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Rys. 3. Zmiany stezenia p-ksylenu na wlocie i wylocie z reaktora oraz stopnia konwersji p-ksylenu
w czasie procesu biodegradacji mieszaniny styren- p-ksylen
Fig. 3. Changes of p-xylene concentrations at inlet and outlet of the reactor and conversion degree p-
xylene during the biodegradation process of styrene/p-xylene mixture
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Rys. 4. Zmiany stezenia i stopnia konwersji styrenu w procesie biodegradacji mieszaniny styren-
ksylen

Fig. 4. Changes of styrene concentrations at the inlet and outlet of the reactor and styrene conversion
degree during the biodegradation process of the styrene-xylene mixture



86 R.SARZYNSKI i inni

Opracowano schemat obliczen podstawowych danych procesowych, ktorymi —
migdzy innymi — byly:
— sprawno$¢ oczyszczania powietrza (EC, elimination capacity), zdefiniowana zalez-
noscia:

cy-cl
EC=—%_ "¢ (1)
Tg
gdzie 7, to Sredni czas przebywania gazu w zlozu,
VW
r= 2)

— obciazenie ztoza zanieczyszczeniem (PL’ i PL", pollutant load) obliczane z zalezno-
$ci:

CO,H
P =2 3)
Tg
— stopien konwersji K, definiowany jako:
0 H
K="2"% 00y 4
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Na rysunku 5 przedstawiono wyniki badan w postaci zaleznosci EC = f(PL").
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Rys. 5.Wykres zalezno$ci sprawnosci oczyszczania powietrza od obcigzenia ztoza zanieczyszczeniami
Fig. 5. Effect of styrene/p-xylene inlet load on specific elimination capacity
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WNIOSKI

Trwajaca 248 dni, ciagla praca pilotowej instalacji do biooczyszczania powietrza
z lotnych zwigzkdéw organicznych potwierdzita zarowno efektywnos$¢ samego bioreak-
tora struzkowego, jak i uktadow automatycznego sterowania praca catego uktadu,
zapewniajacych bezpieczenstwo i utrzymanie optymalnych parametréw operacyjnych
procesu. Testy potwierdzilty rowniez korzysci ptynace z zastosowania bioreaktora
struzkowego. Pomimo zmienianego st¢zenia zanieczyszczen w powietrzu doprowa-
dzanym do bioreaktora, uktad pracowat stabilnie dzigki statej kontroli sktadu i pH
roztworu soli mineralnych zraszajacego biofilm i jego okresowej wymianie, co za-
pewniato mikroorganizmom unieruchomionym na wypelnieniu optymalne warunki
bytowe.

Testy przeprowadzono dla dwoéch, trudnych do biodegradacji substancji, styrenu
i p-ksylenu. Dla stosowanego w pomiarach zakresu zmian stezenia obu substancji
zanieczyszczajacych powietrze (stosunek stgzen p-ksylenu do styrenu zmieniano
w zakresie 1-2,6) uzyskano zadowalajacg efektywno$¢ procesu. Stopien konwersji
styrenu wahat si¢ w granicach 80-95%, natomiast p-ksylenu w granicach 40-50%.

OZNACZENIA - SYMBOLS

a — powierzchnia wlasciwa wypelnienia, m*m"
specific packing surface

C — stezenie, gm”™
concentration

d — $rednica wypetnienia, m
packing diameter

D — $rednica kolumny, m
column diameter

H — wysoko$¢, m
height

PL — obcigzenie zloza zanieczyszczeniem, gm™h’!
pollutant load,

EC — zdolnos¢ eliminacji zanieczyszczenia, gm™h'
elimination capacity of pollutant,

v — objetos¢, m®
volume

A — objetosciowe natezenie przeptywu, m>h™!
volumetric flow rate

T — czas przebywania, h
residence time

€ — porowato$¢ wypelnienia, -

bed porosity
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INDEKSY DOLNE I GORNE — SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS

— dotyczy parametrow gazu doprowadzanego do reaktora
inlet gas parameters

— dotyczy parametrdw gazu opuszczajacego reaktor
outlet gas parameters

— faza gazowa
gas phase

— faza ciekta
iquid phase

— wypehienie
packing
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RAFAL SARZYNSKI, GRAZYNA BARTELMUS, AGNIESZKA GASZCZAK

PURIFICATION OF AIR FROM A TWO-COMPONENT MIXTURE OF VOLATILE ORGANIC
COMPOUNDS IN A TRICKLE-BED BIOREACTOR

The subject of research was the process of bio-purification of air from a mixture of two volatile or-
ganic compounds: styrene and p-xylene. Both substances are commonly used in industry as starting mate-
rial or solvent to produce a lot of plasticsand synthetic fibres.

Such a great quantitative use of both substances significantly influences the amount of their emission
to the atmosphere. Thus the necessity to look for efficient and economically profitable methods to purify
great streams of gases containing small amounts of volatile organic compounds. Both styrene and
p-xylene, due to their toxicity, are to be found on the list of 189 most hazardous and toxic air pollutants.

The process of bio-purification of air was carried out for 248 days in a pilot installation of a trickle
bed bioreactor operating at co-current gas and liquid flow. The reactor was filled with polypropylene Ralu
rings by Raschig GMBH company, having the diameter of 50.8 mm, on the surface of which two strains
of bacteria were immobilized. They were Pseudomonas sp. E-93486, which does not possess the ability to
use p-xylene as a source of carbon but biodegrades styrene, and Pseudomonas putida mt-2 degrading
p-xylene. Both strains came from VTT Collection (Finland).

During the experiment, for the volumetric rate of air flow of 100 m*-h', the concentrations of both
substances polluting the air were changed in a wide range: styrene in the range of 0.2-0.6 g-m™ and
p-xylene in the range of 0.2-1 g-m™ (three values of the xylene to styrene ratios were tested: 1:1, 2:1 and
2.6:1). The dose of xylene equaling 1 g-m™ turned out to be toxic for the strain biodegrading styrene.
During ten-day tests carried out at such a concentration of p-xylene the styrene conversion rate was
smaller day by day. The installation operated without any disruptions for the whole duration of the test.
Neither the increase in the gas pressure drop (which would indicate excessive biomass growth in packing)
nor the amount of biomass circulating in the system were observed.

Satisfactory efficiency of the process was obtained for the tested range of changes of operational pa-
rameters: the conversion rate changed in the range of 80-95% and the difficult to biodegrade xylene in the
range of 40-55%.
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KRZYSZTOF GOSIEWSKI

OCENA MOZLIWOSCI UTYLIZACJI ENERGII SPALANIA
METANU Z POWIETRZA WENTYLACYJINEGO KOPALN WEGLA
KAMIENNEGO DO ODSALANIA SCIEKOW

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

Spalanie nisko st¢zonego metanu zawartego w powietrzu wentylacyjnym kopaln wegla kamiennego
rodzi problem racjonalnego wykorzystania uzyskiwanej energii. Dokonano analizy zapotrzebowania
energii roznych metod odsalania. Artykul zawiera studium mozliwosci wykorzystania energii spalania
metanu wentylacyjnego do odsalania $ciekow kopalnianych w ukladzie kogeneracyjnym, w ktérym
w pelni wykorzystuje si¢ uzyskiwana energi¢ cieplna i elektryczna.

Stowa kluczowe: spalanie metanu, odsalanie wod, powietrze wentylacyjne, odzysk energii

Combustion of lean methane contained in the hard coal mines ventilation air raises a problem of rational
use of the obtained energy. An analysis of energy demand for various desalination methods was done.
The paper presents a study of possibilities to utilize energy of the ventilation air methane for desalination
of mine sewage in the cogeneration system, which fully exploits the produced heat and electrical energy.

Keywords: methane combustion, water desalination, ventilation air, energy recovery

1. WPROWADZENIE

Spalanie nisko st¢zonego metanu zawartego w powietrzu wentylacyjnym ko-
paln wegla kamiennego, okreslanego w literaturze jako VAM (od ang. Ventilation
Air Methane), pozwala w przecigtnej kopalni uzyskiwa¢ do wykorzystania moce
cieplne rzgdu kilkudziesigciu megawatow. Istotnym problemem jest racjonalne
wykorzystanie tego ciepta, gdyz zwykle zapotrzebowanie lokalne na no$niki ciepta
jest niewielkie, zas produkcja wytacznie energii elektrycznej oddawanej do syste-
mu w uktadach bez kogeneracji jest mato optacalna [1]. Jedng z metod moze by¢
opisana w [2, 3] kogeneracyjna metoda produkcji chtodu klimatyzacyjnego, uzy-
wanego do klimatyzacji glebokich wyrobisk goérniczych (zwykle ponizej 800 m
glebokosci). Sg jednak kopalnie, ktore takich poktadéw nie majg i tam nalezy szu-
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ka¢ innych metod racjonalnego sposobu zagospodarowania nosnika ciepta uzyski-
wanego ze spalania. W ostatnich latach najbardziej zaawansowang technologig
oferuje firma MEGTEC. W swoich materiatach reklamowych [4] proponuje wyko-
rzystanie ciepla spalania VAM do ogrzewania i klimatyzacji osiedli mieszkanio-
wych. Wigkszo$¢ kopalnianych szybow wentylacyjnych, zarowno w Polsce, jak
ina $wiecie znajduje si¢ w duzych odlegtosciach od potencjalnych klientéw takiej
oferty, wiec jej optacalnos¢ wydaje sie¢ watpliwa. Firma MEGTEC ma juz kilka
wdrozen duzych instalacji spalajacych VAM (w Australii i w Chinach), jednak jak
posrednio wynika z licznych publikacji, nigdzie nie udalo si¢ uzy¢ odzyskiwanego
ciepta do celéw komunalnych.

Liczne kopalnie, zarowno w Polsce, jak i za granica, zmuszone sa do odsalania
kopalnianych wéd sciekowych. Procesy odsalania sa bardzo energochtonne i w za-
leznos$ci od zastosowanej technologii potrzebuja zasilania zardwno energia elek-
tryczna, jak i cieplng w réznych proporcjach. Tym samym stanowig proces
znakomicie nadajacy si¢ do wspotpracy z kogeneracyjnym zespolem energetycz-
nym wykorzystujacym ciepto odzyskiwane w procesie rewersyjnego spalania
VAM. Ponadto takie rozwigzanie spelnia wyrazony w [1] postulat uzycia odzy-
skiwanego ciepta na potrzeby wtasne kopalni, w ktorej utylizacja VAM ma miej-
sce. Rzeczywisty efekt ekonomiczny takiego utylizowania odzyskiwanej energii
moze by¢ wigkszy niz w wyniku handlu energia elektryczna, czy zwlaszcza nosni-
kami ciepta lub/i chlodu, na ktore jak wspomniano wyzej, w okolicy kopalni jest
tylko teoretyczne zapotrzebowanie.

Technologi¢ rewersyjnego, termicznego (niekatalitycznego) spalania metanu
o stezeniu odpowiadajacym jego zawarto$ci w powietrzu wentylacyjnym opraco-
wano [5] w latach 2007 — 2010 w Instytucie Inzynierii Chemicznej PAN na pod-
stawie eksperymentow prowadzonych na instalacji badawczo-demonstracyjnej
wybudowanej przez firme ,,Katalizator” Sp. z 0.0. z Krakowa. Badania [5] prowa-
dzone na tej instalacji wykazaty, ze spalanie metanu zawartego w powietrzu wen-
tylacyjnym moze przebiega¢ autotermicznie (bez zasilania dodatkowym paliwem)
w stezeniach CH, wyzszych od 0,2% obj., co stanowi tzw. ,,prog autotermii”’. Wy-
kazano rowniez, ze odzysk ciepta staje si¢ optacalny iracjonalny technicznie juz
przy nieco wyzszych stezeniach CH,. Symulacje matematyczne z uzyciem modelu
opisanego w [6] wykazuja, ze w wigkszych instalacjach w skali przeptywow tysig-
cy m*-h" mozliwy jest racjonalny odzysk ciepta juz przy $rednich stezeniach po-
wyzej 0,3% obj. CHy. Jednak przy niskich stezeniach nawet niewielkie zatezenie
zawartosci metanu podwyzszatoby sprawnos¢ odzysku i stabilno$¢ pracy instalacji.
Instalacja badawczo-demonstracyjna powstala w ramach projektu [5] opisana byta
w publikacji [7]. Dobra zgodnos¢ modelu reaktora [6] z rzeczywistoscig uzyskano
stosujac opracowany w ramach pracy doktorskiej [8] model kinetyki procesu spa-
lania, ktorego ostateczna forma dostepna jest w publikacji [9]. Powyzsze szczegoty
dotychczasowych prac i uzyskane wyniki badan, ze wzgledu na zwieztos¢, nie be-
da tutaj szczegdélowo omawiane.
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Brak informacji o wykonywanych na $wiecie probach wykorzystania ciepta
spalania VAM do zasilania instalacji odsalania $wiadczy o tym, Ze takie rozwigza-
nie miatoby charakter innowacyjny.

Docelowa instalacja przemystowa wykorzystujaca ciepto spalania VAM do za-
silania procesu odsalania $ciekdw kopalnianych bedzie zawiera¢ 2 moduty techno-
logiczne:

L Modut rewersyjnego spalania metanu;
1L Modut odsalania wdd kopalnianych.

Parametry aparaturowe ([10]) i bilansowe (Tabela 1) dotyczace modutu I za-
czerpnigto z uzyskanych wczesniej projektow i wynikow symulacji matematycz-
nych wykonywanych w ramach prac badawczych IICh PAN. Z tego wzgledu
niniejszy artykut ograniczony bedzie przede wszystkim do analizy wykonalno$ci
wykorzystania ciepla spalania VAM do odsalania sciekow w warunkach przeciet-
nego stezenia CH, 1 przecietnego zasolenia wod kopalnianych w Module 11, wyko-
nanym wg aktualnie stosowanych technologii.

2. WEJSCIOWE ZALOZENIA DLA KALKULACII

W roku 2013 opracowano projekt technologiczny [10] dla pilotowej instalacji spa-
lania metanu wentylacyjnego o przepustowosci 25 do 35 tys. Nm’-h™, ktéra zamierza-
no uruchomi¢ w kopalni wegla kamiennego ,,Brzeszcze”. Projekt [10] zawieral:
parametry technologiczne procesu, rysunki konstrukcyjne aparatéw z ich wyceng oraz
kosztorys catosci instalacji, wraz z rozruchem, uruchomieniem i odbiorem obiektu.
Schemat technologiczny takiej instalacji jest analogiczny do schematu instalacji ba-
dawczej
[1, 5, 7]. Jedynie aparaty i przeplywy mediéow sa w tym projekcie znaczaco wigksze,
niz w instalacji badawczej. Ponadto geometria reaktora i jego wypetienie dostosowa-
ne zostalo do predkosci liniowej w monolitycznym wypetnieniu zwiekszonej
z ok. 0,55 Nm-s™ (w instalacji badawczej) do ok. 0,78 Nm-s™ (w instalacji pilotowej).

Najwigksze pojedyncze jednostki termicznego, rewersyjnego spalania metanu fir-
my MEGTEC, pracujace w Australii, maja przepustowosé 250 tys. Nm’-h™' [11, 12].
Spotyka si¢ rowniez instalacje o wigkszej przepustowosci, np. w Chinach w zaktadzie
SongZao Coal & Electricity, Shenzhen Dongjiang, ktora zawiera 6 rownoleglych jed-
nostek o przepustowosci 62,5 tys. Nm’-h', co lacznie daje 375 tys. Nm>-h'. Tak
wiec, skoro najwigksze rzeczywiscie pracujace jednostki maja przepustowosé
250 tys. Nm’-h™', postanowiono dalsza analize i kalkulacje ekonomiczne przeprowa-
dzi¢ dla jednostki o takiej przepustowosci. Ze wzgledu na to, ze aktualnie posiadane
dane eksperymentalne i symulacyjno-projektowe uzyskiwano dla réznych przepusto-
wosci procesu, w podanych dalej wyliczeniach dane wejsciowe uzyskane dla innych
przepustowosci przeliczano na jednostki o przyjetej przepustowosci 250 tys. Nm®-h™.
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Przeliczenia danych ekonomicznych prowadzono stosujgc zaczerpni¢ta z [13], na-
stepujacag formule przeliczeniows:

0,65
a=bx (2) (1)

Wartosci wydzielanych czy pobieranych mocy lub energii przy zmianie skali wiel-
kosci przeliczano wprost proporcjonalnie do przepustowosci analizowanej jednostki.

Do poréwnan energetycznych wykorzystano przede wszystkim dane z raportu [14]
oraz z publikacji firmowej GE [15], w ktorych zawarto opisy réoznych metod odsalania
wod wraz z ich zapotrzebowaniem na energi¢. Ponadto, jako bazg odniesienia wzigto
rowniez pod uwage technologie zastosowana w Zaktadzie Odsalania ,,Debiensko”.
Ta instalacja bedzie dalej nazywana ,,referencyjng”. Informacje i pewne dane dotycza-
ce wdrozonej tam technologii zaczerpnigto gtownie z [16-19].

Zapotrzebowanie mocy dla odsalania wod $ciekowych szacowano wigc przy na-
stepujacych zalozeniach:

To$¢ zasolonych sciekow: 14 000 m*/dobe (~ 4,666 mln m*/rok);
Srednie roczne stezenie soli: 8 — 115 kg-m™ (czyli 8000 do 115 000 mg-17");
Produkcja soli $rednio: 100 tys. ton;

e Ilo$¢ godzin pracy instalacji odsalania w roku: ~ 8000 h.
Z publikacji [14, 15] mozna oszacowaé zakresy i srednie wartos$ci zuzycia energii
na m’ odsalanej wody w zaleznosci od stosowanej metody i stopnia zasolenia.
Niniejsze Studium nie begdzie zawiera¢ scistego wyboru technologii odsalania. Analiza
podana dalej ogranicza¢ si¢ begdzie jedynie do oceny realnosci wykorzystania energii
odzyskiwanej ze spalania VAM do zasilania tg energig instalacji odsalajace;.

3. PARAMETRY BILANSOWE PILOTOWEGO WEZLA REWERSYJNEGO
SPALANIA METANU WENTYLACYJNEGO

Tabela 1 zawierajgca wyciag z wynikéw symulacji numerycznych jednostki pilo-
towej o przepustowosci 35 tys. Nm’-h™" (w kolumnie 6), zostala uzupehiona o przeli-
czenia przewidywanego odzysku ciepta dla jednostki 250 tys. Nm’-h™' (w kolumnie 7),
czyli takiej, jaka bedzie przedmiotem analizy efektow ekonomicznych w niniejszym
opracowaniu, oraz przewidywany maksymalny odzysk ciepta dla parametrow srednie-
go przeplywu z przeci¢tnego szybu wentylacyjnego w Polsce (kolumna 8).
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Tabela 1. Podsumowanie wynikéw symulacji dla jednostki o przepustowosci 35 tys. Nm*-h™! oraz przeli-
czenia dla wigkszej przepustowosci powietrza wentylacyjnego

Table 1. Summary of simulation results for the unit of capacity 35 thous. m*-h™' and recalculated for
higher capacities

Przewidywany
Szacowany Przewidywany odzysk ciepta
seni T . Wyli i
Stezenie emp yliczana odzysk ciepta odzysk ciepta przeliczony dla
metanu | ypust do utylizacji | goracego | konwersja przeliczony dla przeptywu
W pow. instalacji instalacji powietrza z
went upustu | 35000 Nmih | 250000 Nm*/h przecigtnego
szybu went.
(720 000 Nm?/h)
%CH, | % Nm®/h °c % KW, MW, MW,
1 2 3 4 5 6 7 8
0,34 10 3500 918 99,98 1024 7,3 21,024
0,37 12 4200 918 99,99 1229 8,8 25,344
0,5 16 5600 974 99,99 1654 11,8 33,984
0,7 18 6300 951 99,84 1934 13,8 39,744

4. ANALIZA ISTNIEJACYCH PRZEMYSLOWYCH METOD ODSALANIA
POD KATEM ICH PRZYDATNOSCI DO ZASTOSOWANIA PRZY
WYKORZYSTANIU CIEPLA SPALANIA METANU
WENTYLACYJINEGO

Na podstawie zakresow zuzycia energii, ktore zawiera Tabela 2, dokonano szacun-
ku mocy elektrycznej i cieplnej, jakie musza by¢ dostepne dla przyjetej do analizy
referencyjnej instalacji odsalania Zaktadu Odsalania ,,Debiensko”, dla réznych techno-
logii, ktore mogg by¢ brane pod uwage dla takiej instalacji. Szacunki takich zakresow
zapotrzebowania mocy zawiera Tabela 3.

Praca [14] zawiera rowniez dwie tabele podajace zapotrzebowanie wielkosci mocy
dla systemu destylacji wielostopniowej MSF i destylacji wielokrotnej MED odniesio-
ne do tysigca m’ solanki na dobe. Tabela 4 oraz Tabela 5 zawierajg te dane, by unik-
ng¢ niejasnosci nomenklaturowych, podane w formie takiej jak w oryginale. Zostaly
one jednak dodatkowo (w kolumnach 4, 5 i 6) uzupelione o wyliczone na ich pod-
stawie wielko$ci zapotrzebowania mocy dla referencyjnej instalacji odsalania, odpo-
wiednio dla réznych technologii odsalania omawianych w [14]. Wida¢, ze wielkos¢
zapotrzebowania mocy, a takze podziat na energi¢ elektryczng i cieplng silnie zalezy
od technologii, ktora si¢ zastosuje. Konkretny wybor musi nastapi¢ na etapie projek-
towania instalacji odsalania.
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Tabela 2. Zakresy zuzycia energii dla r6znych metod odsalania na podstawie danych z publikacji

Table 2. Energy consumption ranges for various desalination methods based on the published data

Energia elektryczna Calkonlta Energia cieplna
energia
kWhy/m® kWh/m’ kWhy/m®
Metoda 2 woda mor-
= , ,
2 min. | max Sred- ska min max Sred-
N ’ ’ nio (35000 ’ : nio
mg/1)
Proces idealny [14] 0,7 b.d. b.d. 0,8 b.d. b.d. b.d.
Catkowite odparo- |y 1y g | pg | b, 650 bd | bd | bd
wanie wody
Odwroc%ng OSmOZA 14y | 225 | 2,75 | 25 1.6 0 0 0
Destylacja [14] 0,8 4,5 2,65 b.d. 40 1200 620
K ) b.d.
Oglf/‘[‘;g‘f;‘”ny [14] | 08 | 1,25 | 1,025 b.d. (zalezna od rozwiazania
kogeneracji)
Moc catkowita
Koncentrator
Solanki RCC™ [15] b.d. | b.d. b.d. b.d. 64,61

Tabela 3. Zapotrzebowanie mocy referencyjnej instalacji odsalania na podstawie danych z publikacji

Table 3. Power requirements for reference desalination plant according to the published data

o Moc elektryczna Moc cieplna
=l
Technologia “NE min. ‘ max. ‘ $rednio min. ‘ max. ‘ $rednio
MW, MW,
RO Odwrdcona osmoza [14] 1,31 1,60 1,46 0,00 0,00 0,00
Destylacja [14] 0,47 2,62 1,55 23,33 699,90 361,62
) . b.d.
Kogeneracja z MED” [14] 0,47 0,73 0,60 . B
(zalezna od rodzaju kogeneracji)
Koncentrator solanki Moc catkowita
i [15] b.d. b.d. b.d.
RCC™ 37,68

b.d. —brak danych

“ MED - destylacja wielokrotna (multiple effect distillation)
") RCC — symbol firmowy (Resources Conservation Company)

Dla RCC podano moc catkowitq, jednak moze w tym by¢ duzy udzial mocy cieplnej
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Tabela 4. Zapotrzebowanie mocy dla odsalania dla ré6znych wersji metody MSF

Table 4. Power requirements for the various MSF methods

Szacowane 2
W tym Sredni
. zapotrzebo-
MSF = multistage X Srednio udzial
wanie mocy
Power-to-Water Ratio (MSF) flash mocy- mocy
instalacji
_ .| cieplnej cieplnej
referencyjnej
MW/
MW/
Power generating configuration . (1000 MW MW, %
MIGD” R
m/d)
1 2 3 4 5 6
(MSF) Back-pressure steam turbine 5 1.1 15,40 14,93 96,95
Extraction steam turbine (MSF) 10 22 30,80 30,33 98,47
Gas turbine (HRSG-MSF) 8 1.76 24,64 24,17 98,09
Combined cycle back pressure turbine
16 3.52 49,27 48,81 99,07
(MSF)
Combined cycle condensing turbine (MSF) 19 4.18 58,51 58,05 99,21

Kolumny 1,2 i 3 zostaty przeniesione z zamieszczonej w pracy [14] Table 1 w formie oryginalnej. By uniknaé
watpliwosci nomenklaturowych, ta czes¢ Tabeli opisana jest jak w zrédle, w jezyku angielskim.

' MIGD = Million Imperial gallons per day (milion galonoéw brytyjskich/dzie)

5. INFORMACIJE O RZECZYWISTYM ZUZYCIU ENERGII
W REFERENCYINYM ZAKELADZIE ODSALANIA “DEBIENSKO”

Wg. [19] Zaktad ,Debiensko” przerabia ok. 14 000 m’/dobe, co daje
ok. 4,7 mln m’ solanki na rok. Wyliczyé mozna, ze zasolenie odsalanych sciekéw
w Zaktadzie ,,Debiefisko” wynosi érednio ok. 67,2 kg-m”. Zuzycie energii w tym Za-
ktadzie mozna réwniez znalez¢ w publikacji [19], w ktorej warto$¢ t¢ wylicza sig¢
zilo$ci odsalanych $ciekow, natomiast w pracach [20, 21], zawarte sg informacje
0 zuzyciu energii na tong wyprodukowanej soli dla istniejgcej instalacji. Porownanie
parametréw energetycznych tej instalacji wg ilosci przerabianej solanki wg [19] za-
wiera Tabela 6, natomiast Tabela 7 podaje poréwnanie parametréw zastosowanej
w Zaktadzie ,,D¢biensko” technologii RCC z rozwigzaniami mniej energochtonnymi,
proponowanymi w pracach [20, 21]. Dane z tych prac uzupetniono wyliczonym zapo-
trzebowaniem mocy cieplnej dla porownywanych technologii.
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Tabela 5. Zapotrzebowanie mocy dla odsalania dla réznych wersji metody MED.
Table 5. Power requirements for the various MED methods

Szacowane
zapotrze- . .
W tym Sredni
. bowanie ; . .
. MED = multiple Srednio udzial
Power-to-Water Ratio (MED) o mocy
effect distillation mocy mocy
instalacji . . . .
cieplnej cieplnej
referen-
cyjnej
MW/ MW/
Power generating configuration MIG (1000 MW MW, %
D m’/d)
1 2 3 4 5 6
Back-pressure steam turbine (MED) 3.5 0.77 6,01 2,67 44,43
Extraction steam turbine (MED) 7 1.54 12,01 8,68 72,27
Gas turbine heat recovery steam 6 132 10.30 6.96 61,57
generator (HRSG-MED) ' ’ ’ ’
Combined cycle back pressure turbine
10 2.2 17,16 13,83 80,59
(MED)
Combined cycle condensing turbine 1 564 20.59 1726 83.82
(MED) ‘ ’ ’ ’
Kolumny 1,2 i 3 zostaly przeniesione z zamieszczonej w pracy [14] Table 2 w formie oryginalnej. By uniknaé
watpliwosci nomenklaturowych, ta czgs¢ Tabeli opisana jest jak w zrodle, w jezyku angielskim.
) MIGD = Million Imperial gallons per day (milion galonéw brytyjskich/dzier)

Tabela 6. Poréwnanie danych energetycznych instalacji referencyjnej wyliczane z przepustowosci
sciekow 4,7 mln m*/rok wg danych z [19]
Table 6. Comparison of energy data desalination plant ,,D¢biensko” calculated for the plant capacity
of 4.7 M m’/yr acc. [19]

Przepustowosé instalacji: 14 000 m*/dobe I

mocy dla

Wskazniki zuzycia Zakladu

»Debiensko”
LYY Niwhvrok MW,
Zuzycie energii elektrycznej odwrdconej osmozy Min. m

(RO) 4 18 648 2,33
Max. 5 23310 2,92
Zuzycie energii odsalania termicznego (RCC) 44 205 128 25,67
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Tabela 7. Poréwnanie danych energetycznych wyliczanych dla ZO ,,.Debienisko” z produkcji soli
(100 tys. ton/rok) z dwoma wybranymi konkurencyjnymi technologiami (poz. 2 i 3) wg [20, 21]

Table 7. Comparison of energy data calculated for the ,,Dgbiensko” plant from the salt productivity
(100 thous. T/yr) with the two chosen competitive technologies acc. [20, 21]

Technologia Calkowite .z.lj)Zycie Szacunek mocy c.al’kowitej dla
energii 7.0. ,,Debiensko"

kWh/t MWh/rok MW,

1. Istniejaca instalacja RCC 970 97000 12,13

2. ED -ewaporacja-krystalizacja 500 50000 6,25

3. NF -ewaporacja-krystalizacja 450 45000 5,63

") Praca [20] podaje, ze Zaktad ,,Debiensko” zuzywa do odsalania wylacznie energi¢ elektryczna, tak wigc

w szacunku przyjeto, ze wszystkie podane wartosci dotycza takiej formy energii. Mozna jednak zaktadac¢, ze podane

wyzej metody moglyby by¢ w duzym stopniu zasilane wprost energig cieplna.

Wartosci, ktore zawiera Tabela 7 §wiadcza o tym, Ze stosujac nowoczesniejsze
technologie odsalania mozna uzyska¢ mniejsze zapotrzebowanie mocy niz istniejace
obecnie w tym Zakladzie. Do mocy istniejgcej instalacji RCC, ktoérg podaje Tabela 7,
nalezy dodac jeszcze moc elektryczna, zasilajaca zespdt odwroconej osmozy (RO), na
ktérym dokonuje si¢ wstepnego odsolenia $ciekow, jesli roOwniez taka instalacja mia-
faby by¢ zastosowana. Wg danych, ktore zawiera Tabela 3, moc dla tej instalacji moz-
na szacowac na ok. 1,5 MW..

6. PODSUMOWANIE KONCEPCJI WYKORZYSTANIA CIEPLA
SPALANIA METANU WENTYLACYJNEGO DO ZASILANIA
INSTALACJI ODSALANIA SCIEKOW

W punkcie 4 dokonano wyliczenia zapotrzebowania mocy elektrycznej i cieplnej
na podstawie teoretycznych danych z raportu [14] oraz z publikacji firmowej GE [15].
Na obecnym etapie trudno jest przesadzaé, jaka technologia odsalania bylaby zasto-
sowana, jednak na podstawie danych, ktore zawierajg punkty 4 i 5 mozna sadzic,
ze taczne zapotrzebowanie mocy przy zastosowaniu nowoczesnych technologii nie
powinno przekracza¢ kilkunastu MW.

W szacunkach wykorzystano dane z publikacji [19-21], poswigconych temu Za-
ktadowi. Dane, ktére zawiera Tabela 7 pozwalaja wnioskowac, ze przy zastosowaniu
nowoczesnej technologii odsalania (patrz publikacje [20, 21]) mozna by zmniejszy¢
zapotrzebowanie mocy nawet do wartosci ponizej 10 MW. Wada danych z prac
[20, 21] jest to, Ze s3 one odniesione do produkcji soli i z tego wzgledu dos¢ trudno je
przelicza¢ na inny obiekt odsalajacy pracujacy na innej solance. Natomiast przelicze-
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nie danych, ktore zawiera Tabela 7 wg proporcji przeptywow Sciekow moze dawaé
szacunki prawdopodobnie zbyt zanizone.

Latwiejsze do przeliczenia i tym samym bardziej realne dane zawiera publikacja
[19], w ktorej zuzycie energii w Zaktadzie ,,Debiensko” podane jest w odniesieniu do
przeplywu przerabianych $ciekow. Szacunki oparte na tej publikacji zawiera Tabela 6,
z ktorych wynikatoby, ze laczne zapotrzebowanie mocy dla referencyjnej instalacji
przekracza obecnie 20 MW, lecz mozna by je znaczaco obnizy¢ stosujac bardziej no-
woczesne technologie. Trudno na obecnym etapie przesadzad, jaka technologia winna
by¢ w konkretnym przypadku zastosowana. Z dokonanej analizy wynika, ze stosujac
kogeneracyjny uktad wykorzystania ciepta spalania VAM skojarzenie takiego ukta-
du z instalacjg odsalania umozliwialoby skuteczne wykorzystanie tego ciepta poprzez
zasilanie tej instalacji zarowno niezbedng energia elektryczna, jak i cieplna.

7. KOSZTY INWESTYCYINE PRZEMYSLOWEJ INSTALACJI SPALANIA
VAM O PRZEPUSTOWOSCI 250 TYS. NM*-H' (4167 NM’-MIN™)

Tabela 8. Zestawienie kosztow inwestycyjnych modutu spalania rewersyjnego spalania VAM
o przepustowosci 250 tys. Nm®+h™!

Table 8. Summary of the investment costs of the flow reversal VAM combustion module of capaci-
ty 250 thous. m’syp-h™!

Koszt netto

L.p. Rodzaj PLN

1 Opracowanie i wykonanie dokumentacji w oparciu o zalozenia 1831 402
' procesowe oraz okreslona lokalizacje instalacji

Prace budowlane dla posadowienia instalacji zamdwienia podzespo-

2. . . - 17 805 607
16w, zakupy elementow i przygotowanie realizacji dostaw
Montaz instalacji wraz z oprzyrzadowaniem elektrycznym, gazo-
3. wym i AKP wraz z rozruchem, testami, dokumentacja powykonaw- 5770571
cza i przekazanie do eksploatacji
Lacznie: 25407 580

Tabela 8 zawiera naklady inwestycyjne przemyslowej instalacji spalania metanu
wentylacyjnego liczone wg danych z zatozen do projektu instalacji pilotowej [10],
jednak przeliczonych wzorem (1) na przepustowos$é 250 tys. Nm’-h™.

W dalszej czgscei ( pkt 11) rozwazane sa opcje (Wariant 11 1 Wariant I1I), w ktorych
przewiduje si¢ zatezanie kierowanego do spalania strumienia powietrza wentylacyjne-
go. W takim przypadku koszt, ktory podaje Tabela 8 nalezaloby podnies¢ o wydatki
na infrastruktur¢ doprowadzajaca gaz ziemny do instalacji spalania. Koszt ten szacuje
si¢ na ok. 2 mln PLN. Tak wigc dla tych wariantow w analizie oplacalnosci (pkt 11)
przyjmowano tgczne naklady inwestycyjne jako ok. 27,4 min PLN.
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8. METODYKA SZACOWANIA EFEKTOW EKONOMICZNYCH

Podstawowym zatozeniem dla szacunku efektow ekonomicznych jest przyjecie,
ze inwestorem jest kopalnia, ktora dla dalszej eksploatacji zmuszona jest zbudowaé
i uruchomi¢ instalacj¢ odsalania $ciekdw kopalnianych. Przyjeto wigc, ze naktad in-
westycyjny poniesiony na instalacje odsalania musiatby by¢ poniesiony, niezaleznie
od sposobu zasilania tej instalacji energig, czyli koszt inwestycyjny instalacji odsala-
nia nie bedzie uwzgledniony w szacunku efektéw ekonomicznych. Efekty ekonomicz-
ne nalezaloby poréwnywaé zinstalacja alternatywna, ktéra do zasilania energia
instalacji odsalajacej zuzywataby no$niki energii czerpane z innego zrddla, np. z lo-
kalnej, najlepiej kogeneracyjnej, elektrocieptowni.

W szacowaniu efektow ekonomicznych zastosowano metode wartosci biezacej
netto, analogicznie jak w pracy [22]. Efekty ekonomiczne instalacji rewersyjnego
spalania metanu z powietrza wentylacyjnego w potaczeniu z instalacjg odsalania Scie-
kéw pochodzg z 2 nastepujacych zrodet:

a. Z obnizenia kosztéw zasilania odzyskang energia (cieplna i elektryczng)
pochodzaca ze spalania odpadu gazowego, jakim jest metan wentylacyjny,
ktéry obecnie jest emitowany do atmosfery w stosunku do kosztow nosni-
kéw energii uzyskiwanych w konwencjonalnych uktadach zasilania insta-
lacji odsalania.

b. Z uzyskiwanych ze sprzedazy pozwolen na emisj¢ CO, (tzw. jednostek
EUA), wynikajacych z faktu, ze spalenie CH,; do CO, znaczaco obniza
efekt cieplarniany.

Do szacowania efektow ekonomicznych zwigzanych z zasilaniem instalacji odsa-
lania (punkt a) zastosowana bg¢dzie metoda oparta o wyliczenia rocznego przychodu
wynikajgcego z wartosci energii elektrycznej i cieplnej uzyskanej ze spalania odpadu
gazowego, ktory w przypadku zaniechania inwestycji bylby emitowany do atmosfery,
a instalacja odsalania musiataby by¢ obcigzona kosztem energii uzyskiwanej w sposob
konwencjonalny.

Efekty ze sprzedazy pozwolen (punkt b) szacowane beda zgodnie z metodyka sto-

sowang w [23]. Szacowane przychody winny by¢ pomniejszane o dyskontowany na
rok zapoczatkowania budowy wudzial poniesionych naktadéw inwestycyjnych
uwzgledniajacych jednak tylko naktady na cze$¢ zwiazang ze spalaniem metanu za-
wartego w powietrzu wentylacyjnym.
Biorac pod uwage fakt, ze bez $cistych danych, jaka technologia zostanie zastosowana
do odsalania i jakie bedzie ostatecznie jej zapotrzebowanie mocy, kalkulacje uzyski-
wanych efektéw ekonomicznych ze spalania metanu z powietrza wentylacyjnego
przeprowadzone zostang tylko dla modutu spalania o przepustowosci 250 tys. Nm*-h™.
Zaktada sie, ze dane bilansowe, ktére zawiera Tabela 1 oraz podane w punktach 4 1 5
szacunki zapotrzebowania mocy na odsalanie pozwola wstepnie oceni¢ realnos¢ wy-
korzystania odzyskanego ciepta do odsalania Sciekow.
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Rzeczywisty efekt ekonomiczny bedzie mogt by¢ jednak okreslony dopiero
po ustaleniu zapotrzebowania na energi¢ wybranej technologii odsalania.

9. SZACOWANIE ROCZNEGO DODATKOWEGO PRZYCHODU
7 ODZYSKU ENERGII ELEKTRYCZNEJ I CIEPLNEJ]
OTRZYMANYCH ZE SPALANIA ODPADU GAZOWEGO

9.1. ZALOZENIA DLA KOGENERACYJNEGO PRZETWARZANIA ODZYSKANEJ ENERGII
CIEPLNEJ

W przypadku omawianej instalacji spalania metanu Tabela 1 w kolumnie 7 poka-
zuje efektywne warto$ci mocy dla réznych stezen CHy w powietrzu wentylacyjnym,
w catosci pochodzace z odzysku ciepta spalania tego odpadu gazowego i w calosci
przekazywane do instalacji odsalania.

Przyjmujac za [24, 25], ze ogdlna sprawnos¢ kogeneracyjnego uktadu odzysku
ciepta wynosi ok. 90% 1 ze tylko ponizej 1/3 uzyskanej energii w takim uktadzie moze
mie¢ forme elektryczng, dla obliczen dodatkowego przychodu orientacyjnie mozna
przyjac, ze 25% ciepta wyprowadzanego z modutu spalania VAM bedzie w takim

uktadzie przetwarzane na

Tabela 9. Z.estawienie szacunko'w efektywnych mocy energi¢ elektryczna, zas§ 65%

odzyskiwanych w uktadzie kogeneracyjnym na parowy nosnik ciepla wy-
Table 9. Summary of estimates of effective power recovered in korzystywany w termicznej
cogeneration system czesci instalacji  odsalania.

o Tabela 9 zawiera szacunki
Stezenie . ) ) mocy, ktéore mozna by odzy-
metanu Przewidywany odzysk ciepta przeliczony dla ska¢ z jednostki o przeplywie

pow. instalacji 250 000 Nm’/h 250 tys Nm>-h! przy réznych
went. $rednich st¢zeniach CH4. War-

1 2 3 4 tos¢ energii otrzymywanej

w wyniku utylizacji ciepta

Catkowita moc Moc elek- Moc ciepl- spalania stanowi dodatkowy
odzyskiwana tryczna na przychod, ktory moze byd

ujety w rachunku ekonomicz-

% CH, MW MW, MW, nym. W punkcie 9.2 podane
0,34 7,3 1,8 4,7 zostang szacunki wielkosci
0,37 8,8 22 5,7 tego przychodu przy zalozeniu

0.4 9.6 24 62 roznych stezen metanu poda-

wanego do spalania.

0,5 11,8 3,0 7,7
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9.2. WYLICZENIA PRZYCHODU Z TYTULU PRODUKCIJI ENERGII ELEKTRYCZNE]
I CIEPLNEJ W KOGENERACYINYM UKELADZIE ZASILANYM ODZYSKANA
ENERGIA SPALANIA METANU

Warto$¢ energii elektrycznej i cieplnej, produkowanej na miejscu w zaktadzie wy-
dobywczym i zuzywanej do zasilania instalacji odsalania stanowi w sensie fiskalnym
niewatpliwy przychod kopalni. Jednak wyliczenie tej wartosci jest wbrew pozorom
obarczone znacznym marginesem bledu, ze wzgledu na réznorodnos¢ cen dla roznych
odbiorcoéw oraz state zmiany tych cen.

Podobne do niniejszego obliczenie efektu ekonomicznego dla instalacji klimatyzu-
jacej glebokie poktady wydobywcze w kopalni Pniowek zawarte w publikacji [26]
pozwala przyjac, ze skoro dla tej kopalni w roku 2002 cena zakupu energii elektrycz-
nej przez JSW S.A. wynosita wg [26] ok. 159 PLN/MWh, za$ sredni wzrost cen ener-
gii elektrycznej dla przemystu w latach 2002 — 2012 wg [27] byl nieréwnomierny, ale
wynosit $rednio ok. 4% rocznie, to na tej podstawie mozna w przyblizeniu szacowaé
ceny tej energii dla kopaln w poszczegolnych latach, objetych analiza. Przyjmujac
powyzsze zatozenie mozna wyliczy¢, ze w roku 2015 bylaby to wartos¢
ok. 265 PLN/MWh. Mozna zauwazy¢, ze jest to cena dos¢ realna, a w kazdym razie
niezawyzona, skoro Taryfa sprzedazowa Tauron na rok 2012 dla grupy taryfowej B23,
podawata dla cen zmiennych (zaleznie od pory dnia i rodzaju tzw. pakietu zakupowe-
g0), wartosci z przedziatu 187,90 do 402,90 PLN/MWh.

Tabela 10. Szacunek dodatkowego przychodu, wyliczany z kosztoéw odzyskiwanej energii elek-
trycznej i cieplnej, dla instalacji spalania VAM o przepustowosci 250 tys. Nm*-h™'.

Table 10. The estimate of additional revenue, calculated from the cost of recovered electricity and
heat for the VAM combustion plant of capacity 250 thous. m*gpp-h™

Energia elektryczna Energia cieplna
. taczna
Stez. L,
Moc Przychéd Moc Przychéd wartosc przy-
CHy Produkcja Produkcja hod
odzy- h z odzysku odzy- - z odzysku chodu
energii energii
sku energii sku energii
min min
% obj. MW, MWh,/rok MW, GlJi/rok min PLN/rok
PLN/rok PLN/rok
0,34 1,8 14400 3,82 4,7 135 360 11,91 15,73
0,37 2,2 17600 4,66 5,7 164 160 14,48 19,14
0,4 2,4 19200 5,09 6,2 178 560 15,71 20,08
0,5 3,0 24000 6,36 7,7 221760 19,51 25,87

Do okreslenia cen energii cieplnej postuzono si¢ danymi zawartymi w publikacji
[28], z ktorych wynika, Ze na przestrzeni lat 2007 — 2013 dla przemystu $rednia cena
energii cieplnej wyprodukowanej w cieptowniach na gaz ziemny wzrosta
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od 67 do 82 PLN/GJ. Stanowi to roczny 3,7% wzrost i pozwala estymowac cen¢ za-
kupu ciepta w roku 2015 na 88 PLN/GJ.

Wartosci oszacowanego przychodu z tytutu energii elektrycznej i cieplnej uzyski-
wanej ze spalania VAM zawiera Tabela 10.

W Polsce w wielu kopalniach stezenia VAM sa niskie. Przyjmujac ,,bezpiecznie”,
ze jesli np. srednie stgzenie CHy w powietrzu wentylacyjnym wynosi 0,34% obj. CH,
a przyjmiemy, ze jest to minimalna warto$¢ stezenia, przy ktorej bezpieczny odzysk
ciepla bylby mozliwy, to efekt spalania VAM stanowig tylko te parametry uzyskiwa-
nej energii 1 jej wartosci, ktore zawiera Tabela 11 dla tego st¢zenia. Dane zawarte
w tej tabeli wskazuja jednak, ze podniesienie stezenia od 0,34 do 0,5% CH,, czyli
o ok. 47 procent, powoduje wzrost produkcji energii o 64 procent. Ponadto takie pod-
niesienie st¢zenia zwigksza stabilno$¢ pracy instalacji spalania, jest wigc ze wszech
miar korzystne. Generuje jednak dodatkowy koszt eksploatacyjny wskutek konieczno-
Sci zakupu metanu uzytego do zat¢zania powietrza wentylacyjnego, ktory nalezy
wprowadzi¢ do instalacji spalania. Przyjmujac, ze do zatgzania zostalby uzyty gaz
ziemny (sieciowy), nalezatoby uwzgledni¢ koszt zakupu tego paliwa w prowadzonych
kalkulacjach. Dodatkowy koszt zakupu takiego gazu ujety zostanie, jako opcja,
w wariantach kalkulacji optacalnos$ci przedsigwzigcia zatgzania.

10. DODATKOWY PRZYCHOD UZYSKIWANY ZE SPRZEDAZY
POZWOLEN NA EMISJE CO, (TZW. JEDNOSTEK EUA)

W ostatnich latach wprowadzono ograniczenia stosowania jednostek CER/EUA
i sukcesywnie zastepuja je certyfikaty EUA [29]. Z tego wzglgedu w niniejszym opra-
cowaniu przeprowadzony bedzie rachunek ekonomiczny sprzedazy pozwolen na emi-
sje przy uzyciu w kalkulacjach cen EUA.

Tabela 11 prezentuje kalkulacje potencjalnych korzysci w postaci zyskow ze
sprzedazy pozwolen na emisj¢ gazu cieplarnianego — metanu, dla jednostki zblizone;j
do pojedynczych instalacji przemystowych firmy MEGTEC z USA, dla ktorych sredni
przyptyw powietrza wentylacyjnego wynosi 250 tys. m*-h™'. Dostosowujac szacunki
do warunkéw krajowych przyjeto srednie stezenie VAM ok. 0,34% CH,. Potencjalne
korzysci to ponad 3,8 mln PLN w skali jednego roku dla jednostki o przepustowosci
250 tys. Nm®-h™". Cena jednostki EUA jest cena rynkowa i z tego wzgledu zmienia sie.
Ceny jednostek EUA w pazdzierniku 2015 wynosity okoto 8,5 EUR/t [30], lecz wyka-
zywaly tendencje wzrostowa. Z drugiej strony, opracowane w roku 2010 prognozy
[29], wg réznych scenariuszy przygotowanych przez Deutsche Bank i1 Societé Genera-
le, przewidujg znaczny wzrost wartosci cen tzw. uprawnien do emisji EUA do roku
2020 srednio nawet do poziomu od 26 do 64 EUR/t. Wg [29] wzrost ceny tych upraw-
nien niewatpliwie pociagnie w gore wzrost rynkowej ceny jednostek EUA. Rzeczywi-
ste efekty ekonomiczne z przemystowego wykorzystania technologii spalania metanu
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wentylacyjnego nie nastgpia wczesniej niz w roku 2018, w zwiazku z tym do kalkula-
cji przyjeto wartos¢ EUA jako 20 EUR/t liczong na rok uruchomienia instalacji doce-
lowe;.

Tabela 11. Kalkulacja efektow ze sprzedazy pozwolen na emisje CO, (tzw. jednostki EUA) dla insta-
lacji o przepustowosci ok. 250 tys. m*h™ i VAM o stezeniu 0,34% obj. CH,

Table 11. Calculation of allowances' for emissions CO, trading effects (the so-called EUA units) for
the plant of capacity 250 thous. m’sp-h™ and VAM concentration of 0.34 vol%

Przent iet ty- Emisja: Ekwiwalent:
rzeP v p0w1ct rzé ey Przepltyw czystego 100%
lacyjnego o stezeniu VAM )
0,34% obj. CH, metant Tlo$é ton CH, Tlo$¢ ton CO,
/jedn. czasu /jedn. czasu
250000  m’h 850 m’h 0.6 t/h 5th
2190 000 000  m’/rok 7446000 m’/rok 5339 t/rok 48049 t/rok
; Efekt sprze-
Wartos¢ EUA 20 EUR/ . 960 981 EUR
dazy:
3843923 PLN/rok
min
Kurs EUR: 4,00 PLN/EUR ~ 3,84
PLN/rok

W $wietle faktu, Zze na przestrzeni ostatnich lat ceny jednostek EUA silnie si¢
zmienialy, trudno jest obecnie precyzyjnie wylicza¢ efekt ekonomiczny wynikajacy
ze sprzedazy pozwolen na emisje, jednak przychody z tego tytutu moga by¢ znaczne.
W dalszych obliczeniach przyjeto, ze warto$é jednostki EUA, ktorg podaje Tabela 11
bedzie w nastepnych latach wzrastaé tylko o 1% rocznie. Do niniejszych kalkulacji, by
unikna¢ zarzutu zawyzania spodziewanych wynikdw sprzedazy, przyjeto znacznie
nizsze wartosci, zarowno EUA, jak i dalszej rocznej stopy wzrostu niz mozna by
przyjmowac na podstawie prognoz podanych w [29].

11. WARIANTY EKSPLOATACIJI INSTALACJT SPALANIA

Przy zatozeniu, Zze srednie stezeniec VAM jest wzglednie niskie i wynosi tylko
0,34% obj. CH,, w dalszej czesci uwzglednione zostang warianty pracy z zatgzaniem
do wyzszych stezen. Trudno réwniez wykluczy¢, ze moga zdarza¢ si¢ kilkudniowe
okresy, kiedy stezenie bedzie zbliza¢ si¢ do wartosci grozacych wygaszeniem reaktora
(tzw. prog autotermii to ok. 0,2% obj. CH,). W zwiazku z tym instalacja winna posia-
da¢ mozliwo$¢ mieszania powietrza wentylacyjnego z gazem zawierajacym metan
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w wyzszych stezeniach (gaz z odmetanowania, bagdZ ewentualnie sieciowy gaz ziem-
ny). Podniesienie stezenia do ok. 0,5% obj. CH4 podniostoby ilo$¢ uzyskiwanego cie-
pla, jak ipoprawitoby stabilnos¢ procesu. Wiazatoby si¢ to jednak z dodatkowym
kosztem inwestycyjnym (koszt instalacji doprowadzajacej sieciowy gaz ziemny osza-
cowano na 2 mln PLN) i koszt eksploatacyjny zakupu gazu ziemnego.

Analize oplacalnosci inwestycji przeprowadzono w 3 nastgpujacych wariantach:

e  Wariant I, w ktérym zatozono pracg instalacji rewersyjnego spalania me-
tanu bez dodatkowego zatezania powietrza wentylacyjnego, czyli ze $red-
nim st¢zeniem wlotowym powietrza wentylacyjnego 0,34% obj. CHy.

e  Wariant II, w ktorym przyjeto, ze powietrze wentylacyjne bedzie zateza-
ne sieciowym gazem ziemnym do 0,4% obj. CH,.

e  Wariant III, w ktorym przyje¢to, ze powietrze wentylacyjne bedzie zate-
zane sieciowym gazem ziemnym do 0,5% obj. CH,.

Do wyliczenia kosztéw zakupu gazu ziemnego przyjeto $rednie ceny dla odbior-
cow przemystowych z Taryfy na rok 2015 [31]. Taryfa ta réznicuje ceny gazu ziem-
nego wysokometanowego o cisnieniu do 0,5 MPa w przedziale od 9,5 do 11,5 gr/kWh
dla roznych kategorii odbiorcow. Na obecnym etapie trudno jest przesadzac, jaka cena
zostalaby zastosowana. Jednak przyjecie ceny 0,11 PLN/kWh mozna uzna¢ za realne
dla szacunku kosztow zakupu gazu. Tabela 12 zawiera zestawienie efektow energe-
tycznych i kosztow zakupu dodatkowego gazu ziemnego uzytego do zat¢zania powie-
trza wentylacyjnego.

Tabela 12. Zestawienie wielkosci i ewentualnych kosztow zakupu gazu ziemnego dla poszczegdl-
nych wariantow pracy modutu spalania VAM

Table 12. Summary of volume and possible costs of purchasing natural gas for individual Variants
of the module combustion VAM

Szacowane Produko-
- . Dodatko- Dodatko-
= Steze- roczne Koszt wana
= . Wy prze- o . wa ener- . Koszt
= nie zuzycie inwe- . energia
= pltyw gazu . . gia . zakupu gazu
CH, . gazu ziem- | stycyjny . spalania
ziemnego cieplna .
nego (tacznie)
. 3 3 min min
- % obj. m’/h m’/rok MWh/rok | MWh/rok
PLN PLN/rok
1 0,34 0 0 25,4 0 58 400 0
I 0,4 158 1264 000 27,4 12 686 76 800 1,40
I 0,5 420 3360 000 27,4 33721 94 400 3,71

Dla celow niniejszego opracowania przyjeto wiec urzedowe prognozy wzrostu cen
gazu ziemnego wykonywane w Ministerstwie Gospodarki [32] lub na zlecenie tego
Ministerstwa [33]. Z tych dokumentow wyliczano sredni roczny wskaznik wzrostu
cen gazu ziemnego w latach 2015 do 2030. Z raportu [32] warto$¢ tego wskaznika
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wynositaby 1,97%/rok, za$ z danych przytoczonych w [33] mozna uzyskaé wartos¢
1,44%/rok. Upraszczajac, w niniejszych kalkulacjach przyjeto $rednioroczny wzrost
cen gazu ziemnego jako 2,0%/rok.

12. ANALIZA OPLACALNOSCI INWESTYCIJI

Analize¢ optacalnosci inwestycji wykonano stosujac (analogicznie do [22]) metode
obliczania wartosci biezacej netto NPV (Net Present Value) wg nastepujacego wzoru:

NPV =" Cr, _y 2)

‘ 0
=1 r
1+
100%)

Wartos¢ CF, we wzorze (2) wyliczano wg formuty:

CF; — Itel + ]ttherm + I[EUA _ KtGaz (3)
N
i =1 ", @)
dzie: I’ =1 x|1+—=
¢ Fh 100%
oznacza zdyskontowany przychod na kolejny rok ¢
dla: j =el (zuzyskanej energii elektrycznej)

J = therm (z uzyskanej energii cieplnej)
j = EUA (ze sprzedazy pozwolen na emisj¢)
J

w.,, - wskaznik wzrostu cen w przychodach j (jak wyzej):
Gaz \'7!
KO = K9 x| | 4—mcen_ (5)
100%

oznacza wydatek na zakup gazu ziemnego w roku ¢ przy przyjeciu rocznego wskazni-

Gaz

ka wzrostu cen gazu w_ = (w obliczeniach przyjeto wzrost 2% rocznie)

Do obliczen przyjeto nastgpujace zatozenia (wzorowane na przyjetych w pracy
[22] dla przyktadu podobnej inwestycji w kopalni Pniowek, w ktdrej gaz z odmetano-
wania zuzywa si¢ do produkcji chtodu klimatyzacyjnego):

1. Ceny i koszty przyjete do obliczen nie zawierajg podatku VAT.

2. Obliczenia dokonywane sg w ztotych polskich (PLN).

3. Inwestycja nie powoduje wzrostu kosztow osobowych i administracyjnych

w obiekcie.

4. W obliczeniach nie przyj¢to obcigzen wynikajacych z ewentualnego kredytu
na budowe instalacji.

. Wartos¢ stopy dyskonta przyjeto rowng 10%.

6. Uwzgledniano wskazniki realnego wzrostu cen energii elektrycznej (4%/rok)

9]
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i cieplnej (3,7%/rok), a takze niewielki wzrost wartosci jednostki EUA
(1%/rok).
7. Czas budowy obiektu w ciggu jednego roku przyjeto jako rok ,,zerowy”,
w ktorym nie ma zadnych przychodow z tytulu pracy instalacji.
8. Czas eksploatacji obiektu przyjeto jako 15 lat od uruchomienia (tzw. ,,eko-
nomiczny czas zycia”).

Tabela 13. Wartosci wskaznika NPV (wzér (2)) wyliczane dla réznych

Table 13. Index NPV values (formula (2)) calculated for different Vari-

wariantow zasilania procesu spalania metanu

ants of the gas supply for the combustion of methane

Wartosci  wskaz-
nika NPV wyliczane
dla réznych wariantow
pokazuje Tabela 13.

Natomiast  wykresy

obrazujgce zmiany

NPV w trakcie lat

eksploatacji pokazano
narys. 1.

Wartosci NPV

oznaczaja zdyskonto-

wane na rok rozpo-
czecia inwestycji (rok

zerowy) zbilansowane

kwoty  przychodéw

Lata Wariant I Wariant I1 Wariant 111
eksploatacji min PLN

0 -25,41 -27,41 -27,41

1 -7,62 -10,59 -12,99

2 9,08 5,80 3,70

3 24,75 21,47 19,37

5 53,26 49,99 47,89

10 110,65 107,38 105,28
15 152,62 149,34 147,24
20 183,38 180,11 178,01

i wydatkow dla kolej-

nych lat, przeliczone

na PLN. Ujemne wartosci NPV oznaczaja, ze koszty (w tym przypadku przede
wszystkim zdyskontowane wydatki inwestycyjne) sa wyzsze niz przychody.

60.00

Wartosci NPV w pierwszych pieciu latach eksploatacji

50.00

40.00

30.00

20.00

10.00

0.00
-10.00

NPV [min PLN]

-20.00
-30.00

-40.00

Lata eksploatacji

= Wariant |
««<E}-- Wariant Il
= = Wariant Ill

Rys. 1. Wartos$ci wskaznika optacalnosci inwestycji NPV netto w pierwszych 5 latach eksploatacji

Fig. 1. The value of net investment cost-effectiveness ratio NPV in the 5 years of operation
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Przyjeto, ze w roku ,,0” trwa budowa i uruchomienie, wigc instalacja nie daje zad-
nych przychodéw. Moment po rozpoczeciu eksploatacji, kiedy wartos¢ NPV osiagga
zero 1 pojawiajg si¢ dodatnie wartosci NPV oznacza, Ze instalacja zaczyna przynosic
dochody.

Na wykresach z rys. 1 pokazano przebieg wskaznikoéw NPV w 5 pierwszych latach
eksploatacji, z ktorego wida¢, Zze zwrot zainwestowanych wydatkéw nastapi,
co najmniej po 2 latach od uruchomienia instalacji. Dla wszystkich wariantow obli-
czen jest to czas bardzo krotki. Wykresy z rys. 1 pokazuja rowniez, ze rdznice NPV
dla réznych wariantow, czyli sposobdw zasilania procesu spalania, sa niewielkie. Cza-
sy zwrotu nakladéow bylyby zapewne nieco dluzsze, gdyby koszt budowy instalacji
wymagat zaciggniecia kredytu, ale i tak bylaby to instalacja bardzo rentowna.Ze
wzgledu na to, ze gldwny koszt eksploatacyjny, ktéry wystapi w wariantach II 1 III
(koszt zakupu gazu ziemnego) ma maly wplyw na oplacalno$¢ przedsiewzigcia, wa-
rianty z niewielkim zatezaniem powietrza wentylacyjnego warto powaznie bra¢ pod
uwage w podejmowaniu decyzji inwestycyjnej.

13. PODSUMOWANIE I WNIOSKI

Przyjeta referencyjna instalacja odsalania w Z.0 ,,Debiensko” wg [34] dokonuje
odsalania wdd $ciekowych 3 czynnych kopaln wegla kamiennego: KWK, Knuréw”,
KWK ,,Szczygtowice” i KWK ,.Budryk”, a ponadto odsala wody nieczynnej juz ko-
palni ,,.Debiensko”. Z tego wzgledu jej przepustowos¢ jest wigksza, niz ewentualna
instalacja odsalania dla pojedynczej kopalni. Nalezy mie¢ na uwadze, ze instalacja
odsalania dla jednej kopalni miataby znacznie mniejszg przepustowos¢, a co za tym
idzie mniejsze zapotrzebowanie energetyczne. Przyjecie Z.0. ,,Debiensko” jako
punktu odniesienia w niniejszej pracy bylo podyktowane tym, Ze jest to jedyna taka
instalacja w kraju, wigc pordwnania dokonywane dla niej majg istotny walor prak-
tyczny, ponadto jej parametry, znane z licznych opracowan, odnoszg si¢ do warunkéw
krajowych.

Wykazano, Ze istnieje techniczna mozliwos¢ zrealizowania utylizacji ciepta spala-
nia metanu z powietrza wentylacyjnego do odsalania sciekow kopaln wegla kamien-
nego, gdyz prognozowane uzyski energii ze spalania tego odpadu powinny wystarczy¢
dla catkowitego pokrycia zapotrzebowania mocy, ktérych wymaga wiele stosowanych
obecnie w $wiecie technologii odsalania. Ze wzgledu na to, ze energia spalania VAM
odzyskiwana jest w postaci energii cieplnej, a jej dalsze wykorzystanie w uktadach
kogeneracyjnych pozwala uzyska¢ ilos¢ energii elektrycznej nieprzekraczajaca 25%
ogolnie odzyskiwanej energii, w dalszych pracach powinny by¢ preferowane metody,
ktére maja znaczace zapotrzebowanie na energie cieplng.
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Niniejsza analiza ma charakter przyblizony, gdyz pomija problem, jaka technolo-
gia odsalania miataby by¢ rzeczywiscie zastosowana. Doktadng analize techniczno-
ckonomiczng bedzie mozna wykonaé¢ po podjeciu konkretnych decyzji inwestycyj-
nych w zakresie technologii przewidzianej dla instalacji odsalania wod kopalnianych.

Z wykonanego Studium wynikajg nastepujace wnioski:

a, b

¢, d

CF,

ED

EUA

Dla wykorzystania ciepta odzysku spalania VAM do odsalania wdd nalezy
preferowac¢ metody, ktoére moga by¢ zasilane z przewagg energii cieplne;.
W dalszych pracach nalezy zwrdci¢ uwage na nowoczesne formy metod
destylacyjnych odsalania jak MED i MSF cf. e.g. [14] oraz na metody
z zatgzaniem solanki i krystalizacjg soli ze wstepnym zatgzaniem solanki
metodami elektrodializy ED, czy nanofiltracji NF cf. e.g. [20, 21], lub po-
laczeniem roznych metod w uktadach hybrydowych [35].

Wymienione wyzej metody w odpowiedniej konfiguracji kogeneracyjne;j
moga mie¢ zapotrzebowanie mocy mniejsze, niz obecna instalacja
Z.0. ,,Debiensko”, w ktorej potaczono zatezanie w systemie RCC z od-
wrotng osmoza RO. Ponadto wymienione technologie spetniaja postulat
mozliwosci zasilania energetycznego z przewagg energii cieplnej.

W przypadku kopaln o niskim stezeniu VAM podnoszenie stezenia,
do co najmniej 0,5% obj. CH,, jest ekonomicznie i energetycznie oplacal-
ne.

Wg danych odzysku, ktére zawiera Tabela 1, instalacja rewersyjnego spa-
lania VAM o przepustowosci 250 tys. Nm®-h™ powietrza wentylacyjnego
powinna wystarczy¢ do zasilania energig stacji odsalania o wydajnosci
rownej co najmniej 50% ilosci solanki przerabianej w Z.0. ,,Debiensko”.
Spalanie VAM z przecigtnego szybu wentylacyjnego pozwalatoby zasila¢
odsalanie w instalacji wigkszej niz przyjety zaktad referencyjny.

OZNACZENIA - SYMBOLS

- cena urzadzenia 1 lub 2 we wzorze (1), odpowiednio, PLN
price of device 1 or 2 in the formula (1), respectively
- moc urzadzenia 1 lub 2 we wzorze (1), odpowiednio, kW lub MW
power of device 1 or 2 in the formula (1), respectively
- przeptywy gotdwkowe netto w kolejnym roku # we wzorach (2) i (3), PLN
net cash flows in the subsequent year 7 in the formulas (2) and (3)
- elektrodializa
electrodialysis
- jednostki zwiazane z handlem pozwoleniami na emisj¢

European Union Allowances units
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Gaz
K

Iy

MED

MSF

NF

NPV

RCC

RO

VAM

cen

el e

EUA

therm

- wydatek na zakup gazu ziemnego, PLN
expense for the natural gas purchase
- zdyskontowany przychdd na kolejny rok # we wzorach (3) i (4), PLN
discounted income for the next year ¢ in the formulas (3) and (4)
- poczatkowe naktady inwestycyjne we wzorze (2), PLN
initial investment in the formula (2)
- destylacja wielokrotna
Multiple Effect Distillation
- destylacja wielostopniowa
Multi Stage Flash
- ilo$¢ lat przyjetych do analizy we wzorze (2), bezwymiarowe
the number of years taken for analysis in the formula (2)
- nanofiltracja
nanofiltration
- wartos$¢ biezaca netto we wzorze (2), PLN
net present value in the formula (2)
- stopa dyskonta we wzorze (2),
discount rate in the formula (2)
- symbol firmowy koncentratora Solanki
trade symbol of Resources Conservation Company for saline waters concentrator
- odwrocona osmoza
reverse osmosis
- numer biezacy kolejnego roku od uruchomienia instalacji we wzorze (2), bezwymiarowe
consecutive number of current year from the installation start-up in the formula (2)
- metan z powietrza wentylacyjnego
ventilation air methane
- wskaznik wzrostu cen we wzorach (4) i (5), %
rise of prices indicator in the formulas (4) and (5)

INDEKSY DOLNE I GORNE — SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS

- oznacza poczatkowe
denotes initial
- dotyczy energii elektrycznej
concerns electrical energy
- dotyczy sprzedazy pozwolen na emisje
concerns emission allowances trading
- wskaznik rodzaju przychodu we wzorze (4)
indicates kind of incomes in the formula (4)
- dotyczy kolejnego roku Iub w jednostkach mocy i energii cieplnej (od: termicznej)
indicates consecutive year or thermal energy
- dotyczy energii cieplnej
indicates thermal energy
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KRzYSZTOF GOSIEWSKI

RATING OF UTILIZATION OPTION OF ENERGY FROM COAL MINES VENTILATION AIR
METHANE COMBUSTION FOR DESALINATION PLANTS

Nearly 70% of the methane released from hard coal seams, as the so-called Ventilation Air Methane
(VAM), is emitted to the atmosphere with the air discharged by the mine ventilation system. Therefore,
utilization of this emission, especially with a rational heat recovery becomes an important challenge
for hard coal mines. Combustion in Thermal Flow Reversal Reactors, currently is the most promising and
technically advanced method of solving this problem. Research and development activities, carried out
in the recent years in the Institute of Chemical Engineering, Polish Academy of Sciences in Gliwice
allowed to get a technology which enables autothermal run for the inlet VAM concentration as low
as 0.2 vol. CH4% with rational heat recovery for higher concentrations. This technology was briefly de-
scribed in [1]. However, combusting VAM raises a problem of rational use of the obtained energy. The
most preferred method would be the total utilization at the spot in the mine. An attractive solution
for numerous mines, which have a problem with waste waters desalination, would be utilization of the
recovered energy for desalination of these wastes to be disposed outside. There are many methods
of desalination, requiring different amounts of energy; both electricity and/or heat (cf. e.g. [14, 15, 36]).

The paper contains an analysis of possibility to connect the VAM combustion with a desalination
plant. To estimate real energy demand of a coal mines the ,,De¢biensko” Desalination Plant was taken
as a reference. First, a literature review of nowadays available desalination methods was presented. Addi-
tionally an energy or power demand estimated needs of a plant of the reference plant’s brine size capacity
was given. Next, an investment costs for the reverse flow reactor VAM combustion plant of the ventila-
tion air capacity 250 thous. m’grp-h™ was given. The cost of a desalination plant was not estimated due
to that the paper author would not dare to decide what technology and what the size of the future plant
would be. The economic effect of the recovered from VAM combustion which might arise, however,
was estimated. Both, as the value of possible energy carriers which are recovered and also economic
effect from possible EUA units trade incomes.

It is claimed that the desalination technology which is to be selected should enable to be powered
mainly thermal energy, and not more than 25% of electricity. The use of the cogeneration systems

is advised. Concluding, the distillation preferably with crystallization systems MED or MFS and also
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electrodialysis ED or nanofiltration NF should be taken into account in further steps. In addition,
it is noted that the reference plant desalinate brine for at least 3 coal mines. Therefore its capacity is rather
large. For a single coal mine the energy recovered from e.g. combustion of VAM unit with the ventilation
air capacity 250 thous. m*srp-h™ should allow to recover the energy amount enough for a single coal

mine.
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BADANIA PROCESU ROZDZIALU MIESZANINY METAN - AZOT
W KOMERCYINYCH MODULACH MEMBRANOWYCH

Instytut Inzynierii Chemicznej Polskiej Akademii Nauk, Gliwice, ul. Battycka 5, 44-100 Gliwice

Zasadniczym celem badan byto okreslenie przydatnosci dostgpnych komercyjnie modulow membra-
nowych w procesie wydzielania metanu z powietrza wentylacyjnego kopaln. Przeprowadzono do$wiad-
czalne badania procesu permeacji czystego metanu i azotu oraz mieszaniny tych gazéow w trzech
modutach membranowych. Istotnym wnioskiem ptynacym z wykonanych prac jest fakt, ze moduty firmy
UBE mogtyby zosta¢ wykorzystane do zatgzania niskostezonej mieszaniny metan—azot.

Stowa kluczowe: separacja membranowa, komercyjne moduty membranowe, metan z powietrza wentyla-
cyjnego kopaln

The basic aim of this study was to analyze the possibility of using commercial membrane modules to
the removal of CH, from ventilation air methane (VAM). Experimental investigations concerning the
permeation of pure gases (CHy, N;) and mixture of these gases, in three membrane modules, ware carried
out. An important conclusion is that the UBE modules may successfully be used in the enrichment of
dilute mixtures of methane and nitrogen.

Keywords: membrane separation, commercial membrane modules, ventilation air methane

1. WPROWADZENIE

Powietrze wentylacyjne kopaln to mieszanina powietrza atmosferycznego oraz ga-
76w powstajacych w wyrobiskach gorniczych, migdzy innymi metanu. Stezenie meta-
nu w powietrzu wentylacyjnym emitowanym z szybow kopaln wegla kamiennego
wynosi najczesciej ponizej 0,3% [1]. Tak niskie stezenie CHy4 praktycznie uniemozli-
wia jego utylizacje. Istnieje, co prawda, wiele metod wykorzystania badz unieszko-
dliwiania metanu z mieszanin metan—azot-tlen [2], jednak wymagaja one zazwyczaj
dysponowania gazem o okreslonym wysokim i stabilnym stezeniu metanu. W zwigzku
z tym prowadzone na $wiecie badania ukierunkowane sg na opracowanie wysokose-
lektywnych (z punktu widzenia rozdziatu CH4/N,) i tanich metod wzbogacania powie-
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trza wentylacyjnego w metan [3]. Prace prowadzone w Instytucie skupione sg m.in. na
okresleniu mozliwos$ci stosowania w tym przypadku separacji membranowe;j.

Zasadniczym celem niniejszej pracy byto okreslenie przydatnosci dostepnych ko-
mercyjnie modutéw membranowych w procesie wydzielania metanu z powietrza wen-
tylacyjnego kopaln. Przeprowadzono w zwiazku z tym do$wiadczalne badania procesu
permeacji czystego metanu i azotu oraz mieszaniny tych gazéw w modutach firm
UBE i Air Products. Bylo to istotne, gdyz jakkolwiek r6zne membranowe procesy
wydzielania metanu z mieszanin gazowych sa stosowane komercyjnie (np. separacja
CO,/CHy,), to membranowe zat¢zanie niskostezonego metanu w powietrzu nadal pozo-
staje w sferze badan podstawowych.

2. APARATURA BADAWCZA

Badania procesu permeacji azotu i metanu oraz zat¢zania metanu w mieszaninie
z azotem przeprowadzono w instalacji doswiadczalnej przedstawionej na rysunku 1.
Stanowisko badawcze zostalo tak skonstruowane, aby mozliwa byla fatwa wymiana
modutu membranowego.

OICIOIO MODUL MEMBRANOWY OIOIIO
M I S L S
l/-_'\_ _"__'\ ./'_\ _/-_"‘.
\..T_.‘I I'\I_.r" '\_F/l '\..I:_:_/I X
RETENTAT
e
A ZASILANIE N PERMEAT
(c) Pomiar stezenia
-"P: Pomiar ciénienia
I MIESZALNIK I () * |F}; Pomiar temperatury
L 1 i--F-::l Pomiar natezenia
V; T przephywu
CZYNNIK N,
GRZALKA ; GRZEWCZY

Rys. 1. Schemat do$wiadczalnej instalacji membranowe;j
Fig. 1. Experimental set-up
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Glownymi elementami instalacji bylty modut membranowy oraz uktad przygoto-
wania mieszaniny gazow sktadajacy si¢ z mieszalnika i termostatu. Mieszalnik stano-
wila metalowa kolumna o $rednicy 2 cm i wysokosci 50 cm, wypelniona szklanymi
walcami o wymiarach 18X3 mm, do ktorej wprowadzano czyste gazy w odpowiednich
proporcjach. Zadang w pomiarach temperature gazow zasilajacych modut uzyskiwano,
przepuszczajac gaz przez przeponowy wymiennik ciepla (termostat) z woda jako
czynnikiem grzewczym. Gazy z butli (czysty CHy4 lub N,) pobierano poprzez zawory
regulacyjne. Nastepnie strumiefn gazu poprzez mieszalnik i termostat wprowadzano do
modutu membranowego. Gaz zasilajagcy wprowadzany byt do wnetrza wldkien. Jego
cze$¢ przechodzita przez material membrany do przestrzeni mi¢dzywioknowej, skad
byla odbierana jako permeat. Reszta gazu odprowadzana byta na wylocie z modutu
jako retentat. Poniewaz wspolczynnik permeacji moze zmieniaé¢ si¢ wraz z temperatu-
ra, zarowno modul membranowy, jak i droga doprowadzajaca oraz drogi odprowadza-
jace gaz z modutu zostaly zaizolowane.

W badaniach wykorzystano polimerowe moduty membranowe z widknami pusty-
mi typu UMS-AS i CO-CO0S5 firmy UBE oraz modut typu PRISM firmy Air Products.
Warstwe aktywng membrany w modutach firmy UBE stanowi modyfikowany polii-
mid, natomiast w module firmy Air Products warstwa aktywna membrany wykonana
jest z polisulfonu.

3. METODYKA BADAN

Badania procesu permeacji czystych gazéw prowadzono w statej temperaturze dla
natezenia przeptywu gazu zasilajacego wynoszacego 0,052 kmol h™' oraz w zakresie
cisnien gazu zasilajagcego wynoszagcym od 1 do 6 bar (g). W trakcie badan
w sposob ciaggly mierzono nat¢zenie przeptywu, ci$nienie oraz temperatur¢ gazu zasi-
lajacego, permeatu i retentatu. Po stronie permeatu panowalo cisnienie atmosferyczne.

Zwiagzek miedzy natezeniem przeptywu permeatu a transmembranowa roznica ci-
$nien opisywano rownaniem [4]:

Fp = Q;ADp (1)

Nalezy zwroci¢ uwage na fakt, ze dostawcy modutow membranowych nie ujaw-
niaja zwykle ani powierzchni membrany, ani wspolczynnikow permeacji. Jednak
dzieki znajomosci natezenia przeptywu permeatu mozliwe jest wyznaczenie z rowna-
nia (1) iloczynu A-Q; dla kazdego gazu, a tym samym idealnego wspotczynnika sepa-
racji, o No/CHas zdefiniowanego rownaniem [4]:

* A ' QN
An,/cH, = A- QCI; ()
4

Znajomos¢ o nocna oraz A-Q; skladnikow mieszaniny umozliwia prowadzenie ob-
liczen symulacyjnych dotyczacych jej rozdziatu w danym module membranowym [5].
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Przeprowadzono rowniez badania procesu rozdzialu mieszaniny azot—metan w ce-
lu okreslenia rzeczywistych wspotczynnikdéw separacji. Badania prowadzono dla nate-
zeh przeplywu gazu zasilajacego wynoszacych 0,052 kmol h™ i 0,077 kmol h™,
w statej temperaturze, dla trzech ci$nien z zakresu 1-6 bar (g), przy stezeniu metanu
rownym 0,3%. Takze w trakcie tych badan w sposob ciagly mierzono natgzenie prze-
ptywu, cis$nienie oraz temperatur¢ gazu zasilajacego, permeatu i retentatu. Natomiast
w sposOb okresowy mierzono stg¢zenie metanu w kazdym ze strumieni za pomoca
mikrochromatografu gazowego firmy Varian.

Na podstawie wynikoéw badan mieszaniny metan—azot wyznaczano sprawnos¢ od-
zysku (wydajno$¢) n, czyli ilo§¢ odzyskiwanego sktadnika w produkcie (w permeacie
lub retentacie) w stosunku do catkowitej jego ilosci wprowadzonej do procesu, zdefi-
niowang rownaniem [4]:

Fproa yProdCH4

n= 3)

FZ ' xZCH4

4. WYNIKI BADAN DOSWIADCZALNYCH

Na rysunku 2 przedstawiono zalezno$¢ natezenia przeptywu czystego metanu
1 czystego azotu po stronie permeatu od transmembranowej roéznicy ci$nien, wyzna-
czong w temperaturze 21°C w module PRISM firmy Air Products. Jak wida¢ na tym
rysunku, natezenie przeplywu permeatu ros$nie prostoliniowo wraz ze wzrostem
transmembranowej roéznicy cisnien i jest prawie jednakowe w przypadku obu gazow.
Ze wspolczynnikow kierunkowych linii prostych wyznaczono A-Q;, ktére sa rowne,
odpowiednio, 8,510 kmol h™' bar’'dla metanu oraz 7,99-10" kmol h™' bar dla azotu.
Idealny wspotczynnik separacji o'nocns Wynosi zatem 0,94, czyli jest nieznacznie
mniejszy od jednosci. Na podstawie uzyskanych wynikoéw mozna stwierdzi¢, ze mo-
dut firmy Air Products nie jest przydatny w procesie wydzielania metanu z powietrza
wentylacyjnego kopaln. Nieprzydatnos$c tego typu materialu membrany do zat¢zania
metanu w powietrzu wentylacyjnym stwierdzono takze w pracy [6].

Na rysunku 3 przedstawiono z kolei wyniki badan doswiadczalnych przeprowa-
dzonych w module firmy UBE typu CO-CO0S5 dla temperatury gazu zasilajacego row-
nej 22,5°C. W przypadku tego modutu lepiej permeujacym gazem jest azot. Tak jak
w przypadku modutu firmy Air Products nat¢zenie przeptywu permeatu rosnie prosto-
liniowo wraz ze wzrostem transmembranowej roznicy ci$nien. Iloczyny A-Q; azotu
i metanu wynosza odpowiednio 9,5:10° kmol h” bar" oraz 4,57-107 kmol h' bar™,
natomiast idealny wspotczynnik separacji o wocps jest rowny w tym przypadku 2,08.
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Rys. 2. Zalezno$¢ natezenia przeptywu permeatu (Fp) od transmembranowej réznicy
cisnien (Ap)
Fig. 2. Flow rate of permeate (Fp) vs. transmembrane pressure drop (Ap)
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Rys. 3. Zalezno$¢ natezenia przeptywu permeatu (Fp) od transmembranowej réznicy
cisnien (Ap)
Fig. 3. Flow rate of permeate (Fp) vs. transmembrane pressure drop (Ap)

Wyniki badan permeacji czystych gazow w trzecim z rozwazanych modutow (UBE
typu UMS-AS5) przedstawiono na rysunku 4. Temperatura gazu zasilajagcego wynosita
w tym przypadku 21,5°C. Z przedstawionej zaleznosci wynika, ze rowniez w przy-
padku tego modutu lepiej permeujacym gazem jest azot. [loczyny A-Q; azotu i meta-
nu wynosza odpowiednio 5,38:10° kmol h' bar' oraz 2,1:10° kmol h' bar’,
natomiast idealny wspotczynnik separacji o wo/cps jest rowny w tym przypadku 2,56.
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Rys. 4. Zalezno$¢ natezenia przeptywu permeatu (Fp) od transmembranowej réznicy
cisnien (Ap)
Fig. 4. Flow rate of permeate (Fp) vs. transmembrane pressure drop (Ap)

Warstwe aktywna membrany w obydwu modutach firmy UBE stanowi modyfiko-
wany poliimid. Jednak moduty te charakteryzuja si¢ zupelnie innymi wlasciwosciami
separacyjnymi. Wynika to prawdopodobnie z faktu, ze na witasciwosci separacyjne
membrany ogromny wptyw majg nawet niewielkie zmiany parametrow procesu poli-
meryzacji oraz stosowanie w matrycy polimerowej dodatkow o roznym sktadzie ilo-
sciowym i jakoSciowym.

Literatura przedmiotu podaje, ze idealny wspdlczynnik separacji w membranie
wykonanej z poliimidu wynosi 1,5-3,2 [6-8]. Mozna zatem zauwazy¢, ze otrzymane
idealne wspotczynniki separacji sg dobrze skorelowane z danymi literaturowymi.

W tabeli 1 przedstawiono wyniki badan eksperymentalnych procesu separacji mie-
szaniny 0,3% obj. metanu w azocie w module membranowym CO-CO05 firmy UBE.
Mozna zauwazy¢, ze wzrost natezenia przeptywu gazu zasilajacego z 0,052 kmol h™
do 0,077 kmol h™ w tym module nie powoduje istotnych zmian stezenia CH, w per-
meacie. Stezenie metanu w permeacie jest rowniez praktycznie niezmienne w catym
przebadanym zakresie ci$nien i oscyluje ono w okolicach 0,24% obj. Nate¢zenie prze-
pltywu gazu zasilajacego wptywa natomiast na stezenie metanu w retentacie. Mniejsze
nat¢zenie przeptywu gazu zasilajacego prowadzi do wyzszego stezenia CHy w retenta-
cie. Dodatkowo wzrost cisnienia gazu zasilajacego z 1,0 bar (g) do 3.8 bar (g), dla
natezenia przeptywu gazu zasilajacego F,=0,052 kmol h™', spowodowat wzrost steze-
nia CH,4 w retentacie od 0,32 do 0,46% obj. Podobnie dla przeptywu gazu zasilajacego
F,=0,077 kmol h™" wzrost ci$nienia gazu zasilajacego z 1,7 bar (g) do 4,5 bar (g) spo-
wodowatl wzrost stezenia CH4 w retentacie od 0,34% do 0,43%. Maksymalna wydaj-
no$¢ procesu uzyskana dla modulu CO-CO5 firmy UBE wyniosta 84% przy
minimalnej wartosci stezenia CH, w produkcie (retentat) 0,32%, a przy maksymalnym
uzyskanym stezeniu metanu w produkcie (0,46%) wydajno$¢ spadta do 34,1%.
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Tabela 1. Whasciwosci rozdzieleze modutu membranowego UBE CO-C05
Table 1. Separation properties of the UBE CO-C05 membrane module

Mieszanina 99,7% N, - 0,3% CH,

Fz Pz Fp Fp/Fz n
XZcna YPcha YRcha
kmol h™' | bar | kmol h'! % % | %obj. | %obj. | % obj.
(8)

1 8,10-10° 15,6 84,0 | 0,305 | 0,238 0,321

52:10% | 2.4 2,22:107 43,0 | 62,3 | 0,311 | 0,238 0,378

3,8 3,56:107 68,5 34,1 | 0,307 | 0,249 0,455

1,7 1,54-107 20,1 80,2 | 0,315 | 0,236 0,343

7,710% | 3,1 | 3,10:107 40,2 | 65,8 | 0,315 | 0,235 0,372

4,5 4,49-10° 58,3 | 49,3 | 0,314 | 0,241 0,430

WNIOSKI

e Okreslono iloczyny powierzchni membrany 1 wspotczynnikow permeacji azotu
i metanu (A'Q;) oraz wspdlczynnik separacji mieszaniny metan—azot w trzech
komercyjnie dostepnych modutach membranowych.

e Stwierdzono, ze modut firmy Air Products nie jest przydatny w procesie wydzie-
lania metanu z powietrza wentylacyjnego kopaln, gdyz jego idealny wspotczyn-
nik separacji jest bliski jednosci.

e Z przeprowadzonych badan dla czystych gazow wynika, ze moduty firmy UBE
moglyby zosta¢ wykorzystane do zatezania niskostezonej mieszaniny metan—
powietrze. Idealny wspotczynnik separacji w module CO-CO05 wynosi
o nocne=2, a w module UMS-A5 — o nocna=2,6. Potwierdzity to takze wstepne
badania separacji mieszaniny metan—azot w module CO-CO05.

e Otrzymane iloczyny wspotczynnikow permeacji czystych gazow i powierzchni
membrany moga postuzy¢ jako dane do weryfikacji modelu matematycznego
i symulatora numerycznego procesu wydzielania metanu w membranach poli-
merowych.
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OZNACZENIA - SYMBOLS

A — powierzchnia membrany, m’
membrane surface area
F — natezenie przeplywu gazu, kmol'h™!
gas flow rate
@] — wspbtezynnik permeacji, kmol'h'm*bar’!
permeability
p — nadcisnienie, bar (g)
pressure
X — udzial objgtosciowy sktadnika po stronie zasilania, % obj.
volume fraction on the feed side
y — udziat objetosciowy sktadnika po stronie permeatu lub retentatu, % obj.
volume fraction on the permeate or retentate side
o — idealny wspotczynnik separacji
ideal separation factor
n — sprawnos$¢ odzysku (wydajno$¢ procesu), %
recovery
Ap — transmembranowa rdznica ci$nien, bar

transmembrane pressure drop

INDEKSY DOLNE I GORNE — SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS

i — sktadnik 7
component i
] — sktadnik ;
component j
P — permeat
permeate
Prod — produkt (strumien wzbogacony w CHy)
product (stream enriched in CHy)
R — retentat
retentate
zZ — zasilanie
feed
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KRzYSZTOF WARMUZINSKI, MANFRED JASCHIK, MAREK TANCZYK, ARTUR WOIDYLA, ALEKSANDRA
JANUSZ-CYGAN, ELZBIETA SOLTYS

THE STUDY ON THE SEPARATION OF METHANE-NITROGEN MIXTURES IN COMMERCIAL
MEMBRANE MODULES

The removal of ventilation air methane (VAM) is an important ecological and economic issue. The
basic aim of this study was to analyze the possibility of using commercial membrane modules to VAM
recovery.

Experimental investigations concerning CH4 removal from CH4/N, mixtures were performed in
a laboratory membrane installation shown in Fig. 1. Experimental tests were carried out in three hollow-
fibre commercial modules (Air Products module PRISM PA1020 — wherein the active layer is made of
polysulfone, and in two UBE modules (CO-C05 and UMS-AS), in which a modified polyimide is an
active layer). Extensive experimental studies on the permeation of pure gases (CHy, N,) as well as a study
on the separation of a binary gas mixture containing 0.3 vol.% CH, in N, were done. The results are
presented in Fig. 2-4. It is found that in the case of the Air Products module the permeability of methane
is slightly higher and the ideal separation factor (N,/CHy,) is equal to 0.94. It may be concluded that this
module is not useful in the process of VAM recovery. On the other hand, in the case of the two UBE
modules it is found that the better permeating component is nitrogen, and the ideal separation factor
(N,/CHy) equals 2 for the module CO-CO05 and 2.6 for UMS-AS. The results concerning the separation of
a binary gas mixture are presented in Table 1. An important conclusion is that the UBE modules could be
used in the enrichment of low-concentrated mixtures of methane—nitrogen.

The experimental data presented will form the basis for the formulation and verification of a mathe-
matical model of the membrane process concerning the removal of dilute impurities (especially methane)
from air.
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AGNIESZKA CIEMIEGA, KATARZYNA MARESZ, JANUSZ J. MALINOWSKI, JULITA
MROWIEC-BIALON

MONOLITYCZNE HYBRYDOWE SORBENTY DITLENKU WEGLA

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

Opracowano nowe strukturalne sorbenty ditlenku wegla oparte na poliaminach osadzonych
w krzemionkowych monolitycznych materialach o bimodalnej strukturze poréw. Zbadano zalezno$¢
pojemnosci sorpcyjnej od rodzaju i ilosci wprowadzonych prekursoréw amin. Otrzymane wyniki
poréwnano z danymi literaturowymi sorpcji CO, na podobnie zmodyfikowanych proszkowych,
porowatych materiatach. Zaproponowane nosniki, poza zdecydowanie lepsza uzytkowa forma,
wykazywaly lepsze wiasciwosci sorpcyjne.

Stowa kluczowe: adsorpcja CO,, hierarchiczne monolity krzemionkowe

New structural carbon dioxide sorbents based on supported polyamines onto silica monoliths with
hierarchical pore structure were elaborated. Sorption capacity/type/amount of amine precursor
relationships were studied. The results obtained were compared with the literature data relating to the
sorption of CO, on similarly modified powdered porous materials. The proposed carriers, in addition to
a more usable form, showed improved sorption properties.

Keywords: CO, adsorption, hierarchical silica monoliths

1. WPROWADZENIE

Swiadomo$¢ lawinowego wzrostu ilosci gazéw cieplarnianych trafiajacych do
atmosfery, w tym ditlenku wegla, obserwowana w ostatnich dziesigcioleciach, zmusza
inzynierow i naukowcé6w do poszukiwania rozwiazan zmierzajacych do ograniczenia
ich emisji. Dane statystyczne [1] wskazuja, ze ok. 87% catkowitej ilosci CO,,
powstajacego w wyniku dzialalnosci czlowieka, pochodzi ze spalania paliw
kopalnych, zatem zasadnym jest opracowanie i wdrozenie metod, umozliwiajacych
efektywne wylapywanie powstajacego gazu u jego zrédta. Prowadzone sa liczne prace
poswigcone sorpcji ditlenku wegla w roztworach amin, jednak koszt odzysku
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i regeneracji tych roztwordw jest wysoki, stad ukierunkowanie badan na opracowanie
statych sorbentéw CO,, m.in. poprzez wykorzystanie no$nikéw krzemionkowych,
zmodyfikowanych poliaminami. Szereg prac po$wigcono zastosowaniu do tego celu
mikro- oraz mezoporowatych materiatéw, takich jak MCM-41, MCF czy SBA-15
[2-4]. Materialy te modyfikowano poliaminami na drodze adsorpcji (impregnacja)
oraz chemicznego wigzania z krzemionkowa powierzchnia (graftowanie). Pomimo
obiecujacych wynikéw, uzyskiwanych w laboratoriach, wykorzystanie takich
sorbentéw w skali przemyslowej jest trudne ze wzgledu na ich proszkowa postaé
(ziarna 5 — 50 pum). Alternatywa dla materialéw sypkich sa porowate monolity,
ktérych ksztalt, wielko$¢ i parametry struktury (wielko$¢ powierzchni, objgtos¢
catkowita, ksztatt i rozmiar poréw) moga by¢ ,,zaprojektowane” z uwzglednieniem ich
przeznaczania. W pracy przedstawiono wyniki badan nad nowymi monolitycznymi
sorbentami, otrzymanymi na bazie krzemionkowych monolitéw o hierarchicznej
strukturze poréw, modyfikowanych poliaminami metoda adsorpcji oraz graftowania.
Zbadano wiasciwosci fizyko-chemiczne i sorpcyjne otrzymanych materialéw.

2. CZESC DOSWIADCZALNA

Monolity krzemionkowe, w postaci cylindrow o wymiarach 5x5 mm (rys. 1),
otrzymano zgodnie z procedura opisana w publikacji [5]. Material proszkowy typu
SBA-15 syntetyzowano wedlug przepisu przedstawionego w pracy [6]. Oba no$niki
sfunkcjonalizowano nastgpujacymi prekursorami grup aminowych: polietylenoiming
(PEI) oraz polietylenoiming zmodyfikowana grupami trimetoksysilylopropylowymi
(AM). Przed funkcjonalizacja krzemionki suszono w temperaturze 110°C.

Materialy impregnowano roztworami prekursoréw w etanolu, tak aby koncowe
stezenie poliamin w probkach wynosito 30-75% masy sorbentu. Do roztworu
zawierajacego prekursor AM dodatkowo dodawano wode w ilosci 0,4 ml na
1 g no$nika, niezbedna do hydrolizy grup metoksylowych. Ilo§¢ wprowadzanego
roztworu odpowiadala catkowitej objetosci poréw w materiale. W obu przypadkach,
proces modyfikacji prowadzono w zamknigtych naczyniach przez 24 godziny
w temperaturze 60°C. Nastgpnie probki suszono w tej samej temperaturze celem
usunigcia rozpuszczalnika.

Wiasciwosci  strukturalne prébek materialéw krzemionkowych przed i1 po
modyfikacji zbadano za pomoca niskotemperaturowej adsorpcji azotu oraz
skaningowej mikroskopii elektronowej. Metoda spektroskopii w podczerwieni
potwierdzono wprowadzenie grup funkcyjnych, a metoda termograwimetryczna
okreslono rzeczywista ilo$¢ amin.

Proces sorpcji CO, prowadzono w przeplywie, w kolumnie wypelnionej
sorbentem. Materialy, bezposrednio przed procesem, suszono w temperaturze 110°C
przez 2 godziny w przeplywie azotu. Sorpcj¢ CO, prowadzono przez 1 godzing
w temperaturze 75°C pod ci$nieniem atmosferycznym, natg¢zenie przeptywu gazu
wynosito 90 ml-min'. Pojemno$¢ sorpcyjna materiatéw okreslano metoda
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termograwimetryczna: mierzono ubytek masy probki zwiazany z desorpcja ditlenku
wegla. Desorpcje prowadzono w temperaturze 130°C w przeptywie azotu, przez
1 godzing.

3. OMOWIENIE WYNIKOW
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Rys. 1. Izotermy niskotemperaturowej adsorpcji i desorpcji azotu oraz rozktady wielkosci poréw dla
monolitu oraz materiatu SBA-15 przed funkcjonalizacja (linia czarna) oraz po modyfikacji poliaminami
AM (linia zielona) i PEI (linia r6zowa)

Fig. 1. Low-temperature nitrogen adsorption/desorption isotherms and pore sizes distribution for
pristine monolith and SBA-15 material (black line) and after modification with polyamines AM (green
line) and PEI (pink line)

Izotermy niskotemperaturowej adsorpcji/desorpcji azotu dla wybranych prébek
przed oraz po funkcjonalizacji poliaminami PEI i AM zamieszczono na rys. 1. No$nik
monolityczny (M) charakteryzowat si¢ duza powierzchnia wtasciwa oraz bimodalnym
rozkladem mezoporéw. Po modyfikacji powierzchnia monolitéw oraz objgtosé
mezoporéw ulegly znacznemu zmniejszeniu (Tabela 1). Jednoczes$nie zaobserwowano
zanik mniejszych mezoporéw (d=2,5 nm). Dane te potwierdzaja, ze w przypadku
sorbentu M-PEI50 poliaminy catkowicie zapelnity mezopory, a w sorbencie M-AMS50
mezopory zostaly w 75% zabudowane przez poliaming. W przypadku prébki
M-AMS50 czeé¢ prekursora ulegta kondensacji na $cianach szkieletu krzemionkowego
tworzonego przez makropory. Procesowi temu sprzyjalo dodanie wody na etapie
funkcjonalizacji. Sposéb zwiazania z powierzchnia byl rézny dla obu amin:
polietylenoimina AM ze wzgledu na obecnos¢ grup silylopropylowych zostata
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zwigzana z powierzchnia poprzez utworzenie wiagzan chemicznych (grafting),
natomiast PEI fizycznie wypelniata struktur¢ monolitu (impregnacja).

Tabela 1. Wtasciwosci materialow
Table 1. Properties of the materials

Prébka Sger [m%/g] Vinero [cm?/g] dimezo [NmM]
M 331 1,18 2,520
M-PEIS0 12 0,095 23
M-AMS50 51 0,3 20
SBA 700 0,8
SBA-PEI50 15 0,03
SBA-AMS0 50 0,08

Referencyjny materiat krzemionkowy SBA-15 w postaci proszku, charakteryzowat
si¢ obecno$cia heksagonalnie uporzadkowanych mezoporéw o $rednicach 8 nm.
Powierzchnia Sper tego materialu przed funkcjonalizacja wynosita 700 m’g’,
objeto$é catkowita poréw 0,8 cm’-g™.

Si0,

Si0,- AM

T T T
4000 3000 2000 1000
Liczba falowa [cm]

Transmitancja [a.u.]

Rys. 3. Widmo w podczerwieni probek M, M-PEI50, M-AMS50
Fig. 3. Infrared spectra of M, M-PEI50, M-AMS50 samples

Wprowadzenie grup funkcyjnych zostalo potwierdzone metoda spektroskopii
w podczerwieni. Widma prébek przed i po modyfikacji zaprezentowano na rys. 3.
Na widmie otrzymanym dla prébki niesfunkcjonalizowanej obserwowano piki
charakterystyczne dla materialéw krzemionkowych przy liczbach falowych: 960,
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1000-1250 oraz 3745 cm™ odpowiadajace kolejno drganiom wiazan Si-OH, Si-O-Si,
izolowanych Si-OH. Wprowadzenie poliamin skutkowato zanikaniem pikéw
charakterystycznych dla hydroksyli (960, 3745 cm’) oraz zmniejszeniem piku
odpowiadajacego drganiom wigzan Si-O-Si. Ponadto zarejestrowano piki dla liczb
falowych: i) 1650 cm’, odpowiadajace drganiom zginajacym wiazania N-H
w aminach pierwszorzedowych, ii) 1300 cm’ charakterystyczne dla drgan
rozciagajacych grupy C-N oraz iii) pasma drgan wigzan C-H w grupie metylenowe;j:
rozciagajacych dla 2858 cm™ i asymetrycznych dla 2950 cm™ [7].
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Y —— M-PEI50 —— M-AMS50
—— M-PEI60 —— M-AM60
80 1 M-PEI75 80 -~~~ SBA-AMS50
---- SBA-PEI50
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Rys. 4. Krzywe TG materialéw sfunkcjonalizowanych poliaminami

Fig. 4. TG curves of polyamine functionalized materials

Rzeczywista ilo§¢ amin w  préobkach zostala wyznaczona metoda
termograwimetryczna. Krzywe TG, przedstawiajace ubytek masy prébek
modyfikowanych PEI zaprezentowano na rys. 4A, a prébek modyfikowanych AM na
rys. 4B. Widoczny na obu rysunkach ubytek masy obserwowany w temperaturze
ponizej 110°C byt zwiazany =z odparowaniem resztek rozpuszczalnika
i zaadsorbowanej wody. Obserwowano réznice w rozkladach prébek w zaleznosci od
zastosowanej poliaminy. W przypadku prébek impregnowanych rozktad poliamin
przebiegal dwustopniowo. Pierwszy etap — intensywnego rozktadu, zachodzit
w temperaturze ok. 200°C i byt zwiazany z usuwaniem poliamin z makroporéw.
Jedynie w prébce zawierajacej 75% poliaminy proces ten zachodzit w temperaturze
250°C. Wpydzielanie prekursora z mezoporow nastgpowato w temperaturze
250-650°C. W probkach modyfikowanych AM obserwowano usuwanie niezwiazanej
chemicznie poliaminy w temperaturze ok. 200°C (ubytek masy ok. 15%), a nastgpnie
powyzej 275°C rozktad chemicznie zwiazanej poliaminy, najpierw z makroporéw,
a nastgpnie mezoporéw. Rozklad grup aminowych, prowadzony w atmosferze
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powietrza, jest procesem egzotermicznym, co dobrze odzwierciedla krzywa SDTA
zamieszczona dla przykladowej probki M-PEISO na rys. 5. Nominalna oraz
rzeczywista ilo$¢ grup aminowych w prébkach przedstawiono w tabeli 2.

Tabela 2. Nominalna i rzeczywista ilo$¢ poliamin w prébkach
Table 2. Nominal and measured amount of polyamines in the samples

Nominalna Rzeczywista
Poliamina Prébka ilo$¢ poliamin ilo$¢ poliamin
[%] [%]
M-PEI30 30 26,9
M-PEI40 40 38,2
M-PEI50 50 449
PEI
M-PEI60 60 49,1
M-PEI70 75 69,3
SBA-PEI50 50 42,0
M-AM40 40 33,9
M-AMS50 50 43,0
AM >
M-AMG60 60 46,2
SBA-AMS50 50 34,4
100 0.2 50
90 0.0 SACH
801 o —0.2~\A [\’_\f 30
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Rys. 5. Krzywe TG/ DTA/SDTA prébki M-PEIS0 po adsorpcji CO,
Fig. 5. TG/ DTA/SDTA curves of M-PEI50 sample after CO, adsorption

Zgodnie z danymi literaturowymi [8], optymalna temperatura do prowadzenia
sorpcji CO, jest 75°C i w takiej temperaturze prowadzono proces z uzyciem badanych
materialéw. Z kolei wyniki badan metoda termograwimetryczna zamieszczone na
rys. 5 pozwalaja stwierdzi¢, ze najwigksza szybko$¢ desorpcji CO, zachodzi
w temperaturze 130°C (dobrze widoczny ubytek masy na krzywej TG, ktéremu
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odpowiada minimum na krzywej DTG dla tej temperatury). Zastosowanie takiej
temperatury umozliwialo z jednej strony przeprowadzenie catkowitej desorpcji
ditlenku wegla, z drugiej za$ uniknigcie rozkladu poliamin. Proces rozktadu poliamin
zachodzi w zakresie temperatury 170-230°C z maksimum szybkosci w 190°C, o czym
$wiadczy minimum na krzywej DTG. Jest on silnie egzotermiczny, co potwierdza
obecnos$¢ intensywnego piku na krzywej SDTA. Wyniki badan sorpcyjnych uzyskane
dla wszystkich prébek zestawiono na rys. 6. Badania dla kazdej probki wykonano
3-krotnie. Stupki na wykresie odpowiadaja $redniej warto$ci pojemnosci sorpcyjne;j.
Blad wzgledny, we wszystkich przypadkach, nie przekraczat 5%.

Pojemnos¢ sorpcyjna [mmol CO,/g]

Rys. 6. Pojemno$¢ sorpcyjna dla materiatéw modyfikowanych PEI oraz AM
Fig. 6. Sorption capacities of PEI and AM modified materials

Pojemno$¢ sorpcyjna monolitow z poliaming PEI rosta wraz z iloscia
wprowadzanego prekursora, osiagajac maksimum (3,2 mmolCO,-g") dla prébki
M-PEI50 zawierajace 50% poliaminy. Dalszy wzrost st¢zenia poliaminy w prébce
powodowal  obnizenie jej mozliwosci  sorpcyjnych. Podobna tendencje
zaobserwowano dla monolitéw zmodyfikowanych poliaming (AM): najwigksza
pojemno$¢ odnotowano dla prébki M-AMS50 (2,75 mmolCO,-g'). Réznice
w efektywno$ci wychwytywania ditlenku wegla przez probki otrzymane metoda
graftowania i impregnacji moga by¢ zwiazane z ograniczong dostgpnoscia CO,
w stosunku do czeéci grup aminowych w probkach AM. W celach poréwnawczych
przeprowadzono analogiczne badania z wykorzystaniem proszkowego materialu
porowatego typu SBA-15. Pojemnosci sorpcyjne uzyskane dla tego no$nika, zaréwno
impregnowanego PEI, jak i AM, byly nizsze o odpowiednio 13% i 60% od
analogicznych prébek, w ktorych zastosowano no$nik monolityczny.

Na rys. 7 zaprezentowano poréwnanie wynikéw uzyskanych w badaniach
wlasnych z wynikami innych autoréw [9]. Adsorpcja CO, w tych prébkach byla
badana w zblizonych warunkach (50% PEI, 75°C, stezenie CO, — 99,99%)
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z wykorzystaniem réznych no$nikéw proszkowych. Wtasciwosci sorpcyjne
mezoporowatych, krzemionkowych materialéw modyfikowanych PEI byly
poréwnywalne z wtasciwos$ciami monolitycznych sorbentéw sfunkcjonalizowanych ta
samg poliaming. Zasadnicza zaleta proponowanych sorbentéw jest ich makroskopowy
ksztatlt. Moga one by¢ zastosowane jako wypelnienie kolumny sorpcyjnej,
co w przypadku proszkowych sorbentéw jest trudne.
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Rys. 7. Pojemno$¢ sorpcyjna dla réznych mezoporowatych materiatéw modyfikowanych 50% PEI oraz
czystego roztworu PEI
Fig. 7. CO, adsorption capacities of various mesoporous silica materials after 50% PEI loading and pure
PEI

4. WNIOSKI

e Nosniki sfunkcjonalizowane poliamina PEI wykazywaly wigksza pojemnos$c
sorpcyjna niz te zmodyfikowane poliaming AM

e Najlepsze wilasciwosci sorpcyjne odnotowano dla no$nikéw monolitycznych
zmodyfikowanych poliaminami PEI oraz AM w ilo$ci 50%.

e Mozliwosci sorpcyjne wszystkich no$nikéw zmodyfikowanych PEI 50% byty
poréwnywalne. Znaczaco nizsza byla pojemnos¢ sorpcyjna samego prekursora.
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MONOLITHIC CARBON DIOXIDE HYBRID ADSORBENTS

Dramatic increase in the amount of greenhouse gases, including carbon dioxide, going into the
atmosphere, observed in recent decades, forcing engineers and scientists to search solutions for reduce
their emissions. The vast majority of the carbon dioxide released into the environment comes from large
stationary sources like power plant, cement and steel factories due to the extensive utilization of fossil
fuels. Thus, it is reasonable to develop and implement methods to enable effective capturing the emerging
gas at its source. Currently, absorption processes based on amine-containing solvents have been applied
for post combustion CO, capture. The main drawbacks of this technology are high capital and operation
costs, as well as high energy demand for regeneration of this liquid sorbents. The CO, sequestration using
solid adsorbents is more promising technique due to lower operational costs and greater chemical
flexibility. More recently, mesoporous silicas, MCM-41, MCF and SBA-15 functionalized with
molecules containing amino groups have been studied as solid CO, adsorbents. Despite the promising
results obtained in the laboratory, powder form (5-50 pm) of such adsorbents limits their use on industrial
scale.

In the present work, new structural carbon dioxide sorbents based on polyamines modified silica
monoliths with bimodal pore structure were proposed. Monoliths in the form of cylinders (5 x 5 mm)
were synthesized following the procedure described in paper [5]. SBA-15 mesostructured silica used as
reference material was prepared according to Ref. [6]. Both carriers were impregnated with
polyethyleneimine (PEI) or grafted using trimethoxysilylpropyl modified polyethyleneimine (AM). The
nominal content of amine was in the range of 30-75 wt.%. The low temperature nitrogen adsorption was
applied to determine textural properties of synthesized materials. Incorporation of functional groups was
confirmed by FT-IR spectroscopy. The amount of amine groups anchored to the silica surface was
determined by thermogravimetric method. CO, adsorption tests were carried out in a column at 75°C
under atmospheric pressure, and CO, flow rate was 90 ml-min™. The sorption capacity of the materials
were determined by thermogravimetry. The mass loss associated with the desorption of carbon dioxide
was measured. Desorption was carried out at 130°C under nitrogen flow for 1 h.

Monolithic support featured bimodal mesopore structure (small mespores with diameters of 2.5 nm and
larger ones with diameters of 20 nm) with high surface area of 331 m>g" and mesopore volume of
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1.18 cm’g!. The surface area and mesopore volume of sorbents significantly decreased after
functionalization. Additionally, a disappearance of small mesopores was observed. The structural
analysis confirmed that mesopores in PEIl-loaded sorbent (M-PEIS0) were completely filled with
polyethyleneimine, while in M-AMS50, only 75% of mesopore volume was occupied by polyamines.

Adsorption capacity increased with PEI loading to reach a maximum of 3.2 mmolCO,-g'for sample
M-PEI50. A similar trend was observed for monoliths functionalized with AM. In this case, the highest
CO, uptake (2.75 mm01C02~g'1) was reported for M-AMSO0. Further increase in polyamine loading,
resulted in a reduction of CO, sorption capacity. This can be attributed to the packing effect of
polyamines on the silica surface of the monoliths.

Similar adsorption tests were carried out using SBA-15 as a polyamines carrier. However, the
sorption capacity, was lower of 13% and 60% then those found in M-PEI50 and M-AMS50, respectively.

To conclude, silica monoliths functionalized with polyamine PEI showed a higher sorption capacity
than samples modified with polyamine AM. The highest sorption capacity was achieved for sorbents
containing 50 wt.% of polyamines. Moreover, the proposed monolithic sorbents can be used as a packing
of adsorption columns contrary to powdered materials based on SBA-15.
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Accepted: 26.10.2016r.
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KOMETABOLICZNA BIODEGRADACIJA 4-CHLOROFENOLU
PRZEZ SZCZEP STENOTROPHOMONAS MALTOPHILIA KB2

1. Instytut Inzynierii Chemicznej PAN Gliwice, ul. Baltycka 5, 44-100 Gliwice
2. Katedra Biochemii, Wydziat Biologii i Ochrony Srodowiska, Uniwersytet Slaski w Katowicach
ul. Jagiellonska 28, 40-032 Katowice

W pracy badano biodegradacj¢ 4-chlorofenolu przez szczep Stenotrophomonas maltophilia KB2
w uktadzie kometabolicznym z fenolem jako substratem wzrostowym. Eksperymenty prowadzono
w reaktorze okresowym, w temperaturze 30°C, przy pH $rodowiska 7 i natlenieniu rzedu 5—7 mgen'1™.
Zmieniajac w szerokim zakresie poczatkowe stezenia fenolu (50 do 300 gm™) i 4-chlorofenolu (25 do
100 g'm™) analizowano wplyw zmian stgzefi obu substratow na szybko$¢ ich transformacii i wzrost
biomasy. Oszacowano roéwniez wartosci wspotczynnika wydajnosci transformacyjnej substratu
wzrostowego (W) oraz wspotczynnika f, wskazujacego, jaka cze$¢ rownowaznikow redukcyjnych
z utlenienia fenolu zostata uzyta do transformacji 4-chlorofenolu.

Stowa kluczowe: kometabolizm, fenol, chlorofenol

The cometabolic biodegradation of 4-chlorophenol by Stenotrophomonas maltophilia KB2 strain in
the presence of phenol as the sole carbon and energy source was studied. The experiments were carried
out in a batch bioreactor. The tests were conducted at 30°C, pH 7 and oxygenation maintained at the level
of 5-7 mg-1I”. The effect of changes in initial concentration of both substrates on the rate of biomass
growth and substrates transformation were analyzed. The initial concentration of phenol was changed
within the range of 50-300 g'm™ and 4-chlorophenol within the range of 25-100 g'm™. The values of
growth substrate transformation yield (/) and the f coefficient, indicating the fraction of reductant from
phenol oxidation used to transform 4-chlorophenol, were also estimated.

Keywords: cometabolism, phenol, chlorophenol

1. WPROWADZENIE

Zdobycze cywilizacyjne poprawity warunki zycia ludzi, lecz jednoczes$nie
przyczynity si¢ do wzrostu zanieczyszczenia $rodowiska naturalnego. Toksyczne
zwiazki przeniknety do atmosfery, wody i gleby. Od dawna dysponujemy technikami
usuwania zanieczyszczen, wykorzystujagcymi procesy fizykochemiczne (absorpcja,
adsorpcja czy katalityczne utlenianie). Praktyka wykazata jednak, ze fizykochemiczne
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metody sa stosunkowo drogie i mato efektywne, szczeg6lnie przy matych stezeniach
zanieczyszczenia W oczyszczanym strumieniu. Przyjaznym dla $rodowiska
naturalnego rozwigzaniem jest zastosowanie technologii opartych na metodach
biologicznych, ktére sa stosunkowo tanie i nie generujg toksycznych, wtérnych
produktéw posrednich [1].

Chlorowane zwigzki organiczne stanowia jedng z glownych grup zanieczyszczen
srodowiska. Ze wzgledu na toksycznos¢, jaka wykazuja nawet w niewielkich
stezeniach oraz zdolno$¢ do bioakumulacji, zostalty one zakwalifikowane jako
zanieczyszczenia pierwszej kategorii i umieszczone na priorytetowej liscie zaré6wno
przez Amerykanska Agencje Ochrony Srodowiska (EPA), Agencje ds. Substancji
Toksycznych oraz Rejestru Chorob (ATSDR), jak i Uni¢ Europejska [2, 3].
Przyktadem zwigzku o istotnym znaczeniu srodowiskowym jest 4-chlorofenol (4-CP).
Zwiazek ten jest potproduktem w syntezie insektycydow, herbicyddéw, konserwantow,
srodkow antyseptycznych i dezynfekujacych. Jest on uzywany réwniez do produkcji
lekow, barwnikow, srodkdéw zapachowych, jako rozpuszczalnik przy ekstrakcji
zwigzkow siarki 1 azotu z wegla oraz selektywny rozpuszczalnik w procesach rafinacji
olejow mineralnych [4,5]. Dawniej stosowany byt powszechnie jako $rodek
dezynfekujacy i antyseptyczny, dzisiaj jego role przejety inne substancje [6]. Jego
obecno$¢ w $rodowisku jest gtownie wynikiem chlorowania $ciekéw, procesow
bielenia w przemysle tekstylnym i papierniczym oraz rozpadu fenoksyherbicydow [7].
Wody pochodzace z tych przemystow sa bogate w rozpuszczalne w wodzie
monochlorofenole i1 niewlasciwe ich traktowanie moze skazi¢ gleby 1 wody
podziemne. 4-chlorofenol jest toksyczny przede wszystkim dla uktadu nerwowego,
przyczyniajac si¢ do demielinizacji wiokien nerwowych oraz obnizenia stgzenia
wszystkich neuroprzekaznikow. Badania przeprowadzone na zwierzetach potwierdzity
rowniez jego toksyczny wplyw na narzady wewnetrzne, w tym dziatanie
hepatotoksyczne [2,4, 8]. Jego obecno$¢ w wodzie jest wyczuwalna juz przy
stezeniach rzedu ppb, nadajac jej nieprzyjemny smak i zapach (préog smakowy to
~0,1pg 1", zapachowy ~33ug-1") [2].

Wiele zwigzkoéw aromatycznych obecnych w srodowisku tatwo ulega biodegrada-
cji przez mikroorganizmy, jednak ich chlorowcopochodne sg bardziej trwale i czesto
toksyczne dla wiekszosci mikroorganizmow [9]. W literaturze mozna znalezé
informacje na temat mikrobiologicznego rozktadu chlorofenoli, zaro6wno na drodze
tlenowej, jak i beztlenowej, prowadzonego zarowno przez bakterie, jak i grzyby.
Jednak tylko nieliczne mikroorganizmy sg w stanie wykorzystac je jako jedyne zroédto
wegla 1 energii [6,10], najcze$ciej sg one transformowane w procesach
kometabolicznych.

Criddle [11], powotujac sie na prace Horvatha [12], definiuje kometabolizm jako
transformacj¢ niewzrostowego substratu, ktora zachodzi¢ moze zaré6wno w obecnosci
substratu wzrostowego, jak i w hodowlach komorek w fazie spoczynku (ang. resting
cells), lecz aktywnych metabolicznie, nie zawierajacych substratu wzrostowego [13].
Mianem substratu wzrostowego okreslany jest donor elektronow, ktéry zapewnia
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zdolno$¢ redukcyjng oraz energie dla wzrostu mikroorganizmow i podtrzymania ich
funkcji zyciowych (przemiany podstawowej). Substrat wzrostowy indukuje wiele
kometabolicznych enzymoéw 1 kofaktorow, chociaz wiele kometabolicznych
czynnikéw moze by¢ indukowanych przez inne czynniki, lub moga by¢ produkowane
konstytucyjnie. Z kolei transformacja substratu niewzrostowego w ogole nie dostarcza
wegla i energii do wzrostu komorek (jest on wowcezas nazywany kometabolitem) albo
tez zapewnia je w niedostatecznych ilosciach. Gléwne czynniki, warunkujace dos¢
powszechne wystepowanie kometabolizmu wsrdod mikroorganizméw, to szeroka spe-
cyficzno$¢ substratowa enzymow, odpowiedzialnych za kometaboliczne reakcje oraz
obecnos¢ kofaktorow, bedacych uniwersalnymi zrodtami elektronow, takich jak
NAD(P)H i FADH,. W zwigzku z tym substraty niewzrostowe, ktore sg strukturalnie
podobne do substratow wzrostowych, moga wiazac si¢ z enzymami odpowiedzialnymi
za ich metabolizm i ulega¢ transformacji poprzez ich niespecyficzng aktywnosc.
W szczegdlnosci dotyczy to enzymoéw utleniajacych (oksygenaz) [14]. Poniewaz
aktywne miejsca enzymow, ktore katalizuja kometaboliczne reakcje moga reagowad
zardwno z substratem wzrostowym, jak i szeroka gama kometabolitow, stad pomigdzy
substratami wystgpi¢ moze inhibicja kompetycyjna, ktorej wynikiem jest obnizenie
szybkosci transformacji kazdego z nich [15]. Role substratéw wzrostowych moga
pehi¢ takze substancje nie bedace strukturalnymi analogami kometabolitow, ale
nalezagce do grupy tatwo przyswajalnych zrodet wegla, np. cukry proste czy
aminokwasy. Poza podtrzymywaniem wzrostu komorek, taki substrat wzrostowy
indukuje kofaktory, niezbedne do przebiegu reakcji kometabolicznych.

Termin kometabolizm jest tradycyjnie stosowany dla proceséw utleniania, jednak
wiele procesow redukcji roéwniez z powodzeniem mozna opisaé za pomoca
przedstawionej powyzej definicji. Wiele zwiazkow, zawierajacych jeden-/dwa
chlorowane wegle, jest koredukowanych przez bakterie redukujace siarczany (VI),
bakterie metanogenne, fakultatywne anaeroby, acetobakterie i clostridia.

Kinetyka kometabolicznych przemian moze by¢ czynnikiem limitujacym
w procesach bioremediacji. Stad odpowiednie wyrazenia matematyczne, opisujace te
zjawiska, sa kluczowe dla opisania szybkosci procesu, w ktdérym substancje, czgsto
bardzo szkodliwe dla $rodowiska, sg utylizowane w drodze kometabolizmu. Tym
bardziej, ze kinetyka tych przemian jest czesto bardzo ztozona, a co za tym idzie
trudna do opisania.

Przedmiotem badan niniejszej pracy byt kometaboliczny rozktad 4-chlorofenolu
przez szczep Stenotrophomonas maltophilia KB2 w obecnosci fenolu jako tatwego do
mineralizacji substratu wzrostowego oraz analiza interakcji pomigdzy obydwoma
substratami.
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Rys. 1. Zmodyfikowany szlak orto biodegradacji 4-CP [10]
Fig. 1. 4-CP degradation via modified orto cleavage pathway [10]

Wybér fenolu jako substratu wzrostowego wydaje si¢ by¢ rozwigzaniem
optymalnym. Reakcje enzymatyczne, sktadajace si¢ na szlak rozktadu fenolu, mozna
zgrupowaé w trzy kluczowe etapy degradacyjne. Pierwszy zwigzany jest z utlenieniem
wyjsciowe]j struktury zwiazku aromatycznego, z udzialem monooksygenazy
fenolowej, do centralnego metabolitu, tj. katecholu. Drugi etap obejmuje reakcje
rozszczepienia struktury aromatycznej z wykorzystaniem dioksygenaz, a trzeci dalsze
przemiany produktow rozszczepienia do intermediatow cyklu Krebsa [16]. Szlak
rozktadu 4-chlorofenolu [17] 1 fenolu [18] cechuje duze podobienstwo enzymoéw,
aistotng réznica w specyficznosci enzymoOw, uczestniczacych w rozktadzie
chlorowanej struktury aromatycznej, jest zdolnos¢ do przemiany zwigzkow
zawierajacych podstawnik chlorowy lub zdolno$¢ do jego usuwania. Na rysunku 1
przedstawiono zmodyfikowany mikrobiologiczny szlak rozktadu 4-CP. Pierwszym
etapem jest reakcja hydroksylacji do kluczowego intermediatu — chlorokatecholu,
katalizowana przez monooksygenaze chlorofenolowa [EC 1.14.13], enzym zalezny od
NADH/NAD(P)H. Nastgpnym etapem jest rozszczepienie pierscienia aromatycznego,
katalizowane przez 1,2-dioksygenaze¢ katecholowa [EC 1.13.11.1], ktoérej produktem
jest kwas 3-chloromukonowy. Zwigzek ten jest nastepnie transformowany przez
cykloizomeraz¢ chloromukonianowg [EC 5.5.1.7] do cis-dienololaktonu z jednoczesng
eliminacjag jonu Cl (dehalogenacja). Hydroliza, katalizowana przez hydrolaze
dienololaktonowa [3.1.1.45] przeksztatca go do maleilooctanu, ktory jest nastepnie
przeksztatcany do intermediatow cyklu TCA [10].
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2. KOMETABOLICZNY ROZKLAD 4-CHLOROFENOLU

W literaturze znalez¢ mozna wiele opracowan, ktorych autorzy badali procesy
rozktadu  4-chlorofenolu w ukladach kometabolicznych, stosujac  rozne
mikroorganizmy i rézne substraty wzrostowe. W ninigjszej pracy skupiono uwagg
jedynie na tych opracowaniach, w ktorych substratem wzrostowym byt fenol. Zwigzek
ten nie tylko tatwo indukuje monooksygenaze, niezbedng do transformacji 4-CP, ale
jednocze$nie, w wyniku jego utlenienia, uwalniane sa elektrony niezbedne do
regeneracji NAD(P)H, rowniez zuzywanego podczas tej transformacji [19]. Niestety,
obydwa substraty, fenol i 4-chlorofenol, hamuja wzajemnie szybkos¢ swej
biodegradacji. W Tabeli 1 zestawiono wazniejsze dane literaturowe, podajac
stosowane w badaniach zakresy zmian st¢zen obu substratow.

Analiza danych literaturowych, zestawionych w Tabeli 1, wydaje si¢ potwierdzac,
ze kluczowe dla analizy i zrozumienia interakcji, zachodzacych w ukladzie fenol/4-CP,
byly prace Saeza i Rittmanna [19], Kima i Hao [14] oraz Wanga i Loha [31, 32, 33].

Saez 1 Rittmann [19] przeprowadzili eksperymenty dla dwoch wartosci
poczatkowego stezenia fenolu, rownych 50 mg-1" i 175 mg-1" zmieniajac poczatkowa
dawke 4-CP. W pierwszej serii wartosci stosunku fenol/4-CP byty rowne 2; 1 i 0,66,
natomiast w drugiej 7; 3,5 1 1,75. Jedynie w testach, w ktorych stosunek fenol/4-CP
rowny byt 2; 7 i 3,5 uzyskano catkowita biodegradacje 4-CP, jednak nawet dla
najnizszych dawek obu substratow (50/25) czas ich rozktadu wynosit 35 godzin dla
fenolu i 65 godzin dla 4-CP.

Rownoczesna transformacja obu substratow zaczynata si¢ po trwajacej ~25 godzin
fazie zastoju, przy czym fenol byt degradowany znacznie szybciej niz 4-CP.
Wyczerpanie fenolu zatrzymywato wzrost bakterii, ale transformacja 4-chlorofenolu
trwata dalej, chociaz znacznie wolniej. Wg autoréw, parametrem, ktory wskazuje, czy
4-CP bedzie catkowicie zdegradowany, jest warto$¢ stosunku (4-CP/X), okreslona
w momencie catkowitego wyczerpania fenolu; dla (4-CP/X)<0,21 nalezy oczekiwaé
pelnej transformacji kometabolitu, natomiast dla (4-CP/X)20,38 pozostanie on
w hodowli. Wyniki doswiadczen wskazaly, Zze oba substraty wspotzawodnicza
o centrum aktywne monooksygenazy, a utleniony intermediat fenolu moze réwniez
konkurowa¢ z 4-CP o miegjsce regulatorowe enzymu.
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Tabela 1. Zestawienie danych literaturowych odnoszacych si¢ do kometabolicznej transformacji 4-CP
z fenolem
Table 1. Comparison of the literature data refering to cometabolic transformation of 4-CP with phenol

Mikroorganizm Stezenie fin"lu’ Stezenie i-CP’ Temp., °C Literatura
mg-l mg-1
Burkholderia tropicalis 200 20 3342 [7]
Alcaligenes eutrophus 250-700 60 25-29 [9]
Acinetobacter 55-297 23-46,5 30 [14]
Pseudomonas putida
PpG4 (ATCC 17453) 50 lub 175 25-100 23-26 [19]
P Se“do”g’i‘s putida 20-400 15 lub 40 25 [20]
Pseudomonassp. cbpl -3 100-600 60-150 30 [21]
Comamonas testosteroni
CECT326T 40-180 20 lub 40 30 [22]
Candida tropicalis W1 150 150 b.d. [23]
Rhodococcus sp.RSP8 5-1600 5-250 37 [24]
osad czynny 525 105-2100 20-35 [25]
Candida tropicalis
CTM® 0-800 400 30 [26]
Candida tropicalis 100-800 350 lub 420 30 [27]
mieszana kultura bakterii 5-500 10-50 25 [28]
Pseudomonas putida
(ATCC 49451) 150-300 50-100 30 [29]
Comamonas testosteroni
* CPW301 28,2;56,4; 92,1 38,6; 77,25 126 30 [30]

" Mikroorganizm moze wykorzystywaé 4-CP jako jedyne zrodlo wegla

Jesli fenol jest utleniany z dostatecznie duza predkoscia, a wiec produkowana
jest dostatecznie duza ilo§¢ katecholu, wowczas 4-CP nie moze wigzac si¢
efektywnie z monooksygenazg i w ten sposob redukowany jest dezaktywujacy enzym
wpltyw 4-CP, ale rownocze$nie nie jest on transformowany. Jesli natomiast fenol nie
jest dostepny w dostatecznie duzym stezeniu, wowczas 4-CP konkuruje z nim
o aktywne miejsce enzymu (inhibicja kompetycyjna). Rownie wysoki stosunek
obydwu substratow, niezbedny dla ich catkowitej transformacji, wykazali Wang i wsp.
[20] dla Pseudomonas putida LY 1. Efektywna kometaboliczna transformacja 4-CP
byta mozliwa wowczas, gdy stosunek stezen fenolu i1 4-chlorofenolu byt nie mniejszy
niz 1,25.

Inhibicje kompetycyjng mozna wyeliminowaé, jesli oba substraty beda
transformowane przez r6zne enzymy. Jesli kometabolit jest zdolny indukowac enzymy
dla wtasnej transformacji, wowczas substrat wzrostowy jest odpowiedzialny jedynie
za wzrost mikroorganizmow i regeneracje kofaktorow.
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Wang 1 Loh [31,32,33] badali biodegradacje 4-CP z uzyciem szczepu
Pseudomonas putida ATCC 49451 w obecnosci fenolu oraz dodatkowego zrdodta
wegla. Autorzy stosowali jako dodatkowy substrat wzrostowy glutaminian sodu lub
glukozg. Oba substraty wzrostowe spetniaty wowczas odmienne funkcje. Specyficzny
substrat (fenol) byt odpowiedzialny za indukcje enzymow transformacyjnych,
natomiast dodatkowy substrat wspomagat wzrost mikroorganizméw, czego
konsekwencja byta redukcja toksycznego wplywu 4-CP, a tym samym wzrost
szybkos$ci jego biodegradacji. Suplementacja hodowli dodatkowym zrédlem wegla
w postaci glukozy powodowata jednak obnizenie pH roztworu, w wyniku tworzenia
si¢ duzych ilosci kwasnych metabolitow (kwas octowy, mlekowy itp.), co Zle
wptywato na aktywno$¢ enzymow transformacyjnych. Rowniez Tobajas i wsp. [22]
stosowali dwusubstratowy uktad fenol-glukoza w procesie biodegradacji 4-CP.
Autorzy wykazali, ze dodatek glukozy w ilosci 150 mg-1" do roztworu zawierajacego
150 mg-1" fenolu i 40 mg-1" 4-CP obniza dwukrotnie czas transformacji substratow
(z18 do 9 godzin). Dwukrotne zwigkszenie stezenia glukozy nie przyniosto
znaczacych zmian w szybkos$ci degradacji obu substratow.

Kim i Hao [14] stosowali w badaniach komorki Acinetobacter sp. indukowane
fenolem. Catkowitg transformacje 4-chlorofenolu uzyskiwali wowczas, gdy stosunek
fenol/4-CP byt wigkszy od 4. Przyczyna tego byla prawdopodobnie niedostateczna
ilos¢ rownowaznikow redukcyjnych NAD(P)H, otrzymywanych w wyniku utlenienia
fenolu. Dwukrotne zwickszenie stezenia 4-CP (z 25 do 50 mg-1"), przy stezeniu
fenolu 300 mg1', spowodowato dwukrotny wzrost czasu transformacji obu
substratow, co $wiadczy o inhibicji kompetycyjnej pomig¢dzy substratami. Obliczona
przez autorow warto$¢ wydajnosci transformacyjnej, wskazujaca, ile gramow fenolu
zostato zuzyte tylko na transformacje 4-CP, wahata si¢ w granicach 0,78—1,57.

Jiang i wsp. [27], w wyniku napromieniowania laserem dzikiego szczepu Candida
tropicana, uzyskali mutant, oznaczony symbolem CTM 2. Jego zdolno$¢ do wykorzy-
stania 4-chlorofenolu jako jedynego zrodla wegla wzrosta z 350 mg-1" do 400 mg-1".

Badane przez Sinha i wsp. [24] bakterie Rhodococcus sp. RSP8 rowniez sa
w stanie wykorzysta¢ oba substraty, tj. fenol i 4-CP, jako zrodlo wegla i energii. Gdy
sa utylizowane wspoélnie, obserwuje si¢ silne wzajemne interakcje inhibitujace ich
transformacjg¢. Przedstawiony przeglad wazniejszych danych literaturowych wskazuje,
ze obecnie badania sg ukierunkowane na poszukiwanie mikroorganizméw, ktore sa
w stanie efektywnie i w rozsagdnym przedziale czasu zdegradowaé oba substraty oraz
znalezienie sposobu zmniejszenia toksyczno$ci obu substratdw w stosunku do
mikroorganizmow.

3. MATERIALY I METODY

Szczep Stenotrophomonas maltophilia KB2, pochodzacy z kolekcji Katedry
Biochemii Wydzialu Biologii i Ochrony Srodowiska Uniwersytetu Slaskiego
w Katowicach (przechowywany pod numerem E-113197 w kolekcji VTT
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w Finlandii), zostal wyizolowany z osadu czynnego oczyszczalni $ciekow
w Bytomiu — Miechowicach. W badaniach procesu biodegradacji fenolu [34] szczep
wykazat wysoka aktywnos$¢ biodegradacyjng i odporno$¢ na inhibitujacy jego wzrost
wptyw duzych stezen fenolu. Stad nastepnym etapem badan bylo sprawdzenie jego
aktywnosci w kometabolicznej transformacji 4-chlorofenolu w obecnosci fenolu.
Szczep przechowywany byt na skosach agarowych w temperaturze 4°C.

Sktad pozywki mineralnej, w ktorej hodowano bakterie i prowadzono badania
przedstawiony zostat we wczesniejszym opracowaniu [34].

Badania prowadzono w bioreaktorze Biostat B firmy Sartorius (USA) o objetosci
roboczej 2,7 dm’ (objetos¢é hodowli 1,5 dm’®). Aparat wyposazony byt w czujnik
temperatury, elektrody pH i pO,. Badania prowadzono w §rodowisku o odczynie pH 7,
w temperaturze 30°C, przy obrotach mieszadta 300 rpm, utrzymujac natlenienie
roztworu na poziomie 5—7 mg-1™.

Stezenie  mikroorganizméw  oznaczano  metoda  spektrofotometryczna
(spektrofotometr HACH 3900), mierzac absorbancje probek zawiesiny przy dtugosci
fali A=550 nm. Przed rozpoczeciem badan przygotowano krzywe wzorcowe,
umozliwiajace przeliczenie absorbancji na stgzenie suchej masy komorek.

Zmiany stezenia substratu wzrostowego (fenol) i niewzrostowego (4-CP) w plynie
hodowlanym okreslano za pomoca chromatografu cieczowego firmy Waters,
wyposazonego w pompe gradientowa Waters 1525 oraz dwufalowy detektor UV-VIS
Waters M2487. Rozdzial prowadzono na kolumnie z odwréconym ukladem faz
(Spherisorb ODS2, 5 pum, 150x4,6 mm). Jako faz¢ ruchoma stosowano uktad
metanol — 1% wodny roztwdr kwasu octowego w stosunku 40:60 (v:v). Natezenie
przeptywu eluentu wynosito 1 ml-min”'. Detekcje prowadzono przy diugosci fali
A =272 nm. Przed analiza pobrane z biostatu probki odwirowywano, odfiltrowywano
w filtrze strzykawkowym ($rednica porow 0,2 pum) i rozcienczano woda w stosunku
I:1.

4. WYNIKI BADAN

4.1 BIODEGRADACIJA 4-CP JAKO JEDYNEGO ZRODLA WEGLA I ENERGII

Dla sprawdzenia, czy stosowany w badaniach szczep Stenotrophomonas
maltophilia KB2 moze wykorzystywa¢ 4-chlorofenol jako jedyne zrodio wegla
i energii dla wzrostu komorek, przeprowadzono seri¢ testow, zmieniajac poczatkowe
stezenie 4-CP w granicach 10-50 g'm”. Nie zaobserwowano ani znaczacego ubytku
substratu, ani wzrostu ilosci biomasy. Niewielki, rzedu kilku procent, ubytek substratu
byt zapewne spowodowany faktem, ze szczep namnazany byl na fenolu, ktory
indukuje enzymy niezbedne do rozktadu 4-chlorofenolu, a zatem niewielkie ilo$ci
enzymow mogly by¢ ta droga wprowadzone do hodowli. Eksperymenty potwierdzity,
ze szczep Stenotrophomonas maltophilia KB2 nie potrafi wykorzysta¢ 4-CP jako
jedynego zrodta wegla i energii.
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4.2 WPLYW FENOLU NA BIODEGRADACIJE 4-CHLOROFENOLU

Badania

procesu kometabolicznej

transformacji

4-chlorofenolu  (substrat
niewzrostowy, kometabolit) w obecnosci fenolu (substrat wzrostowy, zrodto wegla
i energii) przeprowadzono w dwodch seriach. Seria pierwsza obejmowata hodowle
prowadzone przy staltym poczatkowym stezeniu 4-CP, wynoszacym 50 g'm”>,
natomiast poczatkowe stezenie fenolu zmieniano w kolejnych eksperymentach
w granicach 50-300 g-m” (Tabela 2). Rysunki 2 i 3 przedstawiaja zmiany w czasie
stezen obu substratéw i biomasy dla 4 wybranych wartosci stosunku fenol/4-CP.
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Rys. 2. Zmiana ste¢zenia fenolu, 4-CP i biomasy w czasie dla stosunku poczatkowych stezen
fenol/4-CP rownych 75/50 (A) i 100/50 (B)
Fig. 2. Time-dependent curves of phenol and 4-CP degradation and cell growth for initial
concentration ratio of phenol to 4-CP 75/50 (A) and 100/50 (B)
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Rys. 3. Zmiana stezenia fenolu, 4-CP i biomasy w czasie dla stosunku poczatkowych stezen

fenol/4-CP rownych 200/50 (A) i 250/50 (B)

Fig. 3. Time-dependent curves of phenol and 4-CP degradation and cell growth for initial
concentration ratio of phenol to 4-CP 200/50 (A) and 250/50 (B)



146 E.SZCZYRBA i inni

Tabela 2. Parametry kometabolicznej degradacji 4-chlorofenolu w obecnosci roznych stezen
poczatkowych fenolu
Table 2. Parameters of cometabolic degradation of 4-CP in the presence of phenol at various initial

concentration
Stezenie substratow, Czas, po
gm? dX,_3 W f 4-CP/ Fenol/4-CP ktorym s't@zinie
fenol 4-CP g'm fenol substratpw =0,
min
50 50 12,57 1,627 0,614 1,000 1 360
50 50 16,55 2,000 0,500 1,000 1 330
75 50 31,88 1,876 0,355 0,667 1,5 320
75 50 28,20 1,551 0,430 0,667 1,5 340
100 50 47,82 1,876 0,267 0,500 2 290
100 50 40,77 1,335 0,375 0,500 2 280
125 50 61,93 1,665 0,240 0,400 2.5 280
125 50 56,10 1,277 0,313 0,400 2,5 300
150 50 69,28 1,143 0,292 0,333 3 290
150 50 67,44 1,074 0,310 0,333 3 290
200 50 110,67 1,652 0,151 0,250 4 320
200 50 110,67 1,652 0,151 0,250 4 320
250 50 142,86 1,618 0,124 0,200 5 320
250 50 141,32 1,504 0,133 0,200 5 340
300 50 175,05 1,586 0,105 0,167 6 340
300 50 172,59 1,417 0,118 0,167 6 306

Nalezy nadmieni¢, ze dla catlego badanego zakresu zmian stosunku masowego
fenol/4-CP (1-6), oba substraty byly degradowane rownoczesnie, a czas ich degradacji
nie przekraczat 6 godzin. Swiadczy to o duzej aktywnosci testowanego szczepu. Dla
poréwnania: w pracy [20] dawka 50 g'm™ fenolu i 40 g'm™ 4-CP byla degradowana
przez bakterie Pseudomonas putida LY1 w ciagu 65 godzin, natomiast dawka
200 g'm” fenolu i 40 g-m™ 4-CP przez okoto 120 godzin.

Duza poczatkowa dawka fenolu (rys. 3a, 3b) powodowata, Zze to on byt
degradowany jako pierwszy; wyrazny rozktad 4-chlorofenolu rozpoczynat sig¢, gdy
stezenie fenolu obnizalo si¢ do ~150 g'm”. Swiadczy to o wyraznej inhibicji
kompetycyjnej substratow. Gdy stosunek fenolu do 4-CP jest wysoki,
wspotzawodnictwo jest zdominowane przez utlenianie fenolu, a zatem 4-CP nie moze
polaczy¢ si¢ efektywnie z monooksygenaza [22]. W momencie catkowitego
wyczerpania fenolu praktycznie konczyla sie¢ faza wzrostu komoérek, po czym
natychmiast, lub po bardzo krotkiej fazie stacjonarnej, zaczynata si¢ faza zamierania.
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Poréwnujac wzrost szczepu Stenotrophomonas maltophilia KB2 w hodowli mono-
i dwusubstratowej (rys.4) mozna stwierdzi¢ wyrazng inhibicje wzrostu
mikroorganizméw przez dodatek do roztworu toksycznego kometabolitu.
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Rys. 4. Zmiana st¢zenia biomasy (OD) w hodowli mono- (Cepor = 75 g~m’3) i dwusubstratowej
(Cfenolu =75 g.m-S, C4-CP: 50 g'm-S)
Fig. 4. Changes in biomass concentration (OD) in mono- (Cp,= 75 g'm™) and dual-substrate
(Cpr =75 g'm>, Cycp= 50 g'm™) cultures

Biodegradacja fenolu dostarcza reduktorow dla wzrostu komorek i transformacji
4-CP [14]. Pomijajac zuzycie substratu w wyniku metabolizmu endogennego,
sformutowa¢ mozna bilans masowy substratu wzrostowego. I tak, fenol zuzywany jest
na transformacj¢ kometabolitu oraz na wzrost biomasy, co mozna zapisac¢ jako:
_AS,  AX

+
w YX/S

—AS, = (D
gdzie: AS,, AS,, AX to zmiany stezenia substratow wzrostowego i niewzrostowego
oraz biomasy (g-m~), W to wydajno$é transformacyjna substratu wzrostowego
(84-cp/Erenols ZUZYtego wylacznie na transformacje kometabolitu), natomiast Yx/s to
wspotczynnik  wydajnosci biomasy w hodowlach bez 4-CP. Dla szczepu
Stenotrophomonas maltophilia KB2 jego warto$¢ wynosi 0,652 [34]. Przeksztatcajac
zalezno$¢ (1) otrzymaé mozna roéwnanie, umozliwiajgce obliczenie wartosci W:

A
W=—S°'AX (2)
ASg +—

X/S
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W tabeli 2 zestawiono wyestymowane wartosci W, ktore zmienialy si¢ w zakresie
1,1-2, co $wiadczy o duzej aktywnosci transformacyjnej testowanych mikroorgani-
zmoOw. Dzielgc zaleznos¢ (1) przez (—AS,) 1 oznaczajac:

AX
L YRS (3)
—ASg Y5

otrzymuje si¢ wspolczynnik f wskazujacy, jaka cze$¢ rownowaznikéw redukcyjnych,
otrzymywanych z utleniania fenolu jest zuzywana na biodegradacj¢ 4-CP. Pozostata
cze$¢, a wige (1), to cze$¢ zuzywana na wzrost biomasy. Zatem:

AX
I-f= 4
4 i—ASgi-YX/S )

Jak wida¢ z tabeli 2, wraz ze wzrostem poczatkowego stezenia fenolu (przy Cy.cp=
const.) maleje warto$¢ wspotczynnika f, co jest zgodne z obserwacjami Kima i wsp.
[14] oraz Wanga i wsp. [20]. Przyczyna tego jest zapewne inhibicja kompetycyjna
obydwoch substratow, ktora zalezy od stezenia obu substancji w roztworze (rys. 5).
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Rys. 5. Czg$¢ rownowaznikow redukcyjnych dostarczonych z utleniania fenolu zuzyta na kometaboliczne
przemiany, w zalezno$ci od poczatkowego stosunku stezen fenolu i 4-CP

Fig. 5. Fraction of reductant supply from phenol oxidation used for cometabolism versus the initial
(Cph/C4_cp) ratio

4.3 WPLYW 4-CHLOROFENOLU NA BIODEGRADACIJE FENOLU

Dla sprawdzenia wplywu 4-CP na wzrost mikroorganizmoéw i degradacj¢ fenolu
wykonano dwie serie eksperymentow (Tabela 3), w ktorych dla stalych wartosci
stezenia fenolu, rownych 100 g-m™ i 75 g-m”, zmieniano w kolejnych hodowlach
poczatkowe stezenie 4-CP w granicach 25-100 g'm™ (rys. 6 i 7).
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Table 3. Summarized results for cometabolic degradation of various concentration of 4-chlorophenol in

Tabela 3. Zestawienie wynikéw kometabolicznej degradacji réznych dawek 4-CP w obecnosci fenolu

the presence of phenol

Stezenie substratow, Czas, po
3 . .
: dX, 4-CP/ kt t
= ~m"3 " / fenol Fenol/4-CP su(;rs};rrl;t?')\ilzin(l)e
fenol 4-CP B . ’
min
75 25 44.45 3,664 0,091 0,333 3 180
75 25 45,37 4,619 0,072 0,333 3 200
75 50 31,88 1,876 0,355 0,667 1,5 320
75 50 28,20 1,551 0,430 0,667 1,5 340
75 75 15,63 1,450 0,690 1,000 1 440
75 75 21,46 1,776 0,563 1,000 1 420
75 100 Brak przyrostu blo.r?lasy, brak 1333 0.75
degradacji
100 25 62,54 6,124 0,041 0,250 4 200
100 25 68,06 -5,707 -0,044 0,250 4 200
100 50 47,82 1,876 0,267 0,500 2 290
100 50 40,77 1,335 0,375 0,500 2 280
100 75 29,43 1,344 0,558 0,750 1,33 420
100 75 45,063 2,429 0,309 0,750 1,33 360
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Rys. 6. Zmiana stezenia fenolu, 4-CP i biomasy w czasie dla stosunku poczatkowych stezen
fenol/4-CP réwnych 100/25 (A) i 100/50 (B)
Fig. 6. Time-dependent curves of phenol and 4-CP degradation and cell growth for initial

concentration ratio of phenol to 4-CP 100/25 (A) and 100/50 (B)
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Rys. 7. Wplyw poczatkowego st¢zenia 4-CP na degradacj¢ substratow i wzrost biomasy dla
poczatkowego stosunku stezen fenol/4-CP: 100/75 (A) i 100/100 (B)

Fig. 7. Effect of initial 4-CP concentration on substrates degradation and cell growth for initial
phenol/4-CP concentration ratio: 100/75 (A) 1 100/100 (B)

Jak wida¢ z rys. 7b, dla stezenia 4-CP rzedu 100 g-m™, przy stosunku fenol/4-CP
rownym 1, w hodowli nie zaobserwowano ani wzrostu mikroorganizmow, ani efek-
tywnej degradacji obu substratow, podczas gdy dla stezen 50 g-m™ fenolu/50 grm™
4-CP i 75 g'm” fenolu/75 g'm” 4-CP, a wiec rowniez dla ich stosunku réownego 1,
oba substraty ulegly catkowitej degradacji, chociaz wzrost biomasy nie byt zbyt
intensywny (rys. 8). Wynika z tego, ze samo operowanie stosunkiem obu substratow
jako kryterium efektywnej biodegradacji obu substancji nie jest wlasciwe.
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Rys. 8. Biodegradacja fenolu, 4-CP i wzrost biomasy przy poczatkowych stezeniach obu substratow

50 g'm™ (A)175 g'm” (B)
Fig. 8. Biodegradation of phenol, 4-CP and biomass growth at the initial concentration of both sub-
strates: 50 g'm™ (A) i 75 g'm™ (B)
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Rys. 9. Wplyw 4-CP na biodegradacije fenolu (Cppo = 75 grm™)
Fig. 9. Effect of 4-CP on phenol degradation (Cp, = 75 g-m™)

Poréwnujac wyniki badan rozktadu fenolu przez szczep Stenotrophomonas
maltophilia KB2 (rys.9) w hodowli monosubstratowej oraz w obecnosci
rozktadanego kometabolicznie 4-chlorofenolu stwierdzono, ze wzrost poczatkowego
stezenia 4-CP w roztworze wydluza znacznie czas catkowitego rozktadu fenolu.
Wzrost stezenia 4-chlorofenolu w hodowli, przy statym st¢zeniu poczatkowym fenolu,
wydaje si¢ obniza¢ wydajno$¢ transformacyjng substratu wzrostowego (ze wzrostem
stezenia 4-CP maleje warto$¢ W), natomiast coraz wigksza czg$¢ rownowaznikow
redukcyjnych jest zuzywana na biodegradacje 4-CP (ro$nie znaczaco warto$¢ f).

WNIOSKI

Badania wykazaly bardzo wysoka aktywno$¢ biodegradacyjna szczepu
Stenotrophomonas maltophilia KB2 w hodowlach dwusubstratowych fenol/4-CP. Oba
substraty byly catkowicie degradowane w hodowlach, w ktorych stosunek fenol/4-CP
zmieniat si¢ w granicach 1-6. Nalezy podkresli¢, ze catkowita biodegradacje obu sub-
stratow uzyskiwano w czasie nie dtuzszym niz 6 godzin. Opracowanie zaleznosci opi-
sujacych kinetyke kometabolicznego rozktadu 4-chlorofenolu w obecnosci fenolu jako
fatwo przyswajalnego zrodla wegla i energii, wymaga jeszcze wykonania serii badan
rozktadu 4-CP przez komorki Stenotrophomonas maltophilia KB2 w fazie spoczynku
(ang. resting cell).

OZNACZENIA - SYMBOLS

Assg — absorbancja mierzona przy dtugosci fali 550 nm
absorbance by wave length 550 nm
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f — ilo$¢ reduktora wykorzystana na transformacj¢ 4-CP
fraction of reductant used for 4-CP transformation
S, — stezenie substratu wzrostowego, g-m’
growth substrate concentration
Se — stezenie substratu niewzrostowego, g-m’
nongrowth substrate concentration
w — wydajnos¢ transformacji substratu wzrostowego (mgy.cp/Mgeno1 ZUZYytego tylko na
transformacj¢ 4-CP)
growth substrate transformation yield (mg,.cp/mgppenor solely used for 4-CP
transformation)
X — stezenie biomasy, g-m™
biomass concentration
) — wspotezynnik wydajnoscei dla czystego fenolu, gq.m/Ssubstr.
yield coefficient for phenol alone
4-CP — 4-chlorofenol
4-chlorophenol
A — dtugos¢ fali
wave length
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ELZBIETA SzZCZYRBA, ANNA SZCZOTKA, GRAZYNA BARTELMUS, AGNIESZKA GASZCZAK, IZABELA GREN,
HaNNA KOLARCZYK

COMETABOLIC BIODEGRADATION OF 4-CHLOROPHENOL BY STENOTROPHOMONAS
MALTOPHILIA KB2 STRAIN

The subject of analysis of the present study was the cometabolic biodegradation of 4-chlorophenol by
Stenotrophomas maltophilia KB2 strain in the presence of phenol as the growth substrate. The tested
strain was isolated from activated sludge coming from a city sewage-treatment plant. The ability of
Stenotrophomonas maltophilia KB2 strain to biodegrade phenol as the only source of carbon and energy
was tested in earlier studies [34]. The strain is not capable of using 4-chlorophenol as growth substrate.
Literature data relating to cometabolic biodegradation of the mixture of phenol and 4-chlorophenol by
various microorganisms was surveyed. Next, a series of tests were carried out in a batch reactor changing,
in a wide range, the initial ratios of concentrations of both substrates. Every test was carried out in the
same conditions: temperature 30°C, pH 7, oxygenation 57 mg-dm".

During the experiment, at regular intervals, concentrations of biomass and substrates were
determined. The first series of experiments was carried out at the initial concentration of 4-chlorophenol
equaling 50 gm™, whereas the concentration of phenol was changed in the range of 50 to 300 g-m>. Total
biodegradation was achieved for the whole range of changes of concentrations of both substrates (at the
same time substrates were transformed) and biodegradation time did not exceed 6 hours. It shows great
activity of the tested strain.

The values of growth substrate transformation yield () and the fterm, which indicates the fraction
of reductant supply from phenol oxidation that is consumed for 4-CP biodegradation were also estimated.
As it can be seen from Table 2, the fvalue decreases with the increase in the initial phenol concentration
showing the competitive inhibition of both substrates.

The other series of experiments was carried out at constant initial phenol concentration (75 and
100 g'm™), but various initial concentration of 4-chlorophenol (changed in the range of 25-100 g-m™). It
was stated that the increase in the initial 4-chlorophenol concentration significantly lengthens the time of
total phenol degradation and decreases the amount of the formed biomass. The increase in the initial co-
substrate concentration, at constant initial phenol concentration, decreases transformation yield of the
growth substrate (/) and bigger and bigger fraction of reductant is used to biodegrade 4-chlorophenol
(the f'value increases significantly).
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PARAMETRY MORFOLOGICZNE PIAN STALYCH —
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Parametry morfologiczne pian stalych wyznaczone zostaly przy uzyciu mikrotomografii komputero-
wej, mikroskopii optycznej oraz piknometrii helowej. Dla pierwszej z zaproponowanych technik spraw-
dzono wptyw wielko$ci woksela oraz metody binaryzacji obrazow na mierzone wielkosci. Poréwnano
warto$ci parametrow morfologicznych pian stalych otrzymane zaproponowanymi technikami oraz prze-
dyskutowano ewentualne roznice.

Stowa kluczowe: piany stale, parametry morfologiczne, mikrotomografia komputerowa

Morphological parameters of the solid foams have been determined using computed microtomography, op-
tical microscopy and helium pycnometry. For the first technique, impacts were studied of the voxel size and
method of the image binarization on the measured parameters. Morphological parameters derived were com-
pared and the differences discussed.

Keywords: solid foam, morphological parameters, computed microtomography

1. WPROWADZENIE

Piany state stanowig grupg¢ materialow porowatych powstatych w wyniku spienia-
nia materialow litych. Efektem tego procesu jest rozszerzenie zakresu podstawowych
wlasciwos$ci materiatu litego, takich jak gesto$¢, przewodnos¢ elektryczna, modut
Younga 1 wytrzymato$¢, na obszar mniejszych wartosci. Oznacza to, ze piany charak-
teryzuja si¢ mniejsza przewodnoscig i wytrzymato$cia w poréwnaniu do materiatu
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litego, ale sa od niego znacznie 1zejsze i bardziej elastyczne. Dlatego piany state sto-
sowane sg jako izolacje cieplne, pochlaniacze energii zderzen lub wybuchdéw oraz
lekkie materiaty strukturalne. Niewatpliwg zaleta pian statych jest fakt, ze moga by¢
wytwarzane z prawie kazdego materiatu; na rynku dostepne sa piany metalowe (alu-
miniowe, niklowe, miedziowe, kantalowe), ceramiczne (wytwarzane na bazie tlenku
glinu lub cyrkonu, mullitu, weglika krzemu czy kordierytu), polimerowe (polistyre-
nowe, polietylenowe), jak rdwniez szklane czy weglowe (grafitowe, amorficzne) [1,
2].

Piany stale produkowane sg r6znymi metodami [3], np. w wyniku spieniania cie-
ktego metalu gazem lub innymi czynnikami gazotwdrczymi (poroforami). Inng, po-
wszechnie stosowang metoda produkcji pian ceramicznych i metalowych, jest metoda
replikacji polegajaca na powlekaniu piany polimerowej o otwartej strukturze komorek
(tzw. wzorca) zawiesing ceramiczng lub jonami metalu (np. elektrodepozycja). Wzo-
rzec polimerowy, w koncowym etapie produkcji, jest wypalany. Piany weglowe sa
produkowane np. metoda pirolizy piany polimerowe;j.

Rozpatrujac ewentualne zastosowania piany statej nalezy okresli¢ podstawowe pa-
rametry, ktorymi piana musi si¢ charakteryzowac. Nalezy tu przede wszystkim okre-
$li¢ strukture poréw wystepujacych w pianie (zamknigta, otwarta, mieszana), rodzaj
materialu, z ktdrego piana ma by¢ wykonana, ksztatt elementow. Nalezy wzia¢ pod
uwage rowniez wzgledy ekonomiczne: koszty produkcji, obrobki i transportu.

Coraz cze$ciej piany state rozpatrywane sa rowniez jako strukturalne nos$niki war-
stwy katalitycznie aktywnej w procesach chemicznych, stad dostepnych jest wiele
pozycji literaturowych, ktorych tematem sg wspotczynniki transportu ciepla, masy
i pedu, np. [4-10], dla pian statych o otwartej strukturze komorek. Jednak kazdy ma-
tematyczny opis tych wielko$ci wymaga znajomos$ci podstawowych parametrow mor-
fologicznych pian statych takich jak np. porowatos$¢, wymiary elementéw sktadowych
(komorki, okna i mostki) czy powierzchnia wtasciwa, stad ich poprawne wyznaczenie
jest kluczowe dla poprawnego modelowania i przenoszenia skali.

Parametry morfologiczne pian statych moga by¢ wyznaczane za pomocg réznych
technik, z ktorych najbardziej zaawansowane to rentgenowska mikrotomografia kom-
puterowa [11-13], ktéra pozwala wyznaczy¢ wickszos¢ z wymienionych powyzej
parametréw, oraz tomografia metoda rezonansu magnetycznego (MRI) [14-16]. Po-
rowato$¢ pian moze by¢ wyznaczana przy pomocy piknometrii helowej i porozymetrii
rteciowej [15, 16], a analiza obrazu otrzymanego metoda mikroskopowa (za pomoca
mikroskopu optycznego lub elektronowego mikroskopu skaningowego) pozwala na
zwymiarowanie elementow, tworzacych przestrzenng strukture piany (wymiary most-
kow, okien i komorek) [15, 17]. W pracy porownano wyniki otrzymane réznymi tech-
nikami (mikrotomografia komputerowa, piknometria helowa i mikroskopia optyczna),
przedyskutowano problemy z nimi zwigzane oraz ewentualne roznice w wartosciach.
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2. METODY POMIAROWE

Piana stata o otwartej strukturze porow jest to trojwymiarowa struktura prze-
strzenna, ktora sktada sie z mostkow wykonanych z ciala stalego oraz porow, wsrod
ktérych mozna wyrdzni¢ komoérki (w przyblizeniu kuliste przestrzenie ograniczone
mostkami) oraz okna (otwory taczace sasiadujace komorki) (rys. 1). Ponadto czesto
wymagana jest rowniez znajomos¢ powierzchni whasciwej S, (m*m™) oraz porowato-
$ci € piany statej. Natomiast gestos¢ poréw okreslajaca liczbe pordéw na cal PPI (pores
per inch) stosowana jest przez producentow do charakterystyki wytwarzanych pian.

Rys. 1. Parametry opisujace strukture piany statej (AlSi 30 PPI)
Fig. 1. Parameters describing solid foam structure

Kompleksowa analize struktury pian statych przeprowadzono w oparciu o rentge-
nowska mikrotomografi¢ komputerowa (p-CT). Pomiary zostaty wykonane przy uzy-
ciu mikrotomografu SkyScan 1172 (Aartselaar, Belgia) wyposazonego w lampe
rentgenowska o mocy 8 W i maksymalnym napigciu 80 kV. Emitowane przez zrodio
promieniowanie rentgenowskie przeswietla badany obiekt stozkowa wigzka (ang.
cone beam), a nastepnie obiekt jest skokowo obracany o niewielki kat (0,1 — 1°) do
osiggniecia 180° lub 360°. Projekcje rejestrowane sg przy pomocy detektora dysponu-
jacego matryca CCD (4024 x 2680 pikseli). Po zakonczeniu procedury, na podstawie
zgromadzonych danych, wykonywana jest komputerowa, trojwymiarowa rekonstruk-
cja obiektu w oparciu o zmodyfikowany algorytm Feldkampa (oprogramowanie NRe-
con, SkyScan). Zrekonstruowane obrazy byly nastgpnie binaryzowane
(oprogramowanie CTAnalyser, SkyScan) [18]. Kolejnym krokiem bylo przeprowa-
dzenie rekonstrukcji 3D, na podstawie ktdrej wyznaczono srednice mostkow i porow
metodg opracowang przez Hildebranda i Ruegseggera [19]. W metodzie tej wymiar
struktury w danym punkcie definiowany jest jako $rednica najwigkszej kuli, ktora
zawiera dany punkt i calkowicie zawiera si¢ wewnatrz tej struktury (patrz rys. 3.B).
W ten sposéb otrzymano rozktad poszczegodlnych wymiardéw, na podstawie ktorego
wyznaczono usrednione Srednice mostkow i poréw. W oparciu o rekonstrukcje 3D
wyznaczono rowniez porowatos¢ oraz powierzchni¢ wtasciwg badanych pian. Wptyw
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wielko$ci woksela (najmniejszego elementu przestrzeni w grafice trojwymiarowej) na
mierzone parametry morfologiczne pian statych wyznaczono przy uzyciu tomografu
technicznego Metrotom 1500 (Zeiss, Szwajcaria).

Poniewaz na podstawie rozktadu $rednic poréw otrzymanych technikg pu-CT trud-
no rozrézni¢ $rednice okien i komorek, wielko$ci te wyznaczono na podstawie obra-
z6w otrzymanych przy uzyciu mikroskopii optycznej (powigkszenie 10-250-krotne,
maksymalna rozdzielczo$¢ 2 Mpx) i opracowywanych z wykorzystaniem oprogramo-
wania nanoCAD. Dla kazdej piany wyznaczono wymiary dla co najmniej 100 komo-
rek, okien oraz mostkow, co pozwolilo na poréwnanie ostatniego z parametrow
z wymiarami otrzymanymi technika p-CT.

Porowatos¢ pian okreslono dodatkowo w oparciu o gestos¢ szkieletowa piany wy-
znaczong metodg piknometrii helowej (Micromeritics AccuPyc 1330) [20].

Pomiary wykonano dla szeregu pian metalowych i ceramicznych.

2. WYNIKI BADAN

Binaryzacja obrazéow otrzymanych metoda mikrotomografii komputerowej prze-
prowadzona moze by¢ w oparciu o metode progowania globalnego (global threshol-
ding, GT) lub lokalnego (adaptive thresholding, AT). W przypadku progowania
globalnego progowy poziom szarosci wybierany jest na podstawie histogramu catego
rekonstruowanego obrazu lub zestawu obrazéow. Wowczas piksele odpowiadajace
odcieniom szarosci znajdujacym si¢ ponizej warto$ci progowej staja si¢ czarne (tlo),
natomiast piksele o odcieniu szaro$ci rownym lub wyzszym stajg si¢ biate (obiekt), co
schematycznie przedstawiono na rys. 2.

obraz przed binaryzacja obraz po binaryzacji

T

=

piksele
- N W A oo

i =

0 50 100 150 200 250
skala szarosci

Rys. 2. Procedura progowania globalnego. Wartos¢ progowa T jest wyznaczana na podstawie histogramu
odcieni szaro$ci obrazu przed binaryzacja (tzw. surowego). Czarne linie na obrazach reprezentuja granice
pomigdzy pikselami
Fig. 2. Schematic diagram of the global thresholding procedure. Thresholding level T is selected based on
the grey level histogram for the image before binarization. The black grid represents boundaries between
pixels
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Metoda progowania lokalnego (AT) wydaje si¢ by¢ metoda bardziej precy-
zyjna, progowy odcien szaro$ci wyznaczany jest bowiem dla kazdego piksela
osobno.

Poréwnanie wynikdéw otrzymanych obiema metodami progowania, przeprowadzo-
no dla piany chromoniklowej NC 2733 (Recemat B.V.) oraz trzech pian aluminio-
wych o rdznej gestosci poréw Al 10, Al 20 i Al 40 (ERG Materials and Aerospace
Corp.). Otrzymane wyniki wskazaly, ze wybor metody progowania tylko w niewiel-
kim stopniu wptywa na $rednice pordéw (roznice w granicach kilku procent), natomiast
réznice w wymiarach mostkow byty wyrazne, zwtaszcza dla pian aluminiowych (na-
wet powyzej 60%). Dokladna analiza obrazoéw przed i po binaryzacjach (rys. 3) ujaw-
nita, ze metoda progowania lokalnego ,,produkowala” nieistniejace w rzeczywistosci
pory w strukturze mostkéw, co istotnie wptywa na ich wymiar [18]. Efektu takiego
nie obserwowano w przypadku binaryzacji obrazow prowadzonej metoda progowania
globalnego. Dlatego w dalszej cze$ci pracy parametry morfologiczne pian statych
wyznaczane byly na podstawie binarnych obrazéw obliczonych na podstawie progo-
wania globalnego.

A

Rys. 3. Poréwnanie obrazu rzeczywistego (A) i binarnych obrazéw obliczonych na podstawie progowania
globalnego (B) i lokalnego (C) wraz ze sposobem wyznaczania $rednic mostkow wg [19]. Piana Al 10
Fig. 3. Comparison of the real image (A) and the binary images obtained for global (B) and local (C)
thresholding together with the method for determining the struts diameter by [19]. Al 10 foam

Srednice (grubo$¢) mostkéw oraz porowato$é pian statych wyznaczane byty roz-
nymi technikami, a otrzymane wyniki zamieszczono w Tabeli 1 dla wybranych pian
statych. Jak mozna zauwazy¢, porowatosci pian stalych wyznaczone metodami pik-
nometrii helowej oraz mikrotomografii komputerowej sa podobne, a r6znice wynosza
do kilku procent. Poréwnujac natomiast §rednice mostkow otrzymane metoda mikro-
skopii optycznej i pu-CT stwierdzono, ze dla pewnej grupy pian metalowych (np. piany
Al 10, Al 40 i AlSi) wyniki otrzymane obiema technikami sg podobne, a dla innej
grupy pian (np. piana kantalowa, NiCrAl, Vukopor A 10 oraz weglowa RVC 30) sg
one znaczace. Zwigzane jest to z metoda produkcji pian statych. Jesli piany metalowe
produkowane sg z metalu ptynnego, wowczas w szkielecie pian nie obserwuje si¢
wewnetrznej porowatosci, co oznacza, ze mostki wykonane sa z litego materiatu, stad
wymiary mostkow wyznaczone obiema technikami sg podobne. Dla pian produkowa-
nych metoda replikacji, jak w przypadku pian ceramicznych i niektorych pian meta-
lowych (np. piana kantalowa, NiCrAl, a takze NiCr, Ni i inne) szkielet piany
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charakteryzuje si¢ duzg porowatoscig wewnetrzng, na co zwracano juz uwage w pra-
cach [21, 22].

Tabela 1. Poroéwnanie parametréw morfologicznych pian statych
Table 1. Comparison of the morphological parameters of the solid foams

Piana PPI Srednica mostka Porowatos¢
u-CT [mm] Optyczna [mm)] u-CT Piknometria
helowa

Al 10 0,44 0,45 0,90 0,91
AlSi? 30 0,24 0,22 0,94 0,94
Kantal® 20 0,12 0,21 0,88 0,93
NiCrAl 1200* 0,06 0,15 0,90 0,94
Vukopor A® 10 0,49 0,77 0,82 0,84
Vukopor S° 20 0,58 0,49 0,78 0,83
RVC! 30 0,02 0,08 0,97 0,97

1 - ERG Materials and Aerospace Corp.; 2 - m.pore; 3 - SELEE Corp.; 4 - Alantum Corp.; 5 - Lanik s.r.o.

Oznacza to, ze je$li metodg mikroskopii optycznej mozna wyznaczy¢ jedynie ze-
wnetrzny wymiar mostka (a $cislej mowigc jego grubosé), to mikrotomografia kompu-
terowa pozwala na wyznaczenie jego rzeczywistej litej grubosci, np. odleglosci
pomiedzy powierzchnig mostka a wewnetrznym porem, co wyraznie widaé na rys. 4
przedstawiajagcym poréwnanie wymiardw otrzymywanych metoda u-CT (reprezento-
wanych na rysunku okregami wpisanymi w mostek) oraz optyczng (linia przerywana).

Rys. 4. Fragment mostka piany RVC 30 PPI. Linia przerywana oznaczono wymiar mostka otrzymany
metoda mikroskopii optycznej, a okregami wymiary mostka wyznaczone metoda pu-CT [21]
Fig. 4. Fragment of the strut of RVC 30 PPI foam. The dotted line shows the dimensions of the strut
obtained by optical microscopy and circles by u-CT method [21]

Jesli jednak rozpatrujemy piang statg jako potencjalny no$nik warstwy katalitycz-
nie aktywnej, wowczas interesuje nas zewnetrzna, dostgpna dla katalizatora po-
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wierzchnia piany, ktéra definiowana jest jako stosunek zewnetrznej powierzchni pia-
ny do jej objetosci. Nalezy jednak podkresli¢, ze porowato$¢ ta w istotny sposob
wplywa na wytrzymato$¢, mase¢ i elastyczno$¢ piany, wydaje si¢ rdwniez, ze moze
wplywaé na obserwowane wspotczynniki transportu ciepla pian. Wewnetrzna po-
wierzchnia szkieletu piany jest niedostepna dla warstwy katalitycznej, zatem, z punktu
widzenia zastosowania piany jako nosnika katalizatora, jest nieistotna. W zwigzku
z tym, obrazy otrzymane metoda p-CT nalezato podda¢ odpowiedniemu opracowaniu.
Standardowe oprogramowanie uwzgledniatlo bowiem takze powierzchnie wewnetrz-
nych porow, tym samym istotnie zawyzajac wielko§¢ powierzchni pian. Dlatego za-
stosowano program iMorph i przeprowadzono dylatacje morfologiczna, ktéra zamyka
otwory oraz zatoki we wnetrzu figury. Jednak w wyniku tej operacji obiekty zwigk-
szaja swoja objetosc, a jesli dwa lub wigcej obiektow potozonych jest blisko siebie,
zrastajg si¢ w wicksze obiekty. Stad w kolejnym kroku konieczne byto przeprowadze-
nie operacji erozji, ktorej dzialanie polega na obcinaniu brzegdw obiektu na obrazie.
Schemat przeprowadzonej procedury przedstawiono na rys. 5. Dla tak opracowanych
obrazéw przeprowadzono powtorng rekonstrukcje 3D 1 wyznaczono parametry morfo-
logiczne pian.

obraz po erozji

Rys. 5. Procedura operacji morfologicznych iMorph na obrazie u-CT
Fig. 5. Scheme of the iMorph morphological operations on the pu-CT image

obraz oryginaln obraz po dylatacji

Parametry morfologiczne wyznaczone w oparciu o oryginalne obrazy otrzymane me-
toda pu-CT oraz po zastosowaniu operacji morfologicznych przedstawiono w Tabeli 2.
Jak mozna zauwazy¢, zastosowanie operacji morfologicznych nie wptyneto na wiel-
ko$¢ porowatosci, natomiast istotnie zmienito powierzchni¢ wlasciwg grupy pian sta-
tych produkowanych metoda replikacji lub pirolizy, w ktorych szkielecie wystgpuja
wewngetrzne pory. W tym przypadku powierzchnia pian statych pomniejszona zostata
o powierzchni¢ wewngtrznych porow w wyniku zastosowania programu iMorph.
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Tabela 2. Parametry morfologiczne pian: standardowa procedura p-CT oraz wyniki programu iMorph
Table 2. Morphological parameters of the foams: standard p-CT procedure and iMorph’s software results

Piana PPI Porowatosc € Powierzchnia wlasciwa S, [m*/m’]
iMorph p-CT iMorph p-CT
Al 10 0,89 0,89 861 866
AlSi? 30 0,94 0,94 1006 1034
Ni® 27...33 0,88 091 3411 4920
NC3 06...10 0,88 0,92 1298 1675
Vukopor A* 10 0,78 0,82 859 1446
Vukopor $* 20 0,70 0,73 1281 1670
RVC! 30 0,96 0,97 1223 3122

1 - ERG Materials and Aerospace Corp.; 2 - m.pore; 3 - Recemat B.V.; 4 - Lanik s.r.o.

Sprawdzono rowniez wplyw wielkosci woksela na mierzone wartosci parametrow
morfologicznych pian. Badania te wykonano przy uzyciu dwoch réznych urzadzen,
a warunki pomiar6w oraz otrzymane wyniki zamieszczono w Tabeli 3. Testy prze-
prowadzono dla piany ceramicznej Vukopor A (na bazie Al,O;) o ggstosci pordéw
wynoszacej 10 PPI (Lanik s.r.0.), poddajac otrzymane obrazy tomograficzne opera-
cjom morfologicznym (dylatacji i erozji). Mozna zauwazy¢, ze ze wzrostem wielkosci
woksela maleje powierzchnia wilasciwa piany, ale, pomimo zastosowania réznych
warunkow pracy aparatow (wynikajacych z ich specyfikacji) roznice te sa niewielkie.

Tabela 3. Wplyw wielko$ci woksela na parametry morfologiczne piany Vukopor A 10 PPI
Table 3. Influence of voxel size on the morphological parameters of the solid foams

Aparat woksel U [kV] filtr Powierzchnia Porowatosé
[um] wlasciwa, S,
[mz/m3 ]
SkyScan 1172 10 80 Al 846 0,8
Metrotom 1500 20 220 brak 823 0,71
Metrotom 1500 40 220 brak 778 0,68
Metrotom 1500 60 220 brak 755 0,68
WNIOSKI

e W pracy przedstawiono warto$ci parametrow morfologicznych pian statych wy-
znaczonych metoda mikrotomografii komputerowej, mikroskopii optycznej oraz
piknometrii helowe;.

e Przedstawiono wptyw zmiany parametrow pracy mikrotomografu komputerowego
na mierzone parametry. Stwierdzono, ze wybor wielko$ci woksela nie ma istotne-
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go wplywu na wyznaczane wielko$ci. Duzy wpltyw ma natomiast sposob binary-
zacji otrzymanych obrazow (metody progowania), metoda progowania lokalnego
moze bowiem znacznie zafatlszowa¢ warto§ci w wyniku tworzenia tzw. artefaktow
w szkielecie piany. Metoda globalnego progowania, w przypadku pian statych,
wydaje si¢ zatem metodg bardziej odpowiednig.

e Tomografia komputerowa jest technika ukazujaca nie tylko zewnetrzng budowe
pian statych, ale wnika rowniez w wewnetrzng strukture szkieletu piany ukazujac
jego ztozong budowe. Dlatego, w niektorych sytuacjach, konieczne jest przepro-
wadzenie morfologicznych operacji przetwarzania obrazéw w celu uzyskania po-
zadanych wielkosci.
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MORPHOLOGICAL PARAMETERS OF SOLID FOAMS — CHALANGES FACED

Solid open-cellular foams are a wide group of porous materials displaying high porosity and specific
surface area as well as unique physical properties like low weight, high strength and elasticity, low ther-
mal conductivity and others. Besides different applications foams are considered as promising structured
catalyst carrier after deposition of thin, uniform active catalyst layer. However, successful application
requires determination of different morphological parameters like specific surface area, porosity as well as
dimensions of foam elements like cells, windows and struts (Fig. 1).

Three analytical methods have been applied to study solid foams morphology, namely X-ray comput-
ed microtomography (pu-CT, SkyScan 11172 and Metrotom 1500), digital optical microscopy (magnitude
within 10-2500) and helium pycnometry (Micromeritics AccuPyc 1330). Experiments were conducted for
different metal and ceramic foams (see Table 1 and 2).

Two methods of binarization were applied for tomographic images, namely global (GT) and local
(AT) thresholding. It was found that application of AT may produce artifacts (i.e. images not existing in
reality). Therefore, only the GT method was considered in the subsequent steps. Scheme of the GT proce-
dure is shown in Fig. 2 and production of artifacts is presented in Fig. 3. Differences of struts dimensions
attained even 60% when compared AT and GT procedures.

Porosities of selected foams measured by p-CT and He pycnometry (based on the skeleton density)
are close (very few percent of accuracy, cf. Table 2). However, while for some foams strut dimensions
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from p-CT and optical microscopy are also close (foams Al 10, Al 20, Al 40, AlSi), for the others
(Kanthal, NiCrAl, Vukopor A 10 and coal foam RVC 30) the divergences are substantial. The differences
result from the inner structure of the foam skeleton and are connected with the manufacturing technology.
Foams Al and AlSi are made from non-porous metal and their skeleton don’t display inner porosity while
the remaining ones (Kanthal, NiCrAl, Vukopor A 10, RVC 30) have porous skeleton. Internal pores are
visible for X-rays and standard p-CT software wrongly calculates much shorter distance between external
strut surface and inner pores (cf. Fig. 4).

For catalytic applications, only the external surface of the skeleton on that the catalyst layer is depos-
ited is crucial. To avoid misguided results of strut dimension and surface area, iMorph software was
applied and two operations called dilation (to close the inner pores) and erosion (to cut the edges till the
original strut dimension) were consecutively executed on original p-CT images (cf. Fig. 5). The results of
iMorph (Table 2) show good conformity of porosity derived by standard software and iMorph while
specific surface area S, overestimated by the original p-CT software is strongly reduced (surface of the
inner pores is rejected). Tomography can see inner structure of the foam skeleton therefore it is necessary
to use specific software operations (iMorph) to derive interesting foam parameters.
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ESTRYFIKACJA KWASU OKTANOWEGO ALKOHOLEM
n-OKTYLOWYM W OBECNOSCI KATALIZATOROW
ENZYMATYCZNYCH

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

Przeprowadzono syntezg oktanianéw n-oktylowych w obecnosci dostgpnych w handlu katalizatoréw
enzymatycznych, NOVOZYM 435 i LIPOZYM Mm. Stgzenia tych katalizatoréw zmieniano w zakresie
od 0,313% mas. do 1,25% mas. Pomiary wykonano w zakresie zmian warto$ci poczatkowego stosunku
molowego substratéw, alkoholu n-oktylowego do kwasu oktanowego, 1/1, 3/1, 5/1. Temperaturg reakcji
zmieniano w zakresie 313 K do 333 K. Wstgpne pomiary wykazaly mozliwo$¢ syntezy estrow
w stosunkowo niskiej temperaturze reakcji ok. 323 K, w poréwnaniu z synteza w obecnosci klasycznych
katalizatoréw chemicznych.

Stowa kluczowe: alkohol n-oktylowy, estryfikacja, katalizatory enzymatyczne

Octyl octanoates were synthesized in the presence of commercially available enzymes NOVOZYM
435 i LIPOZYM Mm as catalysts in the range of concentration 0.313—1.25 of mass. %, at temperature
313-333 K, at initial mole substrate ratio (n-octyl alcohol to octanoic acid) 1/1, 3/1, 5/1. Preliminary
experiments showed a possibility of synthesis of esters at relatively low reaction temperature of 323 K
compared with the synthesis in the presence of classical chemicals.

Keywords: n-octyl alcohol, esterification, enzymatic catalysts

1. WPROWADZENIE

Estry kwasu oktanowego i réznych alkoholi maja bardzo szerokie zastosowanie;
w przemyS$le chemicznym (zwtaszcza farb i lakieréw) jako rozpuszczalniki,
w przemyS$le tworzyw sztucznych jako plastyfikatory (zwlaszcza po ograniczeniu
stosowania niektérych ftalanéw w tym charakterze), w przemys$le spozywczym jako
dodatki smakowe oraz w przemysle kosmetycznym i perfumeryjnym jako sktadniki
zapachowe [1]. Kwas oktanowy (nazwa zwyczajowa: kwas kaprylowy)
CHj;3(CH,)¢COOH nalezy do kwaséw tluszczowych, ktére moga tworzy¢ triglicerydy
o $redniej dtugosci tancucha weglowego Jest zwiazkiem naturalnie wystgpujacym
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w przyrodzie; skfadnikiem masta, oleju palmowego z nasion, oleju kokosowego oraz
mleka wigkszosci ssakow. Kwas oktanowy ma réznorodne zastosowania w medycynie
iw medycynie naturalnej. Jest $rodkiem dezynfekcyjnym, antybakteryjnym,
przeciwgrzybicznym.

Alkohol n-oktylowy (kaprylowy) CgH;OH jest szeroko stosowany w przemysle
spozywczym, kosmetycznym i perfumeryjnym [1]. Jest produkowany na masowa
skalg jako prekursor zmigkczaczy tworzyw sztucznych. W przemysle chemicznym ma
zastosowanie jako $rodek przeciwpieniacy oraz rozpuszczalnik w woskach, olejach
1 powtokach ochronnych.

Od lat dziewigcdziesiatych ubiegtego stulecia problematyka wykorzystania
enzymOw jest coraz bardziej poszerzana i literatura jest bardzo obszerna. Poprzedzone
to bylo intensywnym rozwojem badan w dziedzinie biochemii, co dato podstawy
chemii klinicznej i wprowadzilo uzycie enzyméw w diagnostyce medycznej. To
z kolei spowodowalo rosnace zainteresowanie zastosowaniem enzymow takze
w syntezie chemicznej. Jednak po zawezeniu poszukiwan literaturowych do
enzymatycznej katalizy proceséw estryfikacji, znaleziono juz niewiele prac.
Enzymy sa naturalnymi katalizatorami, a wigc z definicji przyjaznymi §rodowisku.
Efektywne ich wykorzystanie wymaga dostosowania do wybranego procesu
odpowiedniej grupy enzyméw, o odpowiedniej strukturze, stabilnych i dostatecznie
selektywnych w warunkach reakcji. W pracach Irimescu i in. [2], Lee i in. [3],
Leszczak i Tran-Minh [4], czy Martinez i in. [5] nie podano, jakiego doktadnie typu
jest uzyty przez nich enzym. Yadav i Borkar [6] oraz Garcia i in. [7] zajmowali sig
procesami syntezy estrow, katalizowanymi lipaza. Esterazy wydaja si¢ rodzina
enzymow szczegélnie przydatna w procesach estryfikacji kwaséw ttuszczowych lub
ich hydrolizy. Jest to grupa enzyméw z klasy hydrolaz, dziatajacych na wiazania
kwaséw karboksylowych; a w tej grupie najwazniejsze sa lipazy. Jednak Yadav
i Lahti [8] oraz Huang i in. [9] w swoich badaniach stwierdzili, ze kataliza
enzymatyczna jest na tyle malo efektywna, ze procesy estryfikacji trzeba wspomdc
uzyciem promieniowania mikrofalowego.

Celem pracy bylo otrzymanie oktaniandw n-oktylowych w obecnos$ci dostgpnych
w handlu katalizatoréw enzymatycznych, zawierajacych lipaze.

2. CZESC EKSPERYMENTALNA

Zastosowane odczynniki: alkohol n-oktylowy; kwas oktanowy; kwas
metanosulfonowy, katalizatory enzymatyczne NOVOZYM 435 i LIPOZYM Mm;
wszystkie cz.d.a., produkcji Sigma-Aldrich.

Zasadniczym elementem instalacji doswiadczalnej byl termostatowany
zbiornikowy periodyczny reaktor badawczy wyposazony w mieszadlo magnetyczne,
termometr i nasadke z chlodnica. Byt to uktad zamknigty. Alkohol podgrzewano,
dodawano kwas oktanowy zmieszany z katalizatorem i podgrzewano do zadanej
temperatury reakcji. W pierwszych eksperymentach zastosowano produkt handlowy
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Rys. 1. Poréwnanie zmian liczby kwasowej w estryfikacji kwasu oktanowego n-oktanolem
wobec 1,25% mas. kwasu metanosulfonowego i Novozymu 435. T=323 K, b = 3:1
Fig. 1. Comparison of changes in acid number during esterification of octanoic acid with n-octanol
over 1,25 mass %. of methane sulfonic acid and Novozym 435 catalysts
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Rys. 2. Wplyw stgzenia katalizatora na zmiany liczby kwasowej w estryfikacji kwasu oktanowego
n-oktanolem wobec Novozymu 435
Fig. 2. Effect of catalyst concentration on course of acid number during esterification of octanoic acid
with n-octanol over Novozym 435
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NOVOZYM 435 (lipaze¢ B uzyskana z Candida antarctica osadzona na zywicy
akrylowej). Dla wstepnej oceny aktywnosci katalizatora wykonano synteze¢ oktanianu
n-oktylowego w obecnosci kwasu metanosulfonowego, katalizatora stosowanego
juz uprzednio w reakcji z alkoholem 2-etyloheksylowym [10], lecz w temperaturze
wlasciwej dla proceséw enzymatycznych i poréwnano przebieg tych reakcji (rys. 1).
Zmiany stgzen reagentOw w przebiegu reakcji oznaczano analitycznie. W trakcie
eksperymentéw, w ustalonych odstepach czasu, pobierano prébki mieszaniny
reakcyjnej i oznaczano w nich miareczkowo stgzenie grup karboksylowych poprzez
oznaczenie liczby kwasowej, tj. masy wodorotlenku potasu potrzebnej do
zobojgtnienia wolnych kwaséw organicznych. Przebieg zmian liczby kwasowej
podczas reakcji kwasu kaprylowego z n-oktanolem, w zaleznosci od zmiennych
parametrow, przedstawiono na wykresach (rys. 2-4).

Dla wytypowanych syntez, przeprowadzonych przy jednakowym poczatkowym
stosunku molowym substratéw 3:1 oraz przy tym samym st¢zeniu 1,25% mas.
katalizatora Novozym 435, wykonano analiz¢ chromatograficzna sktadu mieszaniny
poreakcyjnej. Zawartos¢ wody w badanych prébkach oznaczono metoda
miareczkowania elektrochemicznego Karla-Fischera.

W celu wyznaczenia zaleznoSci kinetycznych badano postep estryfikacji w czasie
w stalej temperaturze, w zalezno$ci od stosunku poczatkowych st¢zen molowych
substratow, alkoholu do kwasu oktanowego, zmieniajac ten parametr w zakresie 1:1;
3:1; 5:1. Dla okre$lenia wplywu temperatury wykonano do$wiadczenia w zakresie
313-333 K, przy stalym stosunku poczatkowych stgzen molowych substratéw
o wartosci 3:1.
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Rys. 3. Wplyw poczatkowego stosunku molowego substratéw na przebieg liczby kwasowej w estryfikacji
kwasu oktanowego n-oktanolem wobec 0,625% mas. Novozymu 435
Fig. 3. Effect of initial mole ratio of substrates on course of acid number during esterification of octanoic
acid with n-octanol over 0.625 mass % Novozym 435
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Rys. 4. Wptyw temperatury na przebieg liczby kwasowej w estryfikacji kwasu oktanowego
n-oktanolem wobec 1,25% mas. Novozymu 435
Fig. 4. Effect of temperature on course of acid number during esterification of octanoic acid
with n-octanol over 1.25 mass % Novozym 435
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Rys. 5. Przebieg liczby kwasowej w estryfikacji kwasu oktanowego n-oktanolem wobec 0,625% mas.
Lipozymu Mm dla réznych wartosci poczatkowego stosunku molowego substratow
Fig. 5. Course of acid number during esterification of octanoic acid with n-octanol over 0.625 mass %
Lipozym Mm for various initial mole ratios of substrates
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W nastgpnym etapie badan przeprowadzono doswiadczenia z zastosowaniem
katalizatora enzymatycznego LIPOZYM Mm, tj. lipazy osadzonej na zywicy
akrylowej uzyskanej z Mucor miehei. Zastosowano taka sama procedure¢ badan jak we
wczesniejszych eksperymentach. Przebieg estryfikacji kwasu oktanowego alkoholem
n-oktylowym w obecno$ci katalizatora Lipozymu Mm przedstawiono na wykresach
(rys. 5-6).
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Rys. 6. Wplyw temperatury na przebieg liczby kwasowej w estryfikacji kwasu oktanowego n-oktanolem
wobec 0,625% mas. Lipozymu Mm. b = 3:1
Fig. 6. Effect of temperature on course of acid number during esterification of octanoic acid with
n-octanol over 0.625 mass % of Lipozym Mm. b = 3:1

3. OMOWIENIE WYNIKOW BADAN I WNIOSKI

Przeprowadzono wstepne serie badan nad warunkami stosowania enzymow jako
katalizatoréw estryfikacji. Przedmiotem badan kinetycznych byla synteza estréow
n-oktylowych kwasu oktanowego. Jako katalizatory zastosowano dost¢pne w handlu
NOVOZYM 435 i Lipozym Mm, lipazy unieruchomione na zywicy akrylowej.
Znacznie krotszy czas reakcji zapewnia NOVOZYM 435. W przebadanym zakresie
zmian parametrow reakcji korzystne sa warto$ci: st¢zenie katalizatora 0,625% mas.;
temperatura 323 K; poczatkowy stosunek molowy alkoholu do kwasu 3:1. Otrzymano
czysty produkt, z nieznaczna domieszka produktéw ubocznych.

Ze wzgledu na liczne zastosowania estrow oktylowych kwasu oktanowego
niezwykle potrzebne sa badania nad parametrami ich syntezy, w szczegdélnosci wybor
katalizatora. Wstgpne wyniki eksperymentéw sa obiecujace; mozliwo$¢ obnizenia
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temperatury procesu do okolo 323 K pozwala na duze oszcze¢dno$ci energetyczne
i materiatowe w konstrukcji aparatury.
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ESTERIFICATION OF OCTANOIC ACID WITH n-OCTYL ALCOHOL OVER ENZYMATIC
CATALYSTS

Preliminary experiments concerning potentiality of use of enzymes in reaction of octanoic acid with
n-octyl alcohol have been conducted. Commercially available NOVOZYM 435 and Lipozym Mm are
used in the reaction as catalysts. They are lipases immobilized on acrylic resin. Range of changed
parameters are: temperature 313-333 K; initial mole ratio of substrates (alcohol to acid) 1/1, 3/1, 5/1;
catalyst concentration 0.313—1.25 mass %. The product obtained contained only small amounts of
undesired substances. The experiments showed a possibility of synthesis of octyl esters in the presence of
enzymes at relatively low reaction temperature of 323 K compared with the synthesis in the presence of
classical chemicals. The reaction in the presence of NOVOZYM 435 proceeded distinctly faster than over
Lipozym Mm. Reaction parameters chosen to further investigations are: temperature 323 K, initial mole
ratio of n-octyl alcohol to octanoic acid 3/1, catalyst concentration 0.625 mass %.
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MARIA MADEJ-LACHOWSKA, HENRYK MOROZ, HILDEGARDA WYZGOL,,
L.UKASZ HAMRYSZAK

ZASTOSOWANIE KATALIZATOROW MIEDZIOWYCH W PROCESIE
ROZKEADU METANOLU

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

Przeprowadzono badania zastosowania katalizatoréw miedziowych do produkcji wodoru w procesie
rozktadu metanolu. Badano katalizatory w postaci tlenkéw metali CuOZnOZrO: z dodatkami tlenku galu,
chromu oraz chromu i ceru, a takze katalizator CuOZnOAI2O3; promowany tlenkiem cyrkonu. Najwyzsza
wydajno$¢ wodoru wykazuja katalizatory: CuOZnOALO3 promowany tlenkiem cyrkonu oraz katalizator
CuOZnOZrO: z dodatkiem tlenku galu. Stwierdzono, iz katalizator wytworzony metoda hydrotalkitowa
wykazuje najlepsza aktywnos$¢ w badanym procesie.

Stowa kluczowe: produkcja wodoru, rozktad metanolu, katalizatory miedziowe

The studies of Cu catalyst usage in a hydrogen production in the methanol decomposition process
were performed. Oxide metal of CuOZnOZrO:-based catalysts with Ga, Cr and Ce additives
and CuOZnOALOs-based ones promoted by Zr were investigated. The highest hydrogen yield was
achieved with CuOZnOALO3ZrO; catalysts and CuOZnOZrO2Ga>0O3 ones. It was established that the
catalyst produced by hydrotalcite method showed the best activity.

Keywords: hydrogen production, methanol decomposition, copper catalysts

1. WPROWADZENIE

Biometanol jest jedynym cieklym ,no$nikiem energii”, ktéry catkowicie
uniezaleznia dzial transportu od paliw kopalnych. Moze by¢ on zastosowany
bezposrednio jako paliwo lub tez jako substrat do produkcji wodoru zasilajacego
ogniwo paliwowe. Rozklad metanolu (DM — Decomposition of Methanol), obok
proceséw reformingu metanolu parg wodng (SRM — Steam Reforming of Methanol)
oraz czesciowego utleniania metanolu (POM — Partial Oxidation of Methanol) jest
jedng z metod pozyskiwania wodoru z metanolu. W poréwnaniu z reformingiem
metanolu parg wodng rozktad metanolu wymaga mniejszego naktadu energii w celu
odparowania substratéw reakcji, prowadzenia procesu oraz kompensacji strat ciepla
w trakcie prowadzenia procesu. Mozna w nim wykorzysta¢ ciepto wytworzone
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w trakcie spalania tlenku wegla, bedacego obok wodoru produktem reakcji. Przebiega
on zgodnie z reakcja:

CH3;0H(g) <> 2H, + CO (MD-methanol decomposition) (D)

Jest to reakcja endotermiczna, katalityczna. Proces ten w poréwnaniu
z reformingiem metanolu parag wodna wymaga mniejszego naktadu energii w celu
odparowania substratéw reakcji, prowadzenia procesu oraz kompensacji strat ciepta
w trakcie prowadzenia procesu. Mozna w nim wykorzystaé cieplo wytworzone
w trakcie spalania tlenku wegla, bedacego obok wodoru produktem reakcji. Stosuje si¢
w nim zwykle katalizatory oparte na Cu, Ni, Mn oraz na bazie metali szlachetnych.
Reakcji podstawowej moga towarzyszy¢ rowniez reakcje uboczne:

2CH;0H <> HCOOCH; + 2H» (2)
HCOOCH; <> 2CO + 2H, 3)
CO +3H,«> CHs +H0 4)
CO +H,0 <> CO, +H, &)
CH;OH + H,0 <> CO; + 3H, (6)

W ciggu ostatniej dekady pojawily si¢ liczne prace dotyczace procesu rozktadu
metanolu [1-25]. Poréwnanie wtasciwosci katalizatoréw opisanych w publikowanych
pracach przedstawiono w tabeli 1. Trudno jest jednak na podstawie tych danych
dokona¢ poréwnania badanych katalizatoréw.

W przedstawionej pracy podjeto probe zastosowania w procesie rozktadu metanolu
modyfikowanych katalizatoréw miedziowocynkowocyrkonowych. W zwigzku z
faktem szczegdlnych  wlasciwosci  katalitycznych — materialéw o strukturze
hydrotalkitowej zdecydowano si¢ na przeprowadzenie badan Kkatalizatoréw
miedziowych CuOZnOZrO, promowanych galem, cerem ichromem oraz samym
chromem, wytworzonych metoda umozliwiajacg otrzymanie struktury hydrotalkitu, do
procesu rozktadu metanolu.

Materialy o strukturze hydrotalkitowej charakteryzuja si¢ szczegdlnymi
wlasciwosciami katalitycznymi. Specyficzne wilasciwosci teksturalne i chemiczne,
jednolita dyspersja sktadnikéw oraz duza odporno$¢ termiczna mieszanych tlenkéw
pochodzenia hydrotalkitowego, to podstawowe zalety, dzieki ktérym cieszg si¢ one
rosngcym zainteresowaniem ze strony naukowcOw réznych dziedzin, w tym
katalitykéw.
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Tabela 1. Wykaz katalizatoréw dostgpnych w literaturze
Table.1. The list of catalysts available in the literature
Katalizator Selektywnoéé do cO|  Produkty Stabilnogé Lit.
uboczne
1 2 3 4 5
. 99% w 230°C L . [1]
Ni (7% mas.)/UDD 2% w 380°C CHa4 Przebieg nieizotermiczny
Pd (2,7% mol)/CeO2 L g4, 200-270°C | MF, COa, CHs | Przebicg nicizotermiczny | [2]
Cu (5% mas.)/AC Konwersja w 350°C spada
> 90% MF, CHs od 100% do 30% w czasie 1 h 3]
Cu (2% mas.)/AC 100% — Przebieg nieizotermiczny [4]
Pt (9% mas.)/CeO> o . .. .
(10% mas.)/Al20; ~100% w 315°C CH4 Przebieg nieizotermiczny [5]
Cu (4,1% mas.)/utleniony
100% w 210°C :

AC 78% w 310°C MF Szybka dezaktywacja [6]
U-350-35: CuO/Co0304 [92% w 225°C MF Dos¢ stabilny w réznych (7]
(35 mol.% Cu) na siatce [100% w 275°C temperaturach w czasie do 7 h
Fe>O3 (10% mas. Fe)/Ru [>95% w zakresie . .. .

(1% mas.)/AC h20-450°C CH4 Przebieg nieizotermiczny [8]
Pd (3% mas.) . .. .
/mezoporowaty TiO2 100% — Przebieg nieizotermiczny [9]
Ni (40% mas.)/SiO2 91% w 250°C CH4 Nie badane [10]
CuO/ZnO/ALOs3 (typ . . Niewielkie ilo$ci . .. .
NC-306)] handlowy INie okre$lona CO» oraz MF Przebieg nieizotermiczny [11]
. Spadek konwersji w 250°C
(stos neEU/ f“é Ni _syuypy PA% w250°C MF 0d 77% do 67% w czasie | [12]
unex wagowy= 20 h, nastgpnie stabilny
Cu/Cr (Cu:
36% mas., Cr: 32% mas., . CO2, MF, DME . .. .
Mn: 2.4% mas., 95% w 250°C (cter dimetylowy) Przebieg nieizotermiczny [13]
Ba: 2,2% mas.) handlowy
Fe2Os3 (wspblstracanie  [67% w 250°C CH Przebieg nieizotermiczny [14]
i kalcynacja w 500°C)  [15% w 350°C ¢
Re (1,5% mas.) Spadek konwersji w 350°C
/Cu (5% mas.)/AC >90% MF, CHq od 90% do 70% w czasiel h 3]
. 100% w 300°C L .
Ni (7% mas.)/DB2 04% w 400°C CH4 Przebieg nieizotermiczny [1]
Spadek konwersji w 380°C
100% w 250°C .
Fe (7% mas.)/UDD 31% w 450°C CHg4 od ~90% do 1~Z}5% w czasie | [15]
. . o Catkowicie stabilny
C-350 naniesiony na siatke|100% w 280°C DME w réznych temperaturach (7]

Co304

93% w 330°C

przez 7 h pracy
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Katalizator Selektywnosé do Co|  Produkty Stabilnosé Lit.
uboczne
~20% w 175°C L .
Cuo,5Zn0,sMn204 05% w 325°C CO2 Przebieg nieizotermiczny [16]
Co304 (wspotstracany  |100% w 250°C . .. .
i Kaleynacja w 300°C)  [77% w 375°C CHa4 Przebieg nieizotermiczny [14]
Pd (2% mas.)/La/CeO2 [99% w 220°C . .. .
(molowo La/Pd=1) 92% w 290°C CO2,C Ha Przebieg nieizotermiczny [17]
Rh (2% mas.)/Norit >93% w 200-450°C CH4 Stabilny w 450°C przez 10 h | [18]
Fe2CoOx >96% dla 250-450°C |Nie stwierdzono| Przebieg nieizotermiczny [19]
Komercyjny .. o
CuO/ZnO/ALOs [Sud- o1 415 150-3000C| W 225°C: Spadglé %83\%63216‘8%00 c [20]
Chemie (catalyst #EX- MF>CO2>DME W czasie 20 h
2248)]. Molowo Cu/Zn=2 i
. 100% dla 300°C L . [1]
Ni (7% mas.)/DB1 84% dla 350°C CHa4 Przebieg nieizotermiczny
Co (6% mas.)/ 100% dla 300°C Lo .
mezoporowaty CeO>  97% dla 400°C DME, CH4 Przebieg nieizotermiczny [21]
Mn (7,1% mas.)/AC (Mn COg», niewielkie
prekursor: azotan metalu [90% ilosci DME Przebieg nieizotermiczny [22]
w metanolu i Co—C4
Fe2(1):3 (6%kmaS.)'/MC1VI_41 100% dia 300°C CH. Przebieg nieizotermiczn [23]
(Fe prekursor: azotan lssq. 1. 5000C 4 g y
zelaza)
Ce02 (82 m*>g!' w 100°C, 5 ~5% spadek konwersji
11 nm) (NanoArc tlenek |20 ¥ 790°C CH, CO2 w900°C, w czasie 20 h, | [24]
96% w 870°C - NS
ceru SGH) nastepnie stabilizuje si¢
Wzrost konwersji w 520°C
NizAl folia ~90% w 520°C CH4 > CO2 od ~40% do ~80% [25]

w czasie 20 h

MF — mréwczan metylu

AC - wegiel aktywny

UDD - ultradrobny diament >93% czystosci w graficie
DB1 — ultradrobny diament, 7% czystosci w graficie
DB2 — ultradrobny diament, 40% czystosci w graficie

2. KATALIZATORY O STRUKTURZE HYDROTALKITOWEJ

Hydrotalkit jest mineralem wystepujacym w przyrodzie. Nazwa ta stosowana jest

rowniez dla okreslenia grupy

syntetycznych odpowiednikéw

lub zwigzkéw

nasladujacych charakterystyczng strukture. W latach 40-tych ubieglego wieku
pojawily si¢ pierwsze doniesienia o mozliwosci otrzymywania tych materiatéw
w laboratorium. Od tamtej pory przybywa publikacji na temat syntezy, opisu

wtasciwosci

fizyko-chemicznych oraz

zastosowania hydrotalkitow w  wielu

dziedzinach [26]. Zwiazki o strukturze hydrotalkitu stanowig grupe¢ mineralow
warstwowych, ktorych budowe okresla ogélny wzor:
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[MH 1 —XMHIX(OH)Z] x+AZx/z' nHZO

Symbole oznaczajg: M" i M — kationy dwu- i tréjwarto$ciowych metali, A — aniony
miedzywarstwowe. W zaleznosci od wzajemnego ulozenia warstw okresla
si¢ symetri¢ jako heksagonalng lub romboedryczng, w ktérej na komorke elementarng
przypadaja odpowiednio dwie i trzy warstwy wodorotlenkowe. Wprowadzenie
tréjwartosciowych kationéw metali generuje w warstwach brucytowych nadmiarowy
fadunek dodatni, ktéry kompensowany jest przez lokujace si¢ w przestrzeniach
migdzywarstwowych aniony. Wolng przestrzen wypelniaja czasteczki wody. Badania
dotyczace zaréwno syntetycznych materialéw typu hydrotalkitu, jak i powstalych
znich mieszanych tlenkéw dowodza, iz sa one dobrymi katalizatorami w wielu
procesach o istotnym znaczeniu praktycznym [1].

Warunkiem powstania prawidlowej struktury hydrotalkitowej jest wprowadzanie
kationéw metali o zblizonych promieniach jonowych, np.: Cu?*, Zn**, AI**, Ga**, Cr*.
Musza takze zosta¢ zachowane odpowiednie proporcje metali dwu-
i tréjwartosciowych, ktére okre§la utamek molowy x mieszczacy si¢ w przedziale
0d 0,2 do 0,33. Wprowadzenie zamiast M>* Kationu czterowarto$ciowego, np. Zr**
moze w niektérych przypadkach doprowadzi¢ do powstania struktury hydrotalkitowe;.
Rodzaj wprowadzonego anionu warunkuje nie tylko wlasciwosci chemiczne
hydrotalkitu, ale takze dostgpnos¢ powierzchni wewnetrznej materialu w przypadku
zastosowania odpowiednich ,,podpérek”. Aniony moga tworzy¢ wigzania wodorowe
z grupami hydroksylowymi warstwy brucytowej bezposrednio lub przez czasteczki
wody. Te ostatnie zajmuja wolng przestrzen pomiedzy anionami, zatem stopien
uwodnienia zaleze¢ bedzie od ich ilosci i rodzaju, jak réwniez sily oddzialywan
z warstwag brucytowa. Czasteczki w obrebie przestrzeni migdzywarstwowych
wykazuja duza mobilno$¢ — maja zdolno$¢ przemieszczania si¢, czemu towarzyszy
zrywanie lub tworzenie nowych wigzan.

2.1. PREPARATYKA HYDROTALKITOW I MIESZANYCH TLENKOW POCHODZENIA
HYDROTALKITOWEGO

Opracowano wiele metod otrzymywania materialéow o strukturze hydrotalkitu,
jednakze najbardziej efektywna metoda to stracanie przy stalym pH, polegajaca
na jednoczesnym dozowaniu roztwordw zawierajacych kationy metali i OH". Wybér
wartosci pH uzalezniony jest od rozpuszczalno$ci poszczegdlnych wodorotlenkow,
jednak nalezy podkresli¢, Zze obecno$¢ kilku skladnikéw w roztworze sprzyja
wspolnemu ich stracaniu. Wiekszo§¢ hydrotalkitow mozna otrzymac operujac
warto$cig pH w zakresie 7—10.

Powstajace w wyniku kalcynacji hydrotalkitow, przeprowadzonej ponizej 500°C,
mieszane tlenki metali wykazujg bardzo charakterystyczng wiasciwos¢ nazywang
wefektem pamieci”, ktéra czesto wykorzystywana jest w preparatyce materialow
nie zawierajagcych weglanéw. Przeniesione do wody lub roztworu zawierajacego
pozadane aniony, odtwarzaja one struktur¢ warstwowa mieszanego wodorotlenku.
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Podobne zjawisko obserwuje si¢ dla prébek przechowywanych bez zabezpieczen
przed wilgocig i COs.

3. CZESC EKSPERYMENTALNA

3.1. WPLYW PROMOTOROW NA AKTYWNOSC KATALIZATOROW

Przeprowadzono badania zastosowania katalizatorow miedziowych do produkcji

wodoru w procesie rozktadu metanolu. Do badan uzyto katalizatora bazowego
CuZnZr modyfikowanego galem, cyrkonem oraz cerem i cyrkonem, oraz katalizatora
o strukturze hydrotalkitowej CuZnAl z dodatkiem cyrkonu. Badane katalizatory
wytworzone zostaly metoda hyrotalkitowa w Instytucie Katalizy i Fizykochemii
Powierzchni PAN. W tabeli 2 przedstawiono sktady badanych katalizatoréw.
Pomiary prowadzono w reaktorze rurowym, podiagczonym ,,on line”” do chromatografu
gazowego VARIAN STAR 3800. Schemat aparatury przedstawiono na rysunku 1.
Do pomiaréw uzyto prébek katalizatoréw o masie 2,0 g oraz frakcji 0,8—-1,0 mm.
Metanol podawano do odparowalnika przy pomocy mikropompy dozujacej i dalej
ze strumieniem azotu, mieszanin¢ reakcyjng (gazowg) kierowano do reaktora.
Substraty oraz produkty doprowadzano do chromatografu firmy VARIAN STAR
3800, grzana do temperatury 443 K linig transferowa.

Tabela 2. Sktad badanych katalizator6w
Table 2. The composition of the tested catalysts

Katalizator Metoda CuO ZnO ZrOz | Ce203 | CnOs Gax03
preparatyki % mas. % mas. % mas. | % mas. | % mas. | % mas.
Hydrotalkitowa
Cu/Zn/Zxr/Ga" Cytrynianowa 65,3 26,3 4,5 - - 3,9
Wspblstracania
Cu/Zn/Zr/Ce/Cr" Hydrotalkitowa 65,3 26,3 45 3.4 0,5 _
Cu/Zn/Zr/Cr* Hydrotalkitowa 65,2 26,3 7,7 — 0,7 —
Cu/Zn/Al/Zr"" Hydrotalkitowa Cuz,6Zn0,24Al1,0Zr0,5/ZrO2

* sktady wynikajace z obliczen teoretycznych
** sktad katalizatora zgodnie z informacjg autoréw (pozyskany w ramach wspotpracy z Instytutem
Katalizy i Fizykochemii Powierzchni PAN)

Do analizy gazéw stosowano ukfad kolumn Carbo Plot P7, 25m-0,53mm
i Supelcowax 10, 30m-0,32mm. Metanol oznaczano iloSciowo na kolumnie
Supelcowax stosujac detektor FID, a pozostate gazy na kolumnie Carbo Plot uzywajac
detektora TCD. W celu zwigkszenia czutosci analizy tlenkéw wegla oraz metanu,
zastosowano umieszczony szeregowo za detektorem TCD, metanizer wraz
z detektorem FID. Wyrywkowe analizy wykonywane na chromatografie VARIAN
STAR 3400, na kolumnie GS-Alumina, 50m-0,53mm potaczonej z detektorem FID,
pozwolily na kontrol¢ ewentualnej obecnosci w produktach mréwczanu metylu.
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Pomiary prowadzono dla nat¢zenia przeptywu mieszaniny reakcyjnej wynoszacego
100 ml'min’!, stezenia poczgtkowego metanolu wynoszacego 0,1 g1, pod ci$nieniem
atmosferycznym, w zakresie temperatur 433-533 K.

Wyniki pomiaréw przedstawiono w tabeli 3 oraz na wykresach (rys. 2-4).
Dla badanych katalizatoréw, nie stwierdzono obecno$ci metanu ani mréwczanu
metylu (produktéw ubocznych) w mieszaninie poreakcyjne;j.
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Rys. 1. Schemat aparatury do§wiadczalnej
Fig.1. Experimental apparatus scheme

Na wykresach (rys. 2-4) przedstawiono poroéwnanie wiasciwosci katalitycznych:
wydajnosci wodoru, stopnia przereagowania metanolu oraz selektywno$ci w kierunku
tworzenia CO dla badanych katalizatoréw CuOZnOZrO,—promotor z katalizatorem
»glinowym” — CuOZnOAl,03ZrO, wytworzonych metodg hydrotalkitowa.

Najwyzsza wydajnos¢ wodoru wykazuja: katalizator »glinowy”
CuOZnOAL,O3ZrO; oraz Kkatalizator z dodatkiem galu (rys. 2). W wysokich
temperaturach, dla katalizatora CuOZnOZrO,Ga>Os, wysokie wartosci selektywnosci
oraz stopnia przereagowania metanolu skutkuja bardzo dobrymi warto§ciami
wydajno$ci wodoru.

Sposrod testowanych katalizatorow, katalizator CuOZnOZrO»Ga,O3 wykazuje
najwyzsze stopnie przereagowania (rys. 3), krzywa zalezno$ci stopnia przereagowania
od temperatury jest bardzo stroma. W zwigzku z tym stopnie przereagowania
dla niskich temperatur s3 duzo nizsze niz dla wysokich temperatur. Katalizatory
CuOZn0ZrO,Ga,03 (dla 513 K) oraz CuOZnOALO3ZrO, (dla 533 K) osiagaja
praktycznie catkowity stopien przereagowania metanolu.

Charakter krzywych zaleznosci selektywnosci (w kierunku tworzenia tlenku
wegla) od temperatury jest analogiczny do krzywych zalezno$ci stopnia
przereagowania od temperatury. Wielkosci te rosng wraz z temperaturg. W tym jednak
przypadku katalizatory typu CuOZnOZrO,-promotor wykazujg selektywnos$¢ zblizong
do selektywnosci katalizatora CuOZnOAl>O3-ZrO>. W gérnym przedziale temperatur,
katalizator z dodatkiem galu charakteryzuje si¢ najwyzsza selektywnos$cig — powyzej
90% (rys. 4).
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Tabela 3. Warto$ci konwersji metanolu i wydajnosci wodoru ( Wy, ) dla wybranych temperatur

Table 3. The methanol conversion and hydrogen yield ( Wy, ) values for the selected temperatures

T=473K T=493K T=513K
Katalizator- ien ien ien
atalizator Stoplen“ Wi, Stoplen“ Wi, Stoplen“ Wi,
hydrotalkit konwersji konwersji konwersji
% I'h! kgkafl % I'h! kgkat-l % I'h! kgkafl
Cu/Zn/Zx/Ce/Cr 36,0 78 57,1 206 - -
Cu/Zn/Zx/Cr 214 60 49,0 169 72,0 303
Cu/Zn/Zr/Ga 51,3 165 80,4 383 99,3 518
CuZnAlZr 72,0 294 91,7 407 - -
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Rys. 2. Zalezno$¢ wydajnosci wodoru od temperatury dla badanych katalizatoréw
Fig. 2. The temperature dependence of methanol yield for the tested catalysts
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Rys. 3. Zalezno$¢ stopnia przereagowania metanolu od temperatury dla badanych katalizatoréw
Fig. 3. The temperature dependence methanol conversion for the tested catalysts
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Rys. 4. Zaleznos¢ selektywnosci w kierunku tworzenia CO od temperatury dla badanych
katalizatoréw
Fig. 4. The temperature dependence of CO selectivity to for the tested catalysts

3.2. BADANIE WPLYWU METODY PREPARATYKI NA AKTYWNOSC
KATALIZATORA CuOZnOZrO>Ga203

Przeprowadzono réwniez badanie wplywu metody preparatyki na aktywnos$¢
katalizatora CuOZnOZrO,Ga>Os. W celu okres§lenia wplywu metody preparatyki
na aktywno$¢  katalizatorow w  procesie produkcji wodoru z metanolu,
przeprowadzono testy na probkach katalizatora o takim samym skladzie,
ale wytworzonych réznymi metodami: cytrynianowa, ,.hydrotalkitowg” oraz metoda
wspdtstracania. Sporzadzono trzy porcje katalizatora CuOZnOZrO,Ga>Os o sktadzie:
Cu0-65,3%, Zn0-26,3%, ZrO0,-4,5%, Ga03-3,9%, rdéznigce si¢ jedynie metoda
preparatyki. Wyniki pomiaréw przedstawiono w tabeli 4 oraz zilustrowano
na wykresach (rys. 5-7).

Tabela 4. Wyniki pomiaréw aktywnosci katalizatora CuOZnOZrO2-Ga203 wytworzonego réznymi
metodami
Table 4. The results of catalyst activity measurement CuOZnOZrO,-Ga203 prepared by various methods

T=453K T=473K T=493K T=513K
Metoda
reparatyki ien ief ien ien W
preparaty Stoplenﬂ Wi, Stoplenﬂ Wi, Stoplenﬂ Wi, Stoplenﬂ H,
konwersji konwersji konwersji konwersji
I'h! I'h’! I'h’! I'h!
% kgkat_ ! % kgkal-l % kgkat_l % kgkat_1
cytrynianowa 34,3 116 43,4 131 64,2 323 85,3 430
hydrotalkitowa 13,5 0 45,5 111 80,4 383 99,3 518
wspolstracania 10,6 23 21,6 72 56,2 237 97,9 464
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Najwyzsza wydajno§¢ wodoru uzyskano prowadzac proces na katalizatorze
wytworzonym metoda hydrotalkitowa w temperaturze 513 K. Nieco nizsza uzyskano
w przypadku zastosowania metody wspoélstracania. Katalizator wytworzony metoda
cytrynianowa wykazuje najnizsza wydajno$¢ wodoru, jednakze nalezy zauwazyc,
izjuz dla 493 K osiaga wyzsza wydajno$¢ niz Kkatalizator otrzymany metoda
wspotstracenia, a dla niskich temperatur jego aktywno$¢ katalityczna jest znacznie
wyzsza niz katalizatorow wytworzonych metodami wspoélstracenia oraz cytrynianows.
Niskie warto$ci wydajnosci wodoru dla katalizatora wspolstraconego wynikaja
najprawdopodobniej z jego niskiej selektywnos$ci w zakresie niskich temperatur.
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Rys. 5. Zalezno$¢ wydajnosci wodoru od temperatury dla katalizatorow wytworzonych réznymi
metodami
Fig. 5. The temperature dependence of methanol yield for the catalysts prepared by various methods
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Rys. 6. Zaleznos¢ stopnia przereagowania metanolu od temperatury dla katalizatoréw wytworzonych
réznymi metodami
Fig. 6. The temperature dependence of methanol conversion for the catalysts prepared by various
methods
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Rys. 7. Zalezno$¢ selektywnosci w kierunku tworzenia CO od temperatury dla katalizatoréw
wytworzonych réznymi metodami
Fig. 7. The temperature dependence of CO selectivity to for the catalysts prepared by various
methods

Podsumowujac uzyskane wyniki mozna stwierdzi¢, ze najwyzsze wydajnosci
wszystkie badane probki osiagnety dla najwyzszej z badanych temperatur. Najwyzszy
stopien przereagowania i najwyzsza wydajnos¢ wodoru uzyskano dla prébki
katalizatora wytworzonego metoda hydrotalkitowa. Dla prébki katalizatora
otrzymanego metoda wspolstragcania, podobnie jak dla probki wytworzonej metoda
hydotalkitowa, uzyskano prawie 100% stopien przereagowania. Nie towarzyszy mu
odpowiednio wysoka wydajnos¢ wodoru z powodu niskiej selektywnos$ci. Probka
katalizatora otrzymana metodg cytrynianowg wykazata najnizsza wydajno$¢ wodoru
dla temperatury 513 K (okoto 17% nizszg od wytworzonej metodg hydrotalkitowq).
Nalezy jednak zauwazy¢, iz dla dolnego zakresu temperatur probka ta wykazuje
najwyzszy stopien przereagowania i wydajno$¢ wodoru.

PODSUMOWANIE

Przeprowadzono prébe zastosowania katalizator6w  miedziowocynkowo-
cyrkonowych promowanych: galem, chromem, cerem i chromem oraz katalizatora
miedziowocynkowoglinowego promowanego cyrkonem o strukturze hydrotalkitowej
w procesie rozktadu metanolu. Sposréd testowanych katalizatoréw, katalizator
miedziowocynkowocyrkonowy promowany galem wykazuje najwyzsze stopnie
przereagowania, a najwyzsza wydajno$¢ wodoru wykazuja miedziowocynkowo-
glinowy promowany cyrkonem oraz Kkatalizator miedziowocynkowocyrkonowy
z dodatkiem galu. W wysokich temperaturach, dla katalizatora CuOZnOZr0O,Ga,0s3,
wysokie wartos$ci selektywno$ci oraz stopnia przereagowania metanolu skutkuja
bardzo dobrymi warto$ciami wydajno$ci wodoru. Badane katalizatory pozwolity
osiagna¢ prawie 100% stopien przereagowania w temperaturze okoto 500 K.
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Badania  wplywu  metody  preparatyki na  aktywnos¢  katalizatora
miedziowocynkowocyrkonowego z dodatkiem galu wykazaly, iz najlepsze
wlasciwosci katalityczne wykazuje katalizator wytworzony metodg ,,hydrotalkitowa”.
Probki  katalizatorow wytworzonych metodami wspOtstragcania i cytrynianowa
wykazuja gorsze parametry katalityczne. Powyzsze wyniki moga $wiadczy¢,
iz obecnos$¢ cyrkonu pozwolita na uzyskanie struktury hydrotalkitowe;j.
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MARIA MADEJ-LACHOWSKA, HENRYK MOROZ, HILDEGARDA WYZGOL, L.UKASZ HAMRYSZAK

Cu CATALYST USAGE IN A HYDROGEN PRODUCTION IN THE METHANOL
DECOMPOSITION PROCESS

Methanol significance is increasing due to its application as chemical energy carrier i.e. the fuel
for fuel cells and as a potential substitute for gasoline. Methanol produced from carbon dioxide and
hydrogen may be considered as an agent for hydrogen storage and distribution. Methanol decomposition
process beside methanol steam reforming and partial oxidation of methanol is one method of producing
hydrogen from methanol.

The studies of Cu catalyst usage in a hydrogen production in the methanol decomposition process
were performed. CuOZnOZrOz-based catalysts with Ga, Cr and Cr-Ce additives and CuOZnOAILOs3-
based ones promoted by Zr were investigated. The catalysts were prepared using hydrocalcites method.
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The catalytic activity was measured using a tubular, flow, fixed-bed reactor using 2g sample of the
catalyst. The catalytic activity in the methanol decomposition was determined under the following
conditions: atmospheric pressure, temperature range 433-533 K, the reactant flow 100 ml'min’!, inner
methanol concentration 0.1 g-1!. The reaction mixture was analyzed chromatographically with the Varian
Star 3800 apparatus. The methanol content was determined by the flame ionization detector (FID) with
CP-Wax column. Gases were analyzed by the thermal-conductivity detector (TCD) with Carbo Plot
column connected with methanizer and flame ionization detector. No other by species then methanol,
CO, CO2 and CH4 were detected. The highest hydrogen yield was achieved with CuOZnOAL203ZrO2
catalysts and CuOZnOZrO>Ga>0s.

The measurements of the effect of the preparation method of the catalyst activity was performed.
Three samples of CuOZnOZrO.Ga>0Os catalyst (65.3% mas. CuO, 26.3% mas. ZnO, 4.5% mas. ZrO:
and 3.9% mas. Gax03) differing only by preparation method were done. The co-precipitation of basic
carbonates, complexing with citric acid and hydrotalcites methods were used. It was established that
the catalyst produced by hydrotalcite method showed the highest hydrogen yield (about 518 lI'kgear 'h™!)
and more than 99% methanol conversion at 513 K). Almost 17% lower hydrogen yield was obtained

for complexing with citric acid and about 10% for co—precipitation method.

Received: 21.10.2016r.
Accepted: 16.11.2016r.
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ADAM ROTKEGEL, ZENON ZIOBROWSKI

POCHEANIANIE DITLENKU WEGLA W KOLUMNIE ZRASZANEJ
CIECZA JONOWA. CZESC I - BADANIA DOSWIADCZALNE

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

Przedstawiono wyniki badan pochlaniania CO, w cieczach jonowych [Emim][Ac]
i [Bmim][Ac] pod ci$nieniem atmosferycznym, w kolumnie wypelnionej. W badaniach do§wiadczalnych
okreslono wplyw zawartosci CO, w gazie wlotowym, temperatury absorpcji oraz zawarto$ci wody
w cieczy jonowej na sprawnos¢ usuwania CO, z gazu. Badania pokazaly, ze w tych samych warunkach
dos$wiadczalnych pojemnosci sorpcyjne CO, zastosowanych cieczy jonowych i roztworéw amin sa po-
réwnywalne, jednakze w przypadku cieczy jonowych potrzebny jest znacznie diuzszy czas kontaktu dla
usunigcia tej samej ilosci CO,.

Stowa kluczowe: absorpcja CO,, kolumna wypetniona, ciecze jonowe.

The experimental study of CO, absorption in ionic liquids: [Emim][Ac] and [Bmim][Ac] in
packed bed column is presented. The influence of initial CO, concentration, absorption temperature and
water content in ionic liquid on removal efficiency was investigated. The results show that in the same
experimental conditions ILs have comparable CO, absorption capacities with amine solution. However
ILs need much longer times to absorb the same amount of carbon dioxide from gas mixture.

Keywords: CO, absorption, packed column, ionic liquids.

1. WPROWADZENIE

Wedtug raportu International Energy Agency z 2011 r. prognozowany wzrost
emisji CO, ze spalania paliw kopalnych do 2030 r. ma osiagna¢ 40.2 GT [1].W zwiaz-
ku z rosnacym zuzyciem paliw kopalnych i wzrostem emisji ditlenku wegla podej-
mowane sa prace majace na celu opracowanie efektywnych i ekonomicznie
oplacalnych technologii wychwytywania i sktadowania duzych ilosci ditlenku wegla
[2-4].
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Najczesciej stosowane w przemysle metody usuwania ditlenku wegla z gazéw
spalinowych (post combustion) to procesy absorpcji w kolumnach zraszanych amina-
mi takimi jak monoetanoloamina MEA, dietanoloamina DEA, metylodietanoloamina
MDEA oraz mieszaniny amin i réznych dodatkéw uszlachetniajacych i antykorozyj-
nych [5,6].

Wadami rozwiazan opartych na aminach sa: ograniczona pojemno$¢ sorpcyj-
na, utrata rozpuszczalnika poprzez odparowanie, degradacja i staba stabilnos$¢ ter-
miczna, duza korozyjnos$¢, jak réwniez toksyczno$¢ i staba biodegradowalnosé¢
w $rodowisku naturalnym [7,8]. Ponadto etap regeneracji rozpuszczalnika moze
zwigkszy¢ koszty catkowite instalacji o 70% szczegdlnie w przypadku amin 1- 1 3-
rzgdowych, gdzie cieplo reakcji jest duze [9,10].

W ostatnich latach, jako alternatywa dla amin, rozwazane sg ciecze jonowe
(ILs), jako efektywne rozpuszczalniki, do absorpcji ditlenku wegla [2,11]. Ich wtasno-
Sci takie jak: stabilno$¢ termiczna, pomijalna prezno$¢ par, mata korozyjnos¢, duza
zdolno$¢ pochtaniania ditlenku wegla, mozliwo$¢ projektowania wtasnosci fizyko-
chemicznych czynig je atrakcyjnymi odwracalnymi absorbentami ditlenku wegla.
Niska pojemnos¢ cieplna (1/3 pojemnosci wodnych roztworéw amin) wraz z obnizona
korozyjnos$cia znaczaco wpltywaja na redukcje kosztéw inwestycyjnych i operacyj-
nych [12-14]. Wada jest z kolei ich cena i wysoka lepkos$¢.

Shiflett et al. [13] w 2010 r. przedstawili symulacj¢ procesu usuwania CO,
przy pomocy cieczy jonowej [Bmim][Ac] jako ciekiego absorbenta i poréwnali z pro-
cesem opartym o MEA. Stwierdzili, Zze ciecz jonowa [Bmim][Ac] moze zastapi¢ MEA
w procesie absorpcji ditlenku wegla z gazéw spalinowych w elektrowni weglowe;j
(180 MW). Strata energii moze by¢ ograniczona o 16%, a koszty inwestycyjne o 11%
w poréwnaniu do procesu z MEA. Basha et al. [15] w 2014 r. opracowali proces usu-
wania ditlenku wegla z gazéw spalinowych wytwarzanych w 400 MW bloku elek-
trowni we¢glowej przy wykorzystaniu cieczy jonowych [Bmim][Tf,N] oraz mieszanin
dostarczonych przez Evonik-Degrass GmbH Co.Hopewell, VA, USA. Wyniki po-
twierdzily mozliwos$¢ zastosowania badanych cieczy jonowych jako cieklych absor-
bentéw ditlenku wegla. Huang et al. [16] w 2014 r. poréwnali procesy wykorzystujace
mieszaniny cieczy jonowych i amin (IL-MEA) i MEA i stwierdzili, Zze proces wyko-
rzystujacy IL-MEA daje 15% oszczgdno$ci wymaganego ciepta regeneracji w porow-
naniu do MEA [22].

W niniejszej pracy przedstawiono wyniki badan pochtaniania ditlenku wegla
w cieczach jonowych pod ci$nieniem atmosferycznym, w kolumnie wypelnionej, co
pozwoli oceni¢ mozliwo$¢ zastosowania cieczy jonowych w przypadku proceséw
usuwania ditlenku wegla z gazéw spalinowych (post combustion, gdzie ci$nienie ga-
z6w jest bliskie ci$nieniu atmosferycznemu ) przy wykorzystaniu kolumn wypetnio-
nych, ktére sg standardowym rozwigzaniem technicznym stosowanym w wielu
procesach przemysiowych i obecnie sa najczesciej stosowanym rozwigzaniem w pro-
cesach pochtaniania gazéw.

Do badan wybrano ciecze jonowe: octan 1-butylo-3-metyloimidazoliowy
([Bmim][Ac]) oraz octan 1-etylo-3-metyloimidazoliowy ([Emim][Ac]), ze wzgl. na
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chemiczny charakter absorpcji, okreslona duza pojemnos$¢ sorpcji, znane wiasnosci
i metody otrzymywania. Zastosowanie ILs charakteryzujacych si¢ dominujacym fi-
zycznym mechanizmem absorpcji prowadzi do zdecydowanie mniejszej pojemnosci
sorpcyjnej w poréwnaniu do MEA.

2. BADANIA DOSWIADCZALNE

2.1. STANOWISKO BADAWCZE

Badania doswiadczalne CO, w cieczach jonowych [Bmim][Ac] i [Emim][Ac]
w przeplywie przez zloze wypelnione przeprowadzono na stanowisku badawczym.
Schemat stanowiska badawczego przedstawiono na rys. 1.

QO
Sloo

gaz + CO,

-

oczyszczony gaz

5
Y
Ol

Rys. 1. Schemat stanowiska badawczego: 1 - kolumna zraszana, 2 - ptaszcz termostatujacy, 3 -
wypelnienie, 4 - naczynie zbiorcze, 5 - pompa perystaltyczna, 6 - termostat

Figure 1. Experimental setup: 1- column, 2 water jacket, 3 - packing, 4 - collecting vessel, 5 -
dosing pump, 6 - thermostat
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Gléwnym elementem badawczym jest zraszana kolumna wypelniona (1) o $redni-
cy wewngtrznej S0 mm i dlugosci 350 mm wykonana ze szkla, zaopatrzona w termo-
statowany plaszcz grzewczy (2).

Na podstawie przeprowadzonych eksperymentéw do badan absorpcji CO, z wyko-
rzystaniem cieczy jonowych wybrano pierScienie Rashiga ¢5x5x1. Stwierdzono, ze
dla tego wypelnienia opory przeptywu gazu w kolumnie badawczej byly niewielkie,
a splyw cieczy po wypelnieniu byl réwnomierny. Zgodnie z zaleceniami projektowy-
mi optymalny stosunek $rednicy kolumny do $rednicy elementu wypelnienia byt za-
chowany (byt wigkszy od 7). Kolumna wypelniona zostata zabudowana nad stalowym
zbiornikiem zbiorczym (4) o $rednicy 200 mm i wysokosci 250 mm wyposazonym
w zamknigcie hydrauliczne, spirale grzewcza oraz wskaznik poziomu cieczy. Zadana
temperatur¢ cieczy jonowej (ptaszcz kolumny oraz spirala grzewcza naczynia
zbiorczego) utrzymywano przy pomocy termostatu Lauda Eco Gold (6). Ciecz jonowa
przy pomocy pompy perystaltycznej (5) podawana byta do zraszacza, splywajac po
wypelnieniu kontaktowala si¢ z mieszaning gazowa podawana wspétpradowo lub
przeciwpradowo. Odpowiedni sktad mieszaniny gazowej zawierajacej ditlenek wegla
otrzymywano mieszajac sprezone gazy: azot (o czystosci 99,99), ditlenek wegla (o
czystosci 99,99) w kolumnie mieszajacej, wykorzystujac uklad zaworéw redukcyj-
nych i rotametréw gazowych. Kolumng¢ mieszajaca stanowifa ogrzewana szklana rur-
ka wypelniona ceramicznymi elementami, pozwalajaca na dokladne wymieszanie
gazdw 1 ogrzanie ich do zadanej temperatury. Kolumna zraszana oraz naczynie zbior-
cze zostaly wyposazone w kré¢ce do pomiaru temperatury cieczy jonowej, stezenia
mieszaniny gazowej na wlocie i wylocie, réznicy ci$nien, kré¢ce wlotu i wylotu mie-
szaniny cieklej, gazowej oraz kréciec spustowy.

2.2. BADANIA ABSORPCII CO, W CIECZACH JONOWYCH

Wykonano badania eksperymentalne procesu absorpcji CO, w kolumnie wypet-
nionej dla cieczy jonowych [Bmim][Ac], [Emim][Ac] oraz 15% wag. wodnego roz-
tworu MEA. Ze wzgledu na swoje wilasno$ci sorpcyjne, jak réwniez stosunkowo
niskie koszty produkcji masowej sa one obiecujaca alternatywa dla amin stosowanych
do usuwania ditlenku wegla w warunkach przemystowych. Wtasnosci fizykochemicz-
ne wybranych cieczy jonowych takie jak: lepkos¢, gestosé, rownowagowa pojemnosé
sorpcyjna zostaly przebadane i opisane w literaturze. Odpowiednie mieszaniny gazo-
we otrzymywano poprzez mieszanie w kolumnie mieszajacej sprezonych gazéw: di-
tlenku wegla oraz azotu. Mieszaning gazowa o okreslonej zawartosci CO, podawano
na zloze we wspoélpradzie lub przeciwpradzie ze sptywajaca po wypelnieniu ciecza
jonowa. W trakcie przygotowywania aparatury do pomiaréw podgrzewano ciecz jo-
nowa do zadanej temperatury przy wybranym natgzeniu przeptywu fazy cieklej. Etap
ten trwal okoto 1-2 godzin. W migdzyczasie przygotowywano mieszaning gazowa
o odpowiednim nate¢zeniu przeplywu i skiadzie (kontrolowanym miernikiem IR Ma-
dur GA - 40 T plus). Po osiagnigciu zadanej temperatury przez ciecz jonowa i zloze
w kolumnie oraz po ustabilizowaniu si¢ nat¢zen przeptywu do kolumny kierowano
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mieszaning gazowa mierzac zawartos$¢ ditlenku wegla na wlocie 1 wylocie z kolumny
wypelnionej, w okre§lonych odstepach czasu,. do pelnego nasycenia cieczy jonowe]
ditlenkiem wegla. Ponadto mierzono i rejestrowano nastgpujace wielkosci pomiaro-
we: temperatury fazy cieklej i gazowej, natgzenia przeptywu fazy cieklej i gazowej,
réznice ci$nien.

Pomiary wykonano w seriach, rejestrowano zmiany zawartosci ditlenku wegla
na wlocie i wylocie z kolumny w czasie, natezenia przeptywu i temperatury cieczy
i gazu. Stwierdzono, ze w przypadku wybranego wypelnienia dla przeciwpradowego
przeplywu czynnikéw zakres natgzen fazy cieklej zawiera si¢ w granicach 50-100
ml/min i do 2100 ml/min dla fazy gazowej. W przypadku wspétpradowego przeplywu
czynnikéw zakres natgzen fazy cieklej zawiera si¢ w granicach 50-500 ml/min dla
fazy cieklej i do 2300 ml/min dla fazy gazowej. Przy wigkszych natgzeniach fazy cie-
ktej lub gazowej nastgpowato zalewanie kolumny.

Po zakonczeniu serii pomiarowej ciecz jonowa regenerowano desorbujac di-
tlenek wegla w temperaturze 85°C przy przeplywie gazu inertnego (hel) przez zloze.
Proces desorpcji prowadzono do zupelnego usunigcia ditlenku wegla z fazy cieklej,
kontrolujac wagowo catkowity ubytek CO, (okoto 12-24 godz.).

2.3. WYNIKI BADAN DOSWIADCZALNYCH

Wyniki badan doswiadczalnych procesu absorpcji CO, w cieczach jonowych
przedstawiono na rys. 2-6. Stosunek C,,/C;, przedstawia bezwymiarowe st¢zenia CO,
w gazie opuszczajacym kolumn¢ wypetniona. Na poczatku kazdego eksperymentu
wartos¢ stosunku C,,/Cy, jest niska z powodu braku zawartosci CO, w fazie cieklej.
Po odpowiednio dlugim czasie wartos¢ C,,/Cy, = 1, ciecz jonowa zostaje nasycona
i proces absorpcji zatrzymujg si¢. Badania prowadzono do momentu uzyskania stgze-
nia w gazie wylotowym C,,/C;, = 0,90-0,98.

Na rys. 2-3 pokazano wplyw zawarto$ci CO, w fazie gazowej na wlocie oraz
temperatury procesu absorpcji na zawarto§¢ CO, w mieszaninie gazowej opuszczaja-
cej kolumneg wypelniona zraszana ciecza jonowa [Emim][Ac] (wsp6tprad). Dla matej
zawarto$ci ditlenku wegla w mieszaninie wlotowej (5% obj.) zaobserwowano nie-
wielkie zmiany profilu stezef, natomiast dla wigkszej zawartosci ditlenku wegla na
wlocie (15% obj.) poczatkowe obnizenie st¢zenia CO, w gazie wylotowym jest wigk-
sze i potrzeba dluzszego okresu czasu do osiagnigcia wylotowego stezenie CO,
Cou/Cin =0,95 w temperaturze 40°C (rys.2). Przy wyzszej temperaturze absorpcji
(60°C) 1 15% obj. zawartosci ditlenku wegla na wlocie poczatkowe obnizenie st¢zenia
CO, w gazie wylotowym jest mniejsze 1 wzrasta szybciej niz dla temperatury 40°C.
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Rys. 1. Wplyw stgzenia CO, w gazie wlotowym na st¢zenie CO, w gazie wylotowym dla
[Emim][Ac], t=40°C
Fig. 2. The effect of CO, concentration in inlet gas on outlet gas concentration profiles for
[Emim][Ac t=40°C
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Rys. 3. Wplyw temperatury absorpcji na stezenia CO, w gazie wylotowym dla [Emim][Ac],
Cin=15% obj.
Fig. 4. The effect of absorption temperature on outlet gas concentration for [Emim][Ac],
Cin=15% vol.

Na rys.4-5 poréwnano profile stezen dla [Emim][Ac] i 15% MEA otrzymane
dla wspétpradu i przeciwpradu w temperaturze 40°C przy zawartosci CO, w gazie
wlotowym 15% obj. Jak mozna zauwazy¢, dla obu uktadéw zmierzone zawartosci



Pochtanianie ditlenku wegla ... Cze$¢ I ... 195

CO, w gazie wylotowym sa wigksze dla przeciwpradu niz dla wspétpradu. Otrzymano
rézne profile stezen dla cieczy jonowej i roztworu MEA .
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Rys. 5. Profile stezen dla [Emim][Ac] we wspélpradzie i przeciwpradzie
Fig. 6. Concentration profiles of [Emim][Ac] in cocurent and countercurrent flow
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Rys. 7. Profile st¢zen dla 15% wag. MEA we wspétpradzie i przeciwpradzie
Fig. 8. Concentration profiles of 15% MEA in cocurent and countercurrent flow

Na rys.6 poréwnano wyniki badan absorpcji CO, w cieczach jonowych
[Bmim][Ac], [Emim][Ac] oraz w 15% wag. roztworze MEA w tych samych warun-
kach: przeptyw wspélpradowy, wlotowa zawartos¢ CO, 15% obj., temperatura
T=40°C. Dodatkowo na wykres naniesiono przyblizone profile st¢zen otrzymane z
aproksymacji punktéw doswiadczalnych w celu poréwnania stezen CO, na wylocie
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z kolumny oraz czaséw potrzebnych do osiagnigcia stosunku stgzen ratio C,,/Cj,
=0,95.

Cout/ Cin

O [Emim][Ac]
O [Bmim][Ac]
A 15% MEA
; ; P R
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Rys. 9. Poréwnanie zmierzonych stezenn CO, w [Emim][Ac], [Bmim][Ac] i 15% MEA

Fig. 10. Comparison of outlet CO, concentration profiles of [Emim][Ac], [Bmim][Ac] and 15%
MEA

Dla obu cieczy jonowych zmierzone poczatkowe stgzenie CO, na wylocie
z kolumny oraz czas potrzebny do osiagnigcia stosunku stgzen C,,/Ci, = 0,95 sa zna-
czaco wyzsze niz dla 15% wag. roztworu MEA. Dla MEA zmierzona poczatkowa
warto$¢ stosunku stgzen wynosi C,/Ci, = 0,03 (0,53% obj.) natomiast dla
[Emim][Ac] Cou/Ciy = 0,76 (11,4% obj.). Poréwnujac przyblizone profile st¢zen na
rys.6 mozna zauwazyc¢, ze wylotowe stgzenie CO, dla roztworu MEA ro$nie szybciej i
osiaga warto$¢ C,,/Ci, = 0,95 po okoto 80 minutach. W przypadku [Emim][Ac]
i [Bmim][Ac] warto$¢ C,,/Ci, = 0,95 zostaje osiagni¢ta odpowiednio po 210 minutach
1 135 minutach.

2.4. BADANIA WPLYWU NIEWIELKIE] ZAWARTOSCI WODY NA PROCES
ABSORPCIJI CO, W CIECZACH JONOWYCH

Przeprowadzono takze badania dotyczace wplywu niewielkiej zawarto$ci wo-
dy na proces absorpcji CO, w kolumnie wypetnionej dla cieczy jonowej [Emim][Ac]
(rys.8). Przed pomiarami dotyczacymi wplywu zawarto$ci wody na proces absorpcji
CO, w kolumnie wypetnionej zmierzono przy pomocy wiskozymetru Hoepplera lep-
kosci cieczy jonowej bez i z dodatkiem wody oraz wyznaczono zalezno$¢ lepkosci
cieczy jonowej od zawartosci wody, rys.7.
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Rys. 7 Zalezno$¢ lepkosci cieczy jonowej [Emim][Ac] od zawarto$ci wody w temperaturze
40°C
Fig. 7. The effect of water content on viscosity of ionic liquid [Emim][Ac] in the tempera-
ture 40°C
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Rys. 8. Poréwnanie wplywu zawartosci wody na mierzone wylotowe wartosci stezen CO,dla
[Emim][Ac]
Fig. 8. The effect of water content in [Emim][Ac] on the outlet CO, concentration

Jak wynika z przeprowadzonych pomiaréw, wpltyw dodatku 2% lub 5% wag.
wody na efektywno$¢ procesu absorpcji CO, w kolumnie wypelnionej dla cieczy jo-
nowej [Emim][Ac] jest niewielki. Wigksze réznice mozna zaobserwowac przy 10%
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wag. wody. W tym wypadku efektywno$¢ procesu ulega widocznemu pogorszeniu,
jednakze moze to takze wynika¢ z mniejszej pojemnos$ci sorpcyjnej roztworu cieczy
jonowej z dodatkiem 10% wag. wody.

W trakcie badan mierzono takze przy pomocy wiskozymetru Hoepplera lepkosci
cieczy jonowej bez i z dodatkiem wody przed i po procesie absorpcji w kolumnie
wypelnionej. Zmierzone warto$ci lepko$ci zamieszczono w tabeli 1.

Tabela 1. Lepko$¢ [Emim][Ac] przed i po procesie absorpcji CO,
Table 1. [Emim][Ac] viscosity before and after CO, absorption.

zawarto$¢ wody % wag. 0 2 5 10
lepko$¢ przed absorpcja [Pas] 0,05188 0,0456 0,03773 0,02627
lepkos¢ po absorpcji [Pas] 0,05653 0,05216 0,04331 0,02782

Jak mozna zauwazy¢, absorpcji ditlenku wegla w cieczy jonowej towarzyszy
zwigkszenie lepkoSci cieczy jonowej. Wzrost ten, w przypadku pelnego nasycenia
CO,, wynosi od 6 do 15% 1 jest najwigkszy dla 21 5% dodatku wody (wzrost o okoto
15%), nieco mniejszy dla cieczy jonowej bez dodatku wody (wzrost o okoto 10%)
i najmniejszy dla cieczy jonowej z dodatkiem 10% wody (wzrost o ok. 6%).

5. WNIOSKI

Ciecze jonowe [Bmim][Ac] i [Emim][Ac] moga by¢ uzyte do usuwania CO,
z gazéw, jednak ze wzgledu na ich wysoka lepkos$¢ oraz wysoka ceng zastosowanie
ich jest obecnie ograniczone.

Sprawno$¢ usuwania CO, z gazdw zalezy od temperatury absorpcji oraz po-
czatkowego stezenia CO, w gazie (rys. 21 3).

W tych samych warunkach eksperymentalnych [Bmim][Ac] i [Emim][Ac]
maja podobna pojemnos¢ sorpcyjna CO,, jak 15% roztwor MEA, jednakze w przy-
padku cieczy jonowych usuwanie CO, z gazdw jest znacznie wolniejsze i usunigcie
tej samej ilosci wymaga znacznie diuzszego czasu (rys. 6).

Wplyw dodatku 2% lub 5% mas. wody na efektywnos¢ procesu absorpcji CO,
w kolumnie wypelnionej dla cieczy jonowej [Emim][Ac] jest niewielki. Dodatek 10%
mas. powoduje nieznaczne pogorszeniu absorpcji CO, (Rys.9).

Dalsze badania sa niezbgdne do opracowania przemystowych metod usuwania
CO, z gazdéw za pomocy cieczy jonowych. Masowa produkcja niedrogich cieczy jo-
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nowych charakteryzujacych si¢ stabilno$cia, mata korozyjnoscia, a przede wszystkim
mata lepkos$cia moze pozwoli¢ na zastosowanie cieczy jonowych na wigksza skalg.

OZNACZENIA-SYMBOLS

A - powierzchnia wypelnienia, m*
bed area
C - koncentracja CO, w fazie gazowej, kmol* m™
CO, concentration inb gas phase
D - wspblczynnik dyfuzji , m*s™
diffusion coefficient
E - wspétczynnik wzmocnienia
enhancement factor
G. - catkowita masa cieczy, kmol
total mass of liquid
k - wsp6lczynnik wnikania masy, kmol'm™>s’

mass transfer coefficient

Ko - wspdlczynnik przenikania masy, kmol'm?s™
total mass transfer coefficient

Ncos - strumien absorpcji CO,, kmol'm™'s™
CO, absorption flux

Re - liczba Reynoldsa
Reynolds number

Sc - liczba Schmidta
Schimdt number

Sh - liczba Sherwooda
Sherwood number

T - temperatura, °C
temperature

t - czas,s
time

V - natezenie przeptywu, kmol's”
flow rate

x - utamek molowy w fazie ciekle]
mol fraction in liquid phase

y - utamek molowy w fazie gazowej

mol fraction in gas phase
n - lepkos¢ (Pa's)
viscosity
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ADAM ROTKEGEL, ZENON ZIOBROWSKI

ABSORPTION OF CARBON DIOXIDE IN PACKED COLUMN SPRAYED WITH
IONIC LIQUID, PART I-EXPERIMENTAL RESEARCH

The study of CO, absorption in ionic liquids: [Emim] [Ac], [Bmim] [Ac] and 15% MEA solution in
packed bed column is presented. Absorption column of inner diameter 0.05 m and 0.35 m length was
filled with Rashig rings ¢5x5x1 mm. Investigations were performed at low pressures what is important in
the case of post combustion flue gases. The influence of initial CO, concentration, absorption tempera-
ture, gas and liquid flow direction and 2, 5, 10% wt. water addition on removal efficiency was investigat-
ed.

The results show that in the same experimental conditions ILs have comparable CO, absorption ca-
pacities with MEA solution. However ILs need much longer times to absorb the same amount of carbon
dioxide from gas mixture. The research for new ILs with lower viscosity and price is needed to take ad-
vantages of ionic liquids for the process of CO, stripping in packed column.

Small amounts of water (5 - 10%) was added to ionic liquid [bmim][Ac]. It was found that 5%
amount of water increases CO, absorption rates significantly, while equilibrium absorption capacity does
not changed. Higher amount of water (10%) does not increase CO, absorption rate, but decreases absorp-
tion capacity (fig. 5).

The small amounts of water decrease significantly viscosity of [Emim][Ac] Tab.1. However influence
of water content in [Emim][Ac] on CO, efficiency absorption in packed column is small ( Fig.7).

The CO, absorption efficiency in packed column depends on temperature and initial CO, concentra-
tion. The addition of small amounts of water to [Emim][Ac] is of minor effect on CO, absorption.

The results show, that in the same experimental conditions investigated ILs have comparable CO, ab-
sorption capacities with MEA solution. However liquid side mass transfer coefficients for ILs are signifi-
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cantly lower and times of removal the same amount of carbon dioxide from gas mixture are much longer.
The research for new ILs with lower viscosity and price is needed to take advantages of ionic liquids for

the process of CO, stripping in packed column
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ADAM ROTKEGEL'?, ZENON ZIOBROWSKI'

POCHLANIANIE DITLENKU WEGLA W KOLUMNIE ZRASZANEJ
CIECZA JONOWA. CZESC II - MODEL MATEMATYCZNY I
WYNIKI OBLICZEN

'Instytut Inzynierii Chemicznej PAN, ul. Baltycka 5, 44-100 Gliwice
“politechnika Opolska, Wydziat Inzynierii Produkeji i Logistyki, ul. Gen. Sosnkowskiego 31, 45-272
Opole

W pracy przedstawiono model matematyczny procesu usuwania ditlenku wegla z gazow w kolumnie
wypelnionej zraszanej cieczami jonowymi [Bmim][Ac] i [Emim][Ac]. Uzyskane dane do$wiadczalne
poréwnano z wynikami obliczen prowadzonych wedtug opracowanego modelu procesu uzyskujac dobra

zgodnos$¢ obliczen z danymi eksperymentalnymi.

Stowa kluczowe: absorpcja CO2, kolumna wypelniona, ciecze jonowe.

The mathematical model of carbon dioxide removal from gases in a packed column using ionic lig-
uids [Bmim][Ac] and [Emim][Ac] was presented. Experimental data obtained in previous work was
compared with calculations results carried out using developed mathematical model of the process with

good agreement with experimental data.

Keywords: CO, absorption, packed column, ionic liquids.

1. MODEL MATEMATYCZNY PROCESU

Ciecze jonowe zawierajace anion octanowy, takie jak [Emim][Ac] czy
[Bmim][Ac] sa bardzo obiecujace jako absorbent dwutlenku wegla, gléwnie ze
wzgledu na dominujacy charakter reakcji chemicznej [1].

Sugerowany mechanizm reakcji z grupa karboksylowa zaproponowano w pra-
cy Marginna [2]. Anion octanowy deprotonuje kation [Emim]*, [Bmim]* przy drugim
weglu w pierscieniu imidazolowym. Rozpuszczony CO, reaguje z ujemnie natadowa-
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nym atomem tworzac formacje¢ karboksylowa. Dla [Bmim][Ac] mechanizm reakcji
jest bardziej skomplikowany, ze wzgledu na réznice rozpuszczalnosci w dwéch rdz-
nych zakresach [3.,4]. Pierwszy zdominowany jest przez reakcj¢ chemiczna CO,
z formacja karboksylowa, (utamek molowy CO, mniejszy niz 0,35). W drugim zakre-
sie reakcja zatrzymuje si¢ i dominujacy charakter wykazuje absorpcja fizyczna.

Reakcja cieczy jonowej z CO, moze by¢ traktowana jako reakcja pseudo-
pierwszego rzedu w odniesieniu do CO, [5]. Reakcja chemiczna w fazie cieklej po-
woduje zwigkszenie strumienia dyfundujacej masy. Opisujacy to zjawisko wspot-
czynnik wzmocnienia E zdefiniowany jest jako iloraz strumienia masy w procesie
absorpcji z zachodzaca reakcja chemiczna, do strumienia wymienionej masy, gdy
zachodzi jedynie absorpcja fizyczna.

W modelu matematycznym do opisu ogélnego wspéiczynnika transportu ma-
sy Koy zastosowano model sumowania oporéw dyfuzyjnych w fazie cieklej i gazowe;j
[6-8]. Uwzgledniajac reakcje chemiczna w fazie ciektej wyrazona przez wspoétczynnik
wzmocnienia E, mozna napisac:

Kow ke EKk,
gdzie Kg i k. sa wspdtczynnikami wnikania masy w fazie cieklej i gazowej, E jest
wspoélczynnikiem wzmocnienia dla reakcji absorpcji CO, w fazie ciektej, a H jest
stala Henryego zdefiniowana jako:

1 1 H
+

TS
X P

Iloraz utamka molowego CO, w fazie gazowej i cieklej wyraza statg absorpcji K,

Wspotczynnik wzmocnienia E wyznaczony z uproszczonego réwnania DeCour-
seya [9] w przypadku reakcji pseudo-pierwszego rzgdu mozna zapisac jako:

E =-/1+Ha?

gdzie liczba Hatty moze by¢ przedstawiona jako iloraz czasu dyfuzji i czasu reak-
cji

Haz — Tdiffusion
T,

reaction

Duze wartos$ci liczby Hatty wskazuja, ze czas dyfuzji jest znacznie dluzszy niz
czas reakcji, i stad reakcja chemiczna zachodzi w filmie cieczy.

Gléwnym celem modelu matematycznego jest opisanie procesu absorpcji CO, z
towarzyszaca reakcja chemiczna w kolumnie wypetnionej, przy wykorzystaniu wspot-
czynnika wzmocnienia E jako parametru modelu. Poniewaz w literaturze brak jest
danych kinetycznych dla reakcji CO, z cieczami jonowymi, warto$ci wspoiczynnika

6]

)

3)

“)

®)
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wzmocnienia estymowano z danych eksperymentalnych, a nastgpnie uzyto do obli-
czenia strumieni masowych CO, absorbowanych w cieczach jonowych.

Zalozenia do modelu matematycznego i uproszczenia:

e reakcja CO, z cieczami jonowymi jest rozpatrywana jako pseudo-pierwszego
rzedu w odniesieniu do CO,,

e proces zachodzi w warunkach izobarycznych i adiabatycznych,

e na powierzchni migdzyfazowej zachodzi r6wnowaga gaz-ciecz,

e zgodnie z teorig filmu opdr transportu masy zachodzi jedynie w cienkiej war-
stwie przysciennej,

e wspdlczynnik wzmocnienia E jest estymowany z danych do§wiadczalnych.

Strumieft wymiany masy moze by¢ obliczony z réwnan bilansowych w fazie ga-
ZOWej:

V, y—-K. X
NC02 = KG(yin ~ Yout ) = KOV (Tma]
Strumien wymienianego CO,, w fazie gazowej i cieklej, migdzy rdzeniem fazy a
powierzchnia migdzyfazowa jest taki sam i moze by¢ zapisany jako:

Y_X* _*__
e :Ek{ X ]:k‘{yv yj

Aby otrzymac¢ profile zmiany koncentracji CO, w gazie i w cieczy nalezy rozwia-
za¢ réwnanie rézniczkowe (8). Na kazdym kroku catkowania réwnania warto$¢ You
byla obliczana zgodnie z rownaniami (6) i (7).

dx ANg
dr G,

dla warunkéw brzegowych

7=0 — x=0
W konsekwencji zmiana st¢zenia CO, w fazie cieklej w czasie byla wyrazona za-
leznoscia:

X(7) = r ANeo, dr
o G,
Dane réwnowagowe gaz-ciecz dla CO, i cieczy jonowych [Emim][Ac] i
[Bmim][Ac] podane zostaly przez Shiflett et al. [3, 10].
Wspdlczynnik wnikania masy w fazie cieklej byt obliczany z zaleznos$ci dla prze-
plywu laminarnego i przejSciowego [11]:

(6)

)

®)

€))
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1/2
k,=3,76Re™" for RemSc“{%j <517
19 1/2 ?9 1/2 (10)
k,_=0,725Re"*Sc"” z(ﬁj for Re*’Sc"” 2(#) >5,17

Wspoétczynniki dyfuzji CO, w imidazolowych cieczach jonowych obliczano zgod-
nie z zaleznos$cia podana przez Morgan et al. [12]:

Dy, = 2,66X10° ——

0,667 1,04
7

gdzie i, jest lepkoscia cieczy jonowej wyrazona w cP, a V; jest objetoscia molo-
wa CO, w temperaturze wrzenia pod ci$nieniem 1 atm. (33,3 cm’/mol). Tak otrzyma-
ne wspétezynniki dyfuzji wyrazone sa w cm®s™.

Wspdlczynnik wnikania masy w fazie gazowej obliczano z korelacji Van Krevele-
na i Hoftijzera [13]:

(11

Sh=0,11Re*Sc"* (12)

2. WYNIKI OBLICZEN I POROWNANIE Z DANYMI DOSWIADCZALNYMI

W celu rozwiazania rownan modelowych (1-12) napisano program oblicze-
niowy w MATLAB-ie. Danymi wej$ciowymi do obliczen byly nat¢zenia przeptywéw
faz cieklej i gazowej, stezenie wlotowe CO, w gazie oraz st¢zenie poczatkowe w fazie
cieklej (rowne 0), temperatury gazu i cieczy oraz czas trwania procesu.

Wyniki obliczen przedstawiono jako profile stezenia CO, w cieczy i w gazie
wylotowym z absorbera. Stgzenie wylotowe CO, obliczano przez catkowanie rowna-
nia (8). Catkowanie prowadzono wykorzystujac standardowa procedur¢ MATLAB-a
stosowang do rozwigzywania uktadéw réwnan rézniczkowych nie sztywnych — ode45.
Algorytm procedury ode45 bazuje na jawnej metodzie Runge-Kutty (4,5). Obliczenia
przeprowadzono przy maksymalnym btedzie wzglednym i bezwzglednym réwnym 10
® W kazdym kroku catkowania stezenie gazu wylotowego (You) oraz strumien CO,
(Nco2) byly obliczane z zalezno$ci réwnosci strumieni dyfundujacego CO, na po-
wierzchni migdzyfazowej (réwnanie 8). ROwnanie to rozwigzywano wykorzystujac
wbudowang funkcj¢ MATLAB-a fsolve z doktadnos$cia do 107,

Stata absorpcji K, byta obliczana zgodnie z réwnaniem (3) na podstawie da-
nych literaturowych réwnowag rozpuszczania CO, w cieczach jonowych [9]. W obli-
czeniach wartosci K, zmieniaty si¢ w granicach 0,02 do 0,8 dla [Bmim][Ac], 0,03 do
2,5 dla [Emim][Ac].

W tabeli 1 przedstawiono parametry fizyczne absorpcji CO, w kolumnie wy-
petnionej. Wszystkie parametry obliczono dla tych samych warto$ci doswiadczal-
nych: temperatura réwna 40°C, wspdétprad oraz stgzenie wlotowe CO, réwne 15%
obj. Dla poréwnania zamieszczono warto$ci obliczone dla 15% mas. roztworu MEA.
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Tabela 1. Parametry fizyczne procesu absorpcji CO, w kolumnie wypelnionej
Table 1. Physical parameters of CO, absorption in packed column

; 0 | kx10® | kex10® | Negpoox10°
ciecz P B nx10 DC022X£0 kmol m? | kmol kmol °
kg m Pas m’s ¢! mls’ s kg/kg
[Emim][Ac] 1025 53,05 421 990 | 3,08 0,166 0,053
[Bmim][Ac] 1050 1453 2,51 6,04 | 3,08 0,177 0,043
15% MEA 999 0,938 24 204 3,08 0,668 0,049

Jak mozna zauwazy¢, lepko$¢ cieczy jonowych jest znaczaco wigksza niz roz-
tworu MEA. W zwiazku z powyzszym wspdiczynniki dyfuzji oraz wspdiczynniki
wnikania masy w fazie cieklej dla obydwoch cieczy jonowych sa znacznie mniejsze
niz dla roztworu MEA. Obliczone wsp6iczynniki wnikania masy w fazach cieklej i
gazowej wskazuja, ze gtéwny opor dyfuzyjny jest po stronie cieklej. Gomez-Coma et
al. [6] oraz Luis et al. [8] potwierdzaja wigkszy opér wnikania masy w fazie cieklej w
cieczach jonowych. Wspétczynniki wnikania masy w fazie cieklej, a takze strumien
wymiany masy na poczatku procesu w przypadku cieczy jonowej sa wielokrotnie
mniejsze niz dla roztworu MEA. Pojemno$ci sorpcyjne s (masa zaabsorbowanego
CO,/masg cieczy) w podanych warunkach sa poréwnywalne dla wszystkich cieczy.

Na rysunkach 1 i 2 poréwnano obliczone wartosci st¢zenia wylotowego CO,
w fazie gazowej z danymi do$wiadczalnymi. Dodatkowo przedstawiono obliczony
profil stgzenia CO, w fazie cieklej. Wykresy przedstawiono dla wspétpradu, wloto-
wego stezenia CO, réwnego 15% obj. i temperatury 40°C. DIla obydwéch cieczy jo-
nowych obliczenia sa zgodne z warto§ciami doswiadczalnymi. Dla poréwnania na rys.
3 zamieszczono analogiczny wykres dla absorpcji CO, w 15% mas. roztworze MEA.
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Rys. 1. Profile stezen CO, w gazie i cieczy dla [Bmim][Ac], T=40°C
Fig. 1. CO, concentration profiles in gas and liquid for [Bmim][Ac], T=40°C
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Rys. 2. Profile stgzen CO, w gazie i cieczy dla [Emim][Ac], T=40°C
Fig. 2. CO, concentration profiles in gas and liquid for [Emim][Ac], T=40°C
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Rys. 3. Profile stgzen CO, w gazie i cieczy dla 15% mas.. roztworu MEA, T=40°C
Fig. 3. CO, concentration profiles in gas and liquid for15% wt. MEA solution, T=40°C
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Rys. 4. Poréwnanie doswiadczalnych i obliczeniowych strumieni absorpcji CO,, T=40°C
Fig. 4. Comparison of experimental and calculated CO, absorption fluxes, T=40°C

Poréwnanie obliczeniowych i do§wiadczalnych warto$ci masowych strumieni
absorpcji CO, pokazano na rys. 4. Z powodu braku danych literaturowych dotycza-
cych statych kinetycznych reakcji chemicznej CO, z badanymi cieczami jonowymi
wspolczynnik wzmocnienia (E) byl estymowany z danych do$wiadczalnych. Wyesty-
mowane warto$ci wspotczynnika wzmocnienia pozwolity na obliczanie zaabsorbowa-
nych strumieni masowych CO, w badanych cieczach jonowych. W celu poréwnania
wynikéw obliczeniowych analogicznie postapiono w przypadku pochtaniania CO,
w roztworze MEA.

Wyznaczone wartosci wspéiczynnika wzmocnienia sa bliskie warto§ciom zna-
lezionym w literaturze dla podobnych przypadkéw, np. Meldon et.al. [14] wyznaczyt
warto$¢ E= 20 dla absorpcji CO, w 18,3% mas. roztworze MEA. Gomez-Coma [6]
dla absorpcji CO, w [Emim][Ac] w temperaturze 45°C, w module membranowym
typu hollow-fiber wyznaczyt wspéiczynnik wzmocnienia jako réwny okoto 51.

Zaréwno obliczone, jak i zmierzone warto$ci wartosci poczatkowych strumie-
ni masowych absorpcji CO, w 15% mas. roztworze MEA sa okoto 4-krotnie wigksze
niz otrzymane dla obydwdéch badanych cieczay jonowych. Strumien masowy absorbu-
jacego CO, w roztworze MEA zmniejsza sig¢ szybciej z czasem niz w badanych cie-
czach jonowych. We wszystkich przypadkach ilo$ci zaabsorbowanego CO, byly
podobne.

Poréwnanie do§wiadczalnych i obliczeniowych warto$ci st¢zenia wylotowego
CO, w fazie gazowej dla przypadku zraszania ztoza ciecza jonowa [Emim][Ac] z 5%
dodatkiem wody pokazano na rys. 5.
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Rys. 5. Profile stgzen CO, w gazie i cieczy dla [Emim][Ac] z 5% mas. dodatkiem wody,
T=40°C
Fig. 5. CO, concentration profiles in gas and liquid for [Emim][Ac] with 5% wt. water content,
T=40°C

Mozna zauwazy¢, ze w poczatkowej fazie procesu (1<3000 sek.) uzyskano
nieznacznie lepsza sprawno$¢ usuwania CO, z gazu dla cieczy jonowej z dodatkiem
wody w poréwnaniu do czystej cieczy jonowej. W p6zniejszym czasie (t>3000 sek.)
wyniki dla czystej cieczy jonowej i z dodatkiem wody sa zblizone.

Na rys. 6 pokazano zgodno$¢ obliczonych wartosci sprawnosci usuwania CO,
z gazu z doswiadczalnymi dla obydwu przebadanych cieczy jonowych i roztworu
MEA. Wyniki obliczen zgadzaja si¢ z wynikami doswiadczalnymi w granicach =+
20%.
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Rys. 6. Poréwnanie doswiadczalnych i obliczonych warto$ci efektywno$ci usuwania CO,

A

Fig. 6. Comparison of experimental and calculated CO, removal efficiency
3. WNIOSKI

Poréwnanie wynikow do$wiadczalnych i obliczeniowych uzyskanych wedtug
przedstawionego modelu wskazuje, ze gtéwny opor dyfuzyjny wystepuje w fa-
zie cieklej. Wspétczynnik wnikania masy w fazie cieklej oraz poczatkowy
strumien masowy absorpcji CO, w przypadku cieczy jonowych byt wielokrot-
nie nizszy niz w przypadku roztworu MEA (Tab. 1).

Wyniki obliczen st¢zenia wylotowego CO, uzyskane wedlug opracowanego
modelu matematycznego sa zgodne z danymi do§wiadczalnymi (rys 1,2,5), a
réznice migdzy danymi do$wiadczalnymi a obliczonymi mieszcza si¢ w grani-
cach £ 20% (rys. 6).

Wyestymowane warto$ci wspdéiczynnika wzmocnienia pozwolity z dobra do-
ktadnoscia obliczy¢ strumien absorpcji CO, w cieczach jonowych w kolumnie
wypelnionej (rys. 4).

OZNACZENIA - SYMBOLS

. . . 2
- powierzchnia ztoza usypanego, m
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area of the packing bed

a - powierzchnia wlasciwa ztoza, m*m™
specific area of the bed

C - stezenie CO, w gazie
gas CO, concentration

D - wsp6tczynnik dyfuzji, m*s”
diffusion coefficient

d - Srednica, m
diameter

E - wspélczynnik wzmocnienia
enhacement factor

F - pole przekroju kolumny, m*

column cross section area
Gp - catkowita masa cieczy, kmol
total mass of liquid
Ha - liczba Hatty
Hatta number
H - stala Henryego
Henry’s constant

h - dlugo$¢ kolumny, m
column length
k - wspétczynnik wnikania masy, kmol-m®-s’

mass transfer coefficient
K, - stata absorpcji
absorption constant
kcr - stata szybkosci reakcji, kmol s
reaction rate constant
K, - catkowity wspétczynnik transportu masy, kmol-m™>.s
overal mass transfer coefficient

1

L - wysoko$¢ ztoza, m
bed height

Nco2 strumien absorpcji CO,, kmol-m™>-s™
CO, absorption flux

r - szybkos¢ reakcji, kmol-s™
reaction rate

Re - liczba Reynoldsa
Reynolds number

S - pojemno$¢ sorpcyjna
sorption capacity

Sc - liczbaSchmidta
Schmidt number

Sh - liczba Sherwooda
Sherwood number
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AT -

CO;-

col -

out -

temperatura, °C

temperature

natezenie przeptywu, kmol-s™
flow rate

udzial molowy w fazie cieklej
mol fraction in liquid phase
udzial molowy w fazie gazowe]
mol fraction in gas phase

LITERY GRECKIE - GREEK LETTERS
porowatos¢ ztoza
bed porosity
modut napedowy ruchu masy
mass transfer driving force
lepkos¢, Pa-s
viscosity
gestos¢ molowa, kmol-m™
molar density
czas, S
time
diugos¢ zastepcza, m
equivalent length

INDEKSY DOLNE - SUBSCRIPTS
dwutlenek wegla
carbon dioxide
kolumna
column
gaz
gas
inert
inert
wlot do kolumny
column inlet
ciecz
liquid
warto$¢ §rednia na drodze dyfuzji
mean value along diffusion path
wylot z kolumny
column outlet
pierscien Raschiga
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(1]

(2]

(3]

(4]

(5]

(6]

(7]

(8]

(9]

(10]

(11]

[12]

[13]

[14]

Raschig ring

INDEKSY GORNE - SUPERSCRIPTS
- stan rownowagi
equilibrium state
- warto$¢ $rednia migdzy wlotem i wylotem z kolumny
mean value between inlet and outlet of the column
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ADAM ROTKEGEL, ZENON ZIOBROWSKI,

ABSORPTION OF CARBON DIOXIDE IN COLUMN SPRAYED WITH IONIC
LIQUID. PART II - MATHEMATICAL MODEL AND CALCULATION RESULTS

The mathematical model of carbon dioxide removal from gases in packed bed column sprayed with
ionic liquid was presented. Calculations were performed for column sprinkled with ionic liquids
[Emim][Ac] and [Bmim][Ac] in temperature range 20-60°C, for cocurrent flow of gas and liquid phase.

The influence of mass transfer resistances, initial CO, concentration, absorption temperature and 2, 5,
10% wt. water addition on CO, removal efficiency was investigated.

The resistance in series model and estimated values of enhancement factor were used to predict with
good accuracy: mass fluxes of absorbed carbon dioxide for both ILs (Fig. 4) and CO, concentration in
gases leaving column (Fig. 1-3). The CO, absorption efficiency in packed column depends on tempera-
ture and initial CO, concentration.

The calculation results shows that main mass transfer resistance in the process of CO, absorption in
packed column is in the liquid phase for both investigated ILs. The mass transfer resistance is gas phase
can be neglected (Table 1).

The addition of small amounts of water to [Emim][Ac] (5%) slightly increases CO, absorption rates
(especially in the first period of time T<3000s), while equilibrium absorption capacity does not changed.

Received: 2.09.2016 r.
Accepted: 20.10.2016 r.
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