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MANFRED JASCHIK, MAREK TANCZYK, ARTUR WOJDYLA, ALEKSANDRA JANUSZ-
CYGAN, KRZYSZTOF WARMUZINSKI, ELZBIETA SOLTYS

ZASTOSOWANIE SEPARACJI MEMBRANOWEJ DO ZATEZANIA
METANU POCHODZACEGO Z POWIETRZA WENTYLACYJNEGO
KOPALN

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

Celem pracy byto okres$lenie mozliwosci zatezania metanu pochodzacego z powietrza wentylacyjne-
go kopaln w komercyjnych modutach membranowych firmy UBE. Przeprowadzono badania doswiad-
czalne procesu separacji mieszaniny zawierajacej 0,3% obj. metanu w azocie zard6wno w instalacji
jednostopniowej, jak i wielostopniowej. Dokonano doswiadczalnej weryfikacji opracowanego modelu
matematycznego procesu separacji membranowej. Stwierdzono, ze uzyskanie dwukrotnego zatgzania
metanu wymaga zastosowania kaskady modutéw membranowych pracujacej pod duzymi ci$nieniami,
siggajacymi 7 bar(a). Opracowany model matematyczny moze stuzy¢ do obliczen projektowych i opty-
malizacyjnych procesu membranowego zat¢zania metanu pochodzacego z powietrza wentylacyjnego.

Stowa kluczowe: separacja membranowa, komercyjne moduty membranowe, metan z powietrza wen-

tylacyjnego kopaln (VAM)

The basic aim of this study was to analyze the possibility of using commercial membrane modules in
the recovery of methane from ventilation air. Experimental investigations concerning the separation of
gaseous mixture containing 0.3 vol.% of methane in nitrogen were carried out. However, no satisfactory
increase in methane concentration was observed in the product in a single-step installation. Therefore,
a multi-step membrane system was proposed with UMS-AS5 module. It was found that the developed
mathematical model can be used for design calculations and optimization in the enrichment of lean me-
thane-nitrogen mixtures.

Keywords: membrane separation, commercial membrane modules, ventilation air methane (VAM)

1. WPROWADZENIE

Wegiel kamienny jest 1 bedzie, przez najblizsze lata, gtownym paliwem dla pol-
skiego przemystu elektroenergetycznego. Jego wydobyciu towarzyszy wydzielanie si¢
metanu, ktory ze wzgledow bezpieczenstwa musi by¢ usuwany z poktadéw wegla.
W 2015 roku z wydobyciem wegla w polskich kopalniach zwigzane byto odprowa-
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dzenie 933 min m’ CH,, z czego az ok. 600 mln m’ przypadato na emisj¢ metanu za-
wartego w powietrzu wentylacyjnym kopaln, a reszte stanowit metan pochodzacy
z instalacji odmetanowania kopaln [1]. O ile wiekszo$¢ wysokostezonego metanu
z odmetanowania jest juz gospodarczo wykorzystywana w instalacjach energetyczno-
cieptowniczych, o tyle niskostezony metan zawarty w powietrzu wentylacyjnym ko-
paln, okreslany w literaturze jako VAM, jest bezpowrotnie tracony. Wykorzystanie
metanu zawartego w powietrzu wentylacyjnym kopaln be¢dzie miato pozytywny
wplyw nie tylko na gospodarke, ale takze na §rodowisko naturalne. W pracy [2] wyka-
zano, ze przy stezeniach metanu wynoszacym ok. 1% mozliwy jest odzysk ciepta na
poziomie 40 MW, w przeliczeniu na 720 tys. Nm® h™' powietrza wentylacyjnego, co
odpowiada przecigtnej przepustowosci szybow wentylacyjnych w naszym kraju.

Zasadnicza trudno$¢ w gospodarczym wykorzystaniu metanu z powietrza wentyla-
cyjnego zwigzana jest z faktem, ze metan wystepuje tu w bardzo matych stezeniach
(mniejsze od 0,3%, [2,3]). Tak niskie stezenie CH, praktycznie uniemozliwia jego
utylizacje. Istnieje, co prawda, wiele technologii spalania metanu i1 nastepnie wykorzy-
stania ciepta spalania [2-8], jednak wymagaja one statej koncentracji tego gazu na
poziomie co najmniej 0,5%.

W Instytucie od szeregu lat prowadzone sg badania nad mozliwos$cig wzbogacania
powietrza wentylacyjnego w metan metodami adsorpcyjnymi i membranowymi.
W wyniku badan przesiewowych procesu permeacji metanu i azotu w komercyjnych
modutach membranowych wytypowano wstepnie do dalszych badan moduty mem-
branowe firmy UBE [9]. W niniejszej pracy przedstawiono i omdwiono uzyskane
wyniki badan procesu rozdziatu mieszanin dwuskladnikowych metan-azot w tych
modutach oraz sformutowano wnioski.

2. APARATURA BADAWCZA

Badania procesu zat¢zania metanu w mieszaninie z azotem przeprowadzono w in-
stalacji doswiadczalnej zaprezentowanej na rysunku 1. Szczegdtowy opis instalacji
przedstawiono w pracy [9]. W badaniach wykorzystano polimerowe moduty membra-
nowe z widknami pustymi typu UMS-AS 1 CO-C05 firmy UBE. W obydwu przypad-
kach warstwe aktywng membrany stanowi modyfikowany poliimid.
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Rys. 1. Schemat doswiadczalnej instalacji membranowej
Fig. 1. Experimental set-up

3. METODYKA I ZAKRES BADAN

Technicznie czyste gazy (CH,4 1 N,) pobierano z butli cisnieniowych poprzez zawo-
ry regulacyjne i kierowano, w odpowiednich proporcjach, do mieszalnika. Strumien
gazu, poprzez mieszalnik 1 termostat, wprowadzano do wnegtrza wiokien modutu
membranowego. Czeg$¢ gazu przechodzita przez material membrany do przestrzeni
miedzywioknowej, skad byta odbierana jako permeat. Reszta gazu odprowadzana byta
z modutu jako retentat. W badaniach mierzono natgzenie przeptywu, ci$nienie, tempe-
ratur¢ oraz sktad retentatu i permeatu dla ré6znych natezen przeptywu i ci$nien gazu
zasilajacego.

Badania separacji mieszaniny metan-azot w module CO-C05 prowadzono dla na-
tezen przeptywu gazu zasilajacego w zakresie 0,014-0,077 kmol h™', w temperaturze
21-24°C i przy cis$nieniu zasilania w granicach 1,4-5,5 bar(a). Z kolei separacj¢ gazow
w module UMS-AS badano dla natezen przepltywu gazu zasilajagcego od 0,0005 do
0,0546 kmol h', w zakresie temperatury 22-24°C i przy ci$nieniu zasilania 2,7-6,8
bar(a). W obydwu przypadkach st¢zenie metanu w mieszaninie zasilajacej wynosito
ok. 0,3% obj., a cisnienie po stronie permeatu ok. 1 bar(a).

Dla modutu UMS-AS5 wykonano takze seri¢ badan doswiadczalnych symulujacych
dziatanie kaskady szeregowo potaczonych modutéw membranowych, w ktorej retentat
z poprzedniego stopnia kaskady jest strumieniem zasilajagcym stopien nast¢pny.
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4. WYNIKI BADAN DOSWIADCZALNYCH

Wyniki badan doswiadczalnych dla pojedynczego modulu membranowego przed-
stawiono w postaci graficznej na rys. 2 1 3. Rysunki przedstawiaja zalezno$¢ krotnosci
wzbogacenia 1 stopnia odzysku metanu zdefiniowanych rownaniami:

K = YProdCH4 (1)
xZCH4_
Fproa * Yprod
§ =2 %M 100% )
FZ ' xZCH4_

w funkcji ci$nienia zasilania, dla réznych natezen przeplywu gazu zasilajacego.
W tym przypadku produktem procesu jest retentat, poniewaz st¢zenie metanu w reten-
tacie jest wyzsze niz w gazie zasilajagcym.
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Rys. 2. Krotno$¢ wzbogacenia i stopien odzysku od ci$nienia zasilania dla r6znych nat¢zen przepltywu
gazu zasilajgcego dla modutu CO-C05
Fig. 2. Enrichment and recovery vs. feed pressure for different feed gas flow rates for the CO-C05
module

Jak wida¢ z przedstawionych rysunkow, dla kazdego badanego natezenia przepty-
wu, wzrost ci$nienia zasilania powoduje wzrost krotno$ci wzbogacenia, ale spadek
stopnia odzysku. W przebadanym zakresie zmienno$ci parametréw, w przypadku mo-
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dutu CO-COS5 uzyskano maksymalng krotno$¢ wzbogacenia réwna 1,5, ale stopien
odzysku nie przekracza wowczas 30-40%.

W przypadku modutu UMS-AS uzyskano maksymalng krotno$¢ wzbogacenia na
poziomie 1,4 przy 60% stopniu odzysku dla nat¢zenia przeptywu gazu zasilajacego
modut wynoszacego 5,410 kmol h™'. Wyniki uzyskane przy zasilaniu wigkszym niz
5,410 kmol h™' jednoznacznie wskazuja, ze takie obciazenia modutu sa zbyt duze
1 nie obserwuje si¢ wzbogacenia gazu w metan. Praktycznie caty strumien zasilajacy
odbierany jest jako retentat.
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Rys. 3. Krotno$¢ wzbogacenia i stopien odzysku od cis$nienia zasilania dla r6znych natezen przeptywu
gazu zasilajacego dla modutu UMS-AS
Fig. 3. Enrichment and recovery vs. feed pressure for different feed gas flow rates for the UMS-AS
module

Jak wida¢ dla obydwu przebadanych moduldéw nie osiggnigto stgzenia metanu na
poziomie co najmniej 0,5% w instalacji jednostopniowej. Uzyskane rezultaty nalezy
uzna¢ za malo satysfakcjonujace, zwlaszcza ze wymierne wzbogacenie uzyskano dla
wysokich cisnien gazu zasilajacego (od 3,3 do 6,8 bar(a), zaleznie od modutu), przy
jednoczesnie niewysokim stopniu odzysku.

Dodatkowo przeprowadzono jeszcze badania mozliwosci zwiekszenia stezania me-
tanu w powietrzu wentylacyjnym w kaskadzie szeregowo potgczonych moduldéw
membranowych UMS-AS. Przyjeto, Zze retentat z kazdego modulu membranowego
(stopnia kaskady) stanowi zasilanie modutu nastgpnego. Z uwagi na niewielki spadek
ci$nienia gazu w module, symulowano prac¢ kaskady bez sprezania gazu przed kaz-
dym stopniem (Tab. 1). Natezenie przepltywu 1 sktad gazu zasilajacego kazdy stopien
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odpowiadaty warto$ciom retentatu ze stopnia poprzedniego, zaczynajac od stgzenia
0,3% obj. metanu w gazie zasilajagcym pierwszy modut 1 nat¢zenia przeptywu wyno-
szacego 1,36:107 kmol h™.

Wyniki badan do$wiadczalnych symulujacych prace kaskady czterech modutow
membranowych przedstawiono w tabeli 1 1 na rysunku 4.

Tabela 1. Wyniki doswiadczalne kaskady dla modutu UMS-AS
Table 1. Experimental results cascade for UMS-AS5 module

ZASILANIE PERMEAT RETENTAT

F; Pz Xz Fp Pr N3 Fr Pr Yr
[kmol h’l] [bar(a)] [% obj.] [kmol h'l] [bar(a)] [% obj.] [kmol h"] [bar(a)] [% obj.]

0,00136 6,79 0,296 0,00028 0,994 0,168 0,00105 6,79 0,326

0,00107 6,80 0,323 0,00028 0,994 0,186 0,00077 6,79 0,370

0,00078 6,80 0,365 0,00029 1,005 0,216 0,00048 6,80 0,444

0,00054 6,77 0,445 0,00029 0,991 0,281 0,00024 6,77 0,621

Kaskada
25 100

2,0 - S - 80

Krotnos¢ wzbogacenia
=8
Stopien odzysku, %

0.0 T T T T D
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Stopien

» Krotnos¢ wzbogacenia a Stopien odzysku

Rys. 4. Krotno$¢ wzbogacenia i stopien odzysku w kolejnych stopniach kaskady dla modutu UMS-AS5
Fig. 4. Enrichment and recovery in the consecutive steps of the cascade for the UMS-AS module

Jak mozna zauwazy¢, zatezanie metanu pochodzacego z powietrza wentylacyjnego
kopaln przy wykorzystaniu modutéw firmy UBE mozna przeprowadzi¢ w bardzo
ograniczonym zakresie. Zapewnienie przynajmniej 2-krotnego zat¢zenia metanu przy
wymiernym jego stopniu odzysku (okoto 40%) wymaga stosowania kaskady czterech
szeregowo potaczonych modutéw membranowych i podwyzszonego cisnienia do oko-
o 6,8 bar(a).

Uzyskane wyniki badan doswiadczalnych postuzyty do weryfikacji modelu mate-
matycznego procesu. Zweryfikowany model moze stanowi¢ narzedzie do przeprowa-
dzenia obliczen symulacyjnych procesu w réznych konfiguracjach — w samodzielnych
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uktadach membranowych czy tez w potaczeniu z innymi technikami separacji, bez
koniecznos$ci prowadzenia kompleksowych badan do§wiadczalnych.

5. WERYFIKACJA MODELU MATEMATYCZNEGO PROCESU SEPARACIJI
MEMBRANOWEJ

Opracowany w latach wcze$niejszych model matematyczny membranowego pro-
cesu separacji, ktory zostal opisany szczegétowo w pracy [10], poddano weryfikacji
w oparciu o uzyskane wyniki badan doswiadczalnych. Przykladowe poréwnanie wy-
nikow obliczen z wynikami badan do$§wiadczalnych dla kaskady modutéw membra-

nowych UMS-AS5 oraz pojedynczych moduléw przedstawiono w postaci graficznej na
rysunkach 51 6.

Kaskada ) Kaskada
0.7 £ 0,0016 -
06 £ 00014 - »
5 = 00012
205 5 O .
L ]
2 04 % 0,0010
g 4 u £ 0,0008
£ 03 o
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Rys. 5. Porownanie wynikoéw badan dos§wiadczalnych z wynikami obliczen symulacyjnych dla kaskady
modulow membranowych UMS-AS firmy UBE
(symbole petne — eksperymenty, linie — obliczenia)
Fig. 5. Comparison of experimental results with simulation for the cascade of UMS-AS membrane
modules
(full symbols — experiments, lines — calculations)

Na podstawie przeprowadzonych obliczen i porownan mozna stwierdzi¢, ze model
matematyczny procesu z dobra doktadnoscig opisuje zjawiska zachodzace w komer-
cyjnych modutach membranowych. Uzyskuje si¢ dobrg zgodnos¢ jakosciowq 1 ilo-
sciowg modelu z obiektem. Nieco wigksze rozbiezno$ci wynikdéw badan z wynikami
obliczen stwierdzono dla skrajnych przypadkow, tj. niskich, uzyskiwanych w bada-
niach, natgzen przeptywu retentatu lub permeatu. W tych przypadkach, najprawdopo-
dobniej rozbiezno$ci te wynikaja z czulosci stosowanych przyrzadéw pomiarowych.
Natomiast w przypadku modutu CO-CO05 dodatkowym zrédtem biedu moze by¢ poja-
wianie si¢ ci$nienia po stronie permeatu dla wyzszych wartosci ci$nienia zasilania. Ze
wzgledu na fakt, ze jednym z podstawowych zatozen weryfikowanego modelu jest
swobodny odptyw permeatu, dodatkowe rozbieznosci pomiedzy wynikami doswiad-
czalnymi a symulacjami mogg by¢ spowodowane niepetng adekwatnoscig modelu do
faktycznie zachodzacych w module zjawisk hydrodynamicznych 1 transportowych.
Rozbieznosci modelu z obiektem nie przekraczajg jednak kilku, maksymalnie kilkuna-
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stu procent. Opracowany model matematyczny moze wigc by¢ z powodzeniem stoso-
wany do obliczen projektowych i symulacyjnych procesu zatezania metanu pochodza-
cego z powietrza wentylacyjnego kopaln drogg separacji membranowe;.
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Rys. 6. Porownanie wynikow obliczen symulacyjnych z wynikami badaf eksperymentalnych dla poje-
dynczych modutow membranowych CO-CO05 i UMS-AS firmy UBE
Fig. 6. Comparison of simulations with experimental results for single CO-C05 and UMS-AS membrane
modules

WNIOSKI

e Wykonano doswiadczalne badania membranowego procesu zatezania 0,3% obj.
metanu W mieszaninie z azotem w szerokim zakresie parametréw ruchowych
w komercyjnych modutach firmy UBE. Stwierdzono m.in., ze w module CO-
CO05 uzyskano maksymalng krotno$¢ wzbogacenia rowng 1,5, ale stopien odzy-
sku nie przekracza woéwczas 30%—40%. Z kolei w przypadku modutu UMS-AS
uzyskano krotno$¢ wzbogacenia 1 stopien odzysku, wynoszace odpowiednio 1,4

160%.

e Uzyskano dwukrotny wzrost stezenia metanu przy okoto 40% stopniu odzysku
w przypadku zastosowania kaskady czterech szeregowo potaczonych modutow
membranowych UMS-AS5. Koncentracja metanu na poziomie 0,6% w powietrzu
wentylacyjnym umozliwia jego gospodarcze wykorzystanie.
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e Wykonano obliczenia weryfikacyjne modelu matematycznego procesu permea-
cji. Uzyskano dobrg zgodno$¢ modelu z wynikami doswiadczen.

e W wyniku przeprowadzonych badan dopracowano narzedzia oraz zgromadzono
dane doswiadczalne i obliczeniowe, ktore beda pomocne przy planowaniu dal-
szych, teoretycznych i do$wiadczalnych badan procesu zat¢zania metanu po-
chodzacego z powietrza wentylacyjnego emitowanego z szybow kopaln
weglowych.

e Zastosowanie separacji membranowej do zat¢zania powietrza wentylacyjnego
w metan wymaga opracowania bardziej selektywnych materiatow.

OZNACZENIA - SYMBOLS

F — natezenie przeptywu gazu, kmol h™!
gas flow rate
K — krotno$¢ wzbogacenia
enrichment
p — cis$nienie, bar(a)
pressure
S — stopien odzysku, %
recovery
X —udziat objetosciowy sktadnika po stronie zasilania, % obj.
volume fraction on the feed side
v — udziat objetosciowy sktadnika po stronie permeatu lub retentatu, % obj.

volume fraction on the permeate or retentate side

INDEKSY DOLNE I GORNE — SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS

P — permeat
permeate
Prod — produkt (strumien wzbogacony w CHy)
product (stream enriched in CHy)
R — retentat
retentate
Z — zasilanie
feed
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MANFRED JASCHIK, MAREK TANCZYK, ARTUR WOJDYLA, ALEKSANDRA JANUSZ-CYGAN, KRZYSZTOF
WARMUZINSKI, ELZBIETA SOLTYS

THE ENRICHMENT OF VENTILATION AIR METHANE BY MEMBRANE SEPARATION

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 existing commercial membrane modules in
the recovery of VAM.

Experimental investigations concerning CH, removal from CH,4/N, mixtures were performed in a la-
boratory membrane installation shown in Fig. 1. Experimental tests were carried out in two hollow-fibre
commercial modules (CO-C05 and UMS-AS5), provided by UBE. Extensive experimental studies on the
separation of a binary gas mixture containing 0.3 vol.% CH, in N, were done. The results are presented in
Fig. 2-3. It is found that in the CO-C05 module it is possible to increase the concentration of methane
about 1.5 times, but the recovery (Eq.2) does not exceed 30%-40%. On the other hand, in the case of the
UMS-AS module the enrichment (Eq.1) and recovery of 1.4 and 60%, respectively were obtained.

Since no satisfactory rise of CH,4 concentration in the product was observed in a single-step installa-
tion, a multi-step membrane system with the UMS-AS module was investigated. The results are presented
in Table 1 and Fig. 4-5. By using a cascade of four UMS-AS5 membrane modules connected in series, the
methane concentration can be doubled at 40% recovery.

The experimental data presented in this work were used as a basis for the verification of the gas per-
meation model developed in the Institute. Good qualitative and quantitative agreement between the exper-
iments and the model is found. Thus, the model can be used in both the design and optimization of the
enrichment of lean methane-nitrogen mixtures.
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Prace Naukowe IICh PAN, 21, 15+32 (2017) 15

ANDRZEJ BURGHARDT

TEORIA DYFUZJI WIELOSKEADNIKOWEJ
W OSRODKACH PLYNNYCH

CZESC II. ZASTOSOWANIE KONSTYTUTYWNYCH ROWNAN
DYFUZJI WIELOSKEADNIKOWEJ

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

Konstytutywne rownania dyfuzji wielosktadnikowej wyprowadzone w czgsci pierwszej opracowania
[1] w oparciu o mechaniczng teorig dyfuzji moga by¢ stosowane do dowolnych mieszanin izotropowych,
takich jak gazy pod niskim i wysokim ci$nieniem, ciecze, roztwory elektrolitow i polimeréw oraz plazma.
Dlatego w tej cze$ci (drugiej) opracowania przedstawiono przyktady zastosowan zaleznoSci
teoretycznych wyprowadzonych w czesci pierwszej do izotropowych uktadéow ptynnych wymienionych
powyzej.

Stowa kluczowe: mechaniczna teoria dyfuzji, rownania konstytutywne, sity napgdowe dyfuzji

The constitutive equations of multicomponent diffusion derived in the first part of the study [1]
basing of the mechanical theory of diffusion are applicable to any isotropic fluid mixture like gases under
low and high pressure, liquids, electrolyte and polymeric solutions as well as plasma. Therefore in this
(second) part of the study examples of application of the theoretical expressions derived in the first part
are presented with respect to the fluid systems mentioned above.

Keywords: mechanical theory of diffusion, constitutive equations, driving forces of diffusion

1. WPROWADZENIE

W  pierwszej czgsci opracowania pt. ,,Teoria dyfuzji wielosktadnikowej
w osrodkach plynnych” [1] przedstawiono analiz¢ 1 poroOwnanie metod
wyprowadzania konstytutywnych roOwnan dyfuzji wielosktadnikowej
wykorzystujacych podstawy 1 postulaty jednej z nastgpujacych teorii: kinetycznej
teorii gazé6w (mechaniki statystycznej), termodynamiki proceséw nieodwracalnych
(termodynamiki nierownowagowej) 1 teorii mieszanin zwanej rOwniez mechaniczna
teoria dyfuzji wielosktadnikowej w osrodkach pltynnych. Poniewaz ostatnia z teorii
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bazujaca na zasadzie zachowania pedu sktadnika dyfundujacego charakteryzuje si¢
jasno sprecyzowanymi podstawami 1 zalozeniami jak 1 przejrzysta metodyka
rozwiazywania problemow z zakresu dyfuzji, przedstawiono kompletne 1 szczegotowe
wyprowadzenie  konstytutywnych rownan dyfuzji  wielosktadnikowe;  przy
wykorzystaniu tej teorii.

Podstawg rozwazan w tej teorii stanowi zasada zachowania pgdu sktadnika
dyfundujacego o predkosci translacji bedacej usredniona wartoscia funkcji rozktadu
predkosci molekularnych sktadnika w mieszaninie przeptywajacej ze srednia masowa
predkoscia, jak 1 wynikajaca z niego uogdlniona sita napedowa definiujaca dyfuzje
stgzeniowq 1 dyfuzje termiczna, jak réwniez oddziatywanie roznych sit masowych na
sktadniki (dyfuzja wymuszona) oraz sprzg¢zenie migdzy strumieniem dyfuzji
a tensorem naprgzen $cinajacych. W wyniku potaczenia zaleznosci okreslajacych
wewnetrzng sit¢ oddzialujaca na sktadnik i przez wszystkie inne sktadniki mieszaniny
z uogolniona sita napedowa dyfuzji uzyskuje si¢ w prosty sposdb uogolnione
rownanie dyfuzji w sformulowaniu Maxwella-Stefana oraz Ficka-Onsagera
wzajemnie przeksztatcalnych przy wykorzystaniu metod algebry liniowe;.
Wyprowadzona alternatywna posta¢ uogolnionej sity napedowej dyfuzji pozwala na
wyciagnigcie  ciekawych ~ wnioskoéw  charakteryzujacych  proces  dyfuzji
wielosktadnikowej. Wynika z niej, iz dyfuzja cisnieniowa moze zachodzi¢ jedynie
w uktadach, w ktérych masowe, parcjalne objetosci wiasciwe sktadnikdéw sa rozne.
Podobnie wskazuje wyraznie, iz dyfuzja wymuszona mozliwa jest jedynie wowczas,
gdy wihasciwe sily masowe oddzialywujace na sktadniki sa ro6zne. W zwiazku z tym
sity grawitacyjne 1 odsrodkowe nie generuja dyfuzji w sposéb bezposredni.

W zaleznos$ci od badanego systemu i jego wlasciwosci fizycznych stosowane sa
rozne warto$ci usrednionych predkosci mieszaniny (masowa, objetosciowa czy
molowa).

Wyprowadzona uogdlniona zalezno$¢ migdzy centrowana pr¢dkos$cia mieszaniny
a parametrem zaleznym od wtasciwosci fizycznych uktadu pozwolita na jednoznaczne
zdefiniowanie uogolnionych predkosci 1 strumieni dyfuzyjnych wprowadzonych do
réwnania Maxwella-Stefana.

Uzyskane w oparciu o mechaniczng teori¢ dyfuzji wieloskladnikowej rownania
dyfuzji moga by¢ stosowane do dowolnej, izotropowej mieszaniny plynnej, jak gazy
pod wysokim ci$nieniem, ciecze, roztwory elektrolitow 1 polimeréw oraz plazma.

Dlatego w niniejszej czgSci opracowania przedstawiono przyktady zastosowan
zalezno$ci teoretycznych wprowadzonych w czgsci pierwszej w ukladach
wymienionych wyzej.
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2. PRZYKLADY ZASTOSOWAN ROWNAN DYFUZJI

2.1. SILY MASOWE

Zazwyczaj uwzgledniane sity masowe w bilansach pedu to grawitacja, sila
odsrodkowa 1 sita wywierana przez pole elektryczne E na natadowana elektrycznie
czastke o tadunku z; [2]. Oprocz wspomnianych wyzej mechanizmdéw transportu
masy, zazwyczaj rozpatrywanych w termodynamice nierdwnowagowej, istnieja
jeszcze inne sily masowe, ktore okazatly si¢ znaczace w specjalnych przypadkach.
Bird 1 wsp. [2] omawia przyklad sity masowej dziatajacej na natadowana czastke
poruszajaca si¢ w polu elektrycznym lub magnetycznym, wlaczajac sity elektrycznej
1 magnetycznej indukcji wynikajace z relacji Lorentza. Uwzglednienie tych sit
prowadzi do nast¢pujacej sumy sit masowych:

Z;

2
L =g+or+
Ea Jiu=8 v

F[E + (vis xB)]+ML{X{~‘1 (E-VE)+ x™8 (B-VB)} (2.1)

i i

gdzie B jest indukcja magnetyczna, a y; L i 8 sa elektryczng i magnetyczna
podatnoscia sktadnika. Podatno$¢ to stosunek natezenia pola elektrycznego
i magnetycznego do sity wywieranej na czasteczke przez te pola, F- stata Faradaya.
Sity tego rodzaju odgrywaja wazna rolg np. w spektrometrii, dynamice plazmy [4, 5]
dielektroforezie czy magnetoforezie, metodach eksperymentalnych stosowanych
w biologii, nauce o materiatach facznie z nanotechnologia.

Wigkszos¢ tych sit ma charakter nieliniowy, a zatem nie sa SciSle zgodne
z formalizmem termodynamiki proceséw nieodwracalnych [6]. Problem ten nie
wystepuje w mechanicznej teorii dyfuzji, gdzie wlaczanie réznego rodzaju fizycznie
zdefiniowanych sit jest teoretycznie uzasadnione; chociaz przeksztalcenie tych
zaleznosci do struktury GFO nie jest dla wszystkich przypadkoéw mozliwe.

Nie wszystkie z tych sit generuja w sposdb bezposredni dyfuzje wymuszona (Patrz
Réwn. (2.71 [1]), niemniej wplywajac na przeptyw mieszaniny powoduja powstanie
gradientu ci$nienia 1 dywergencj¢ tensora naprezen, ktore tworza sity napedowe
dyfuzji. Jak bowiem wynika z réwnania (2.71 [1]), grawitacja g 1 sila odsrodkowa

w’r) nie wplywaja bezposrednio na dyfuzjg, poniewaz sily te sa identyczne dla
wszystkich sktadnikoéw 1 w zalezno$ciach rownania (2.71 [1]) ulegaja zerowaniu jako
sity napedowe.

Reasumujac, wszystkie fizycznie uzasadnione sity masowe moga by¢
wprowadzone do struktury mechanicznego continuum dyfuzji wielosktadnikowe;.

2.2. ROWNOWAGA MECHANICZNA

Wyprowadzone wyrazenia definiujace sitl¢ napedowa d; sa bardzo ogélne i nie

wszystkie ich czlony sa zawsze istotne. W rzeczywisto$ci prowadzi to do
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uzasadnionych uproszczeh w wielu praktycznych sytuacjach. Na przyktad
w mechanicznym stanie stacjonarnym, gdy substancja nie doznaje przyspieszenia

(a; =0, Rown. 2.18 [1]). Woéweczas, przy dodatkowym zatozeniu & =0 réownanie

(2.73 [1]) przyjmuje postac:

n n T
Z%( is _"js)*'z)gj {DZT - ]VIHT

j=1 < j=t <\ Pi Py

1 n
=-x;Ving, " CRT (@, —a’i)vp—(v"f ~o;V-1' )_Z[pifia _wijz_;pjfja} (2.2)

a

Analiza rzedu wielko$ci cztondw w wyrazeniu definiujacym dyfuzje (Rown. 2.18
[1]) przeprowadzona przez Whitakera [7] 1 Bearmana [8] wykazuje, ze wplyw

przyspieszenia skiadnika a; jest prawie zawsze zaniedbywalnie maly tak dla gazow

jak 1 cieczy, za wyjatkiem przypadkoéw szybko oscylujacych pol elektrycznych [9].
v
Ponadto, poniewaz w przypadku rownowagi mechanicznej piE =0, roéwniez

dodatkowe cztony w rownaniu (2.2) moga by¢ pominigte w wyniku zastosowania
rownania bilansu pedu mieszaniny (2.25 [1]), dajac w rezultacie:

nX.X XX T pT
55+ S 22
P =AY
1 t
CRT[ -

Réwnanie to moglo by¢ rowniez bezposrednio otrzymane z relacji (2.72 [1]).
Z drugiej strony te dodatkowe cztony moga by¢ rowniez zachowane, co jest zwykle
praktykowane, poniewaz przy powyzszych zalozeniach sumuja si¢ do zera; wynika to
z rébwnania bilansu pedu mieszaniny (Réwn. 2.25 [1]) dla tych warunkow:

vP=v. +Y 3, (2.4)
j=1

o

Jesli dodatkowo do zalozenia zerowej wartosci przyspieszenia znikaja gradienty
predkosci, a wigc rowniez tensor naprgzen [8, 9] dla przypadku mechanicznej
rownowagi, (jak np. w wirdwce, gdzie mieszanina ptynu podlega rotacji ciala
sztywnego), wowczas z rownania (2.2) wynika zalezno$¢:
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DoX.X, n xx. (pI DY
Z i}jj (ViS—VjS)+Z ;ZSU-J { Pli - JVInT

j=1 j=1 P

1 n
=—XVIna “CRT (@, _wi)VP_Z{pi fig _wizpj fjaJ (2.5)

o j=1

Jest to najczgSciej przedstawiana posta¢ rownania definiujacego dyfuzje
wielosktadnikowa wynikajacego z Termodynamiki Procesoéw Nieodwracalnych
[2, 10]. Dla tych warunkéw oczywiscie bilans pedu w stanie rownowagi jest

VP=> > pify, (2.6)
“ ]

2.3. GAZY I PLAZMA

Stosujac dla mieszaniny gazowej rownanie (2.70 [1]), okreslajace sil¢ napedowa
dyfuzji, przy wykorzystaniu wzorow (2.48 i 2.49 [1]) na tensor naprezen oraz

zatozeniu A =0 dla gazow, otrzymujemy rownanie:

i)g]( ) ZXXOCVIHT

=

1 1 .
) Vp; — VP (1 —wiﬂ)(sz +§V(V'V)j—2{/)i fiu = ) p fjaJ (2.7)

a j=1

ktore posiada posta¢ przedstawiong w teorii Grada i Zhdanova [11, 12, 13].
Przy zaniedbaniu cztonow okres$lajacych napregzenia, to znaczy dla mechanicznej
réwnowagi, ma ono postac:

XX

ZQ}J(IS ) ZxxaVlnT =—— Vp1 ;,VP — Z[pl . prJ Ja}

j=1 j=1

(2.8)

ktora jest identyczna z wyrazeniem wynikajacym z teorii kinetycznej gazow [14].
Wyzszego rzedu aproksymacje funkcji rozkladu predkosci molekularnej
Chapmana-Cowlinga sa konieczne, aby przewidzie¢ dyfuzje generowana
napre¢zeniami [15].
Dla przypadku izotermicznego 1 wykorzystaniu rownania (2.6) otrzymujemy:
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nox

i*
.

b (vis _vjs): _%[Vpi _ZpifiaJ (2.9)

J=1

Réwnania te moga by¢ rodwniez zastosowane do plazmy [4, 5]. Np. stosujac
zalezno$ci okre$lajace sity masowe z rownania (2.1) 1 uwzgledniajac jedynie sity
elektryczne 1 magnetyczne przy zalozeniu wartoSci elektrycznej 1 magnetyczne]
podatnosci rOwne zero, rOwnanie powyzsze mozna zapisac nast¢pujaco:

XX 1
j=1 =74
W dalszym ciagu, przy eliminacji obydwu zewngtrznych pol, rownanie (2.10)
redukuje si¢ do klasycznego rownania Maxwella-Stefana [7]:

n

> 2y - v)=-Vp, @10
j=11 =

2.4.ROZTWORY ELEKTROLITOW

Dla pola elektrycznego o nat¢zeniu E =-V® (@ — potencjat pola) sita masowa

. o -z, FVO
dziatajaca na sktadnik i jest f;, = Z’T , zatem:
i
n
pifia=®; ) pif i =—CiziFV® (2.12)
j=1
poniewaz ——— = C;, a suma:
i
n n
Y pifia=—FV®Y C;z;=0 (2.13)
j=1 j=1

n
ze wzgledu na warunki elektrycznej neutralno$ci roztworu ZC iZ; = 0, ktora jest
j=1
powszechnie zakladana, za wyjatkiem sasiedztwa naladowanych powierzchni
(elektrod).
Jesli jednak istnieja takie sily jak grawitacja czy sita od$rodkowa, to VP #0
(Rown. 2.6) i r6wnanie GMS dla elektrolitow jest:
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Ny x. x. (T DY
> I vy —v )+ X‘XJ£D1 - JlenT
j=1 2 Dyl oo
1

a dla przypadku izotermicznego, wyrazone przez strumien catkowity N;:

.ZH;C;Z)I, (XjNi —XiNj ):_C%[QVT’P H +(CI)i —a)i)VP+ z,C,F V(I)] (2.15)
J:

Dla roztworow rozcienczonych, X, —1 dla rozpuszczalnika, a x; -0 dla

pozostatych sktadnikéw, oraz w nieobecnosci innych sit masowych procz pola
elektrycznego otrzymujemy

N, =_%(civwﬂi +2,C,F V®)+xN | (2.16)

2.5. DYFUZJA POLIMEROW WYWOLANA GRADIENTEM NAPREZEN

Mimo iz klasyczna termodynamika proceséw nieodwracalnych nie dopuszcza
relacji strumien — sita napedowa pomiedzy strumieniem dyfuzji a naprg¢zeniem
lepkosciowym (zasada Curie), zjawisko to zostato zaobserwowane eksperymentalnie
w roztworach polimerow [16] 1 wyjasnienie tego zjawiska jest zawarte w rozszerzonej
nierownowagowej termodynamice [17], jak 1 w bardziej aktualnej teorii kinetycznej
[3], prezentujacej sformutowanie rownan dyfuz;i.

Aby zilustrowa¢ dyfuzje wywotana gradientem naprg¢zen lepkosciowych
rozpatrzmy przypadek izotermicznej mieszaniny dwusktadnikowej — polimer 1
w rozpuszczalniku 2 w nieobecnosci sit zewngtrznych, jak rowniez gradientu
ci$nienia.

Ilustracja tego przeplywu moze by¢ przepltyw Couette’a w wiskozymetrze plyta-
stozek w warunkach mechanicznej réwnowagi, ale w obecno$ci naprezen
lepkosciowych.

Stad z réwnan (2.69 i 2.64 [1]) strumien dyfuzyjny polimeru w stosunku do
sredniej predkosci molowej jest:

J] :_%(Civ’["la/li —V’Tit) (217)

z ktorej wyraznie wynika sprzezenie pomiedzy dywergencja parcjalnego tensora
naprezen i strumieniem dyfuzyjnym polimeru. W réwnaniu tym rit jest parcjalnym
naprezeniem $cinajacym polimeru. W przypadku mieszaniny idealnej rownanie:
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J, =-2,VC, +%V-‘rf (2.18)

pozwala na wyciagnigcie wniosku, iz niejednolite napr¢zenie S$cinajace bedzie
wywolywac¢ strumien dyfuzyjny, lub w stanie stacjonarnym, gdy strumien dyfuz;ji jest
rowny zero w systemie zamknigtym, gradient koncentracji polimeru (jak np.
w wiskozymetrze rotacyjnym [16]).

Nalezy jednak zaznaczyC, i1z pelne wyjasnienie ilosciowe zjawiska dyfuzji
polimerow indukowanej dywergencja tensora naprg¢zen stanowi nadal cel obecnych
badan. Jest to bowiem problem nie tylko o znaczeniu teoretycznym, ale rowniez
praktycznym w chromatografii i rozdzielaniu biatek i DNA.

2.6. SEDYMENTACJA I WIROWANIE

Rozpatrzmy ogdlny przypadek sedymentacji w obecnosci pol grawitacji 1 sily
odsrodkowej oraz pola elektrycznego [6, 18, 19].

Czlon okre$lajacy naprezenia $cinajace ulega zerowaniu, ze wzgledu na rotacjg
uktadu jako ciala sztywnego [2]. Z rownania (2.71 [1]) wynika, ze sita grawitacji 1 sita
odsrodkowa nie wywotuja dyfuzyjnej segregacji. Jednak sity te powoduja powstanie
gradientu cis$nienia, jak wynika z rownania (2.6) dla mieszaniny, ktéry dla
rozpatrywanego przypadku jest rowny:

VP=pg+pw'r (2.19)

a zatem generuja segregacjg, jako wynik dyfuzji cisnieniowej. W rownaniu bilansu
pedu mieszaniny sity pola elektrycznego znikaja ze wzgledu na elektroneutralnosé¢
uktadu. Stosujac zalezno$¢ (2.19) w rownaniu (2.71 [1]), aby zastapi¢ gradient
ci$nienia zgodnie z rdéwnowaga mechaniczng dla rozpatrywanego przypadku,
otrzymujemy:

n
Z Vis =Vjs

j=1 =7y

= _x,-Ving, —ﬁ Za) | (7, =7, Npg+po?r)+ qu{%_%ﬂ (2.20)
j=1

i J

Jak wynika ze wzoru (2.20), separacja skladnikow mieszaniny w wyniku
wirowania jest spowodowana silnym gradientem ci$nienia wytworzonym przez sitg
odsrodkowa.

2.7. DYFUZJA I REAKCJA CHEMICZNA W POROWATYM ZIARNIE KATALIZATORA

Zatozmy, 1z w ziarnie katalizatora zachodzi R liniowo niezaleznych reakcji
chemicznych okreslonych przez nastgpujace rOwnania stechiometryczne:
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R
D oy A=0 r=12,....Rreakcji, n=12,.. . .n-skladnikéowi  (2.21)
r=I
Bilans masy sktadnika i w ziarnie, wiazacy transport masy na drodze dyfuz;ji
i reakcje chemiczne, przedstawia si¢ nastepujaco:

R
V.Ji=) vt i=12,...n (2.22)

Do rozwiazania powyzszych réwnan konieczna jest znajomo$¢ relacji
uzalezniajacych gesto$¢ strumienia dyfuzyjnego J; oraz szybkosci reakcji r, od
zmiennych stanu, to jest skladu mieszaniny, temperatury 1 ci$nienia.

Proces dyfuzji w plynach mieszanin wielosktadnikowych opisywany jest
zazwyczaj za pomoca jednego z dwoch alternatywnych sformutowan — uogdlnionego
rownania Ficka-Onsagera lub uogolnionego rownania Maxwella-Stefana.

Roéwnanie dyfuzji Ficka-Onsagera jest:

n-1
Ji=-CY D{'d, i=12,...n1 (2.23)

Wspodlczynniki dyfuzji Ficka-Onsagera dla mieszaniny wielosktadnikowej sa
elementami macierzy odwrotnej do [B], ktérej elementy dane sa zalezno$ciami:

n

X 2.24
% kZ o (2.24)
k#i
B. = x. o ji=1.2,...n-1 (2.25)
! 1 2§1n ‘:Z)IJ o

1 zaleza od binarnych wspotczynnikoéw dyfuzji Maxwella-Stefana Qﬁlj :

Podstawienie zalezno$ci (2.23) do (2.22) prowadzi do zbioru réwnan
rozniczkowych w postaci:

R
—V[CZDef ]:Z 0 T, i=1.2,....n-1 (2.26)
r=1
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W porach ziaren wigkszo$ci katalizator6w ma miejsce jedynie dyfuzja stezeniowa
przy braku dyfuzji ci$nieniowej 1 wymuszonej oraz pominigciu  wplywu
lepkosciowych naprezen $cinajacych w plynie na strumien dyfuzji, stad (patrz réwn.
2.73[1))

d :EVT pi; =x;Vina; (2.27)
gdzie a; jest aktywnoscia stezeniowa sktadnika
a;=7; X (2.28)

1

Wprowadzajac zalezno$¢ (2.27) do (2.26) otrzymujemy ogo6lna forme réwnania
dyfuzji i reakcji chemicznej w porach ziarna w sformutowaniu Ficka-Onsagera:

n-1 R
V.[CZD;ijVIHaj}+Zoﬂ r.=0 i=12,..n-1 (2.29)
j=l1 r=1

Réwnanie to dla idealnych mieszanin gazowych oraz przy zalozeniu stabej

zmiennosci C i D;-f redukuje sie do postaci:

n-1 R
CZDgf Vx4 0,5,=0 (2.30)

Dla sferycznej symetrii ziarna otrzymujemy zbior rownan rézniczkowych drugiego
rzedu:

1 d
Y pf VT i=1.2,...n-1 231
z ) YR @3
o warunkach brzegowych:
dla r=R, X; = X
dla j=1.2,....n1 (2.32)
dx ;
dla r=0, —L =0
dr

Rozwiazania zbioru réwnan (2.31) okreslaja profile stezen sktadnikow w ziarnie
X; =X; (r), ktére sa nastgpnie wykorzystywane do obliczania strumieni dyfuzyjnych
J;. Dl-]ef jest efektywnym wspotczynnikiem dyfuzji w porach ziaren katalizatora
okreslonym zaleznoscia:
D¢

DY =— (2.33)
K
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gdzie € to porowatos$¢ ziarna, a x wspotczynnik kretosci porow.

Stosujac sformulowanie réwnan dyfuzji Maxwella-Stefana przy uwzglednieniu
jedynie dyfuzji stezeniowej (Jak w poprzednim przypadku) otrzymujemy dla procesu
1zotermicznego:

n
1 .
ZF(XJJi—XiJJ):—XiVInai i=12,..n (2.34)
j=1 =
wraz z rbwnaniem bilansu masy sktadnika i:

R
V.= vt i=12,...n (2.35)

r=1

Roéwnanie (2.34) moze by¢ przedstawione w postaci:

n
—x;Vina; =» Hy J; (2.36)
j=1

gdzie elementy Hij zdefiniowane sa nastgpujaco:

X
Hj =- c 1?f (2.37)
J]
n
X
H, = k- (2.38)
i1 Dk
k#i
Otrzymujemy zatem nastgpujacy zbidr rownan rozniczkowych:
R
V.= vt ij=12,...n (2.39)
r=I
n
j=1

w ktorych niewiadomymi funkcjami sa strumienie J; i st¢zenia x; .
Dla idealnych mieszanin gazowych roéwnania te przeksztalcaja si¢ do postaci:

R
V.= vt ij=12,...n (2.41)
r=1
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n
Vx,==> H;J, r=12,..R (2.42)
j=1

a dla ziarna o sferycznej symetrii:

1L d (s, <
——\rJ; =) v, r 243
AR .43)
dx; L
i=-N"H.J. 2.44
. ; i (2.44)
o warunkach brzegowych:
dla r=R, X; = Xi i=1,2,....n (2.45)
dla r=0, J; =0

Otrzymujemy zatem zbidr rownan rézniczkowych zwyczajnych pierwszego rzedu,
ktorych rozwiazania okres$laja profile stgzen i strumieni w ziarnie katalizatora.

Reasumujac, w sformutowaniu Ficka-Onsagera proces dyfuzji i reakcji chemiczne;j
w ziarnie katalizatora opisany jest przez uktad (n-1) réwnan roézniczkowych
zwyczajnych drugiego rzgdu, natomiast w sformutowaniach Maxwella-Stefana przez
2n roéwnan rézniczkowych zwyczajnych pierwszego rzedu. Wskazywaloby to na fakt,
iz naklad obliczeniowy rozwiazania ukladu pierwszego jest okoto dwukrotnie
mniejszy niz drugiego.

Nalezy jednak wzia¢ pod uwage, ze metody catkowania rownan rzedu drugiego
transformuja zazwyczaj taki uktad do zbioru rownan rzedu pierwszego. Ponadto, aby

uwzgledni¢ zmienno$¢ macierzy D;f w trakcie calkowania pierwszego ukladu,

konieczne jest wyznaczanie odwrotnosci macierzy B;; na kazdym kroku catkowania.

Nalezy roéwniez podkresli¢, 1z dla wyznaczenia wspotczynnika efektywnosci
ziarna katalizatora musza by¢ obliczone wartosci strumieni sktadnika dyfundujacego
na zewnetrznej powierzchni ziarna katalizatora. Wielkosci te, w przypadku
sformulowania Ficka-Onsagera, obliczane sa w oparciu o uzyskane w wyniku
catkowania rozklady stezen x,(r), natomiast catkowanie réwnan Maxwella-Stefana

prowadzi bezposrednio do warto$ci tych rownan.

Stad wybor sformutowania rdéwnan opisujacych proces dyfuzji 1 reakcji
chemicznych w ziarnie katalizatora zalezy przede wszystkim od rodzaju badanego
systemu, jego warunkow i wlasnosci fizykochemicznych.
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OZNACZENIA - SYMBOLS

— aktywnos¢ sktadnika i
activity of component i

— przyspieszenie skladnika i, m s>
acceleration of component i

— indukcja magnetyczna, kg s°A™!
magnetic induction

— gestos¢ molowa mieszaniny, kmol m>
mixture molar density

— gestos¢ molowa sktadnika i, kmol m>
molar density of component i

— sita napedowa dyfuzji sktadnika i, m™
diffusion driving force of component i

— binarny wspotczynnik dyfuzji Maxwella, m? s™!

Maxwell binary diffusion coefficient

— wielosktadnikowy wspotczynnik dyfuzji, m? s™
multicomponent diffusion coefficient

— wielosktadnikowy termiczny wspotczynnik dyfuzji, kg m™ s™
multicomponent thermal diffusion coefficient

— pole elektryczne, -V®, V m’
electric field

— stata Faradaya, 96485 C mol™
Faraday constant

— sita masowa rodzaju a na jednostke masy sktadnika i, N kg™
body force of type o per unit mass of component i

— przyspieszenie grawitacyjne
gravitational acceleration

— dyfuzyjny strumien molowy sktadnika i w odniesieniu do predkosci sredniej molowe;j,

kmol m™ s™!
diffusive molar flux of species i with respect to molar average velocity
— masa molowa sktadnika i, kg mol™
molar mass of component i
— catkowity strumien sktadnika i, kmol m™ s™
absolute flux of component i
— ci$nienie, N m™
pressure
— cisnienie czastkowe sktadnika i, N m’
partial pressure of component i
— wektor pozycji, m
position vector
— szybko$é reakcji, kmol m™ s™!
reaction rate
— stata gazowa, J kmol™! K!
gas constant
— temperatura, K
temperature
— parcjalna specyficzna objetos¢ sktadnika i, m® kg™

2
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Hi

Pi

Xi

mag

Ai

LJj, k

partial specific volume of component i
— usredniona predkos¢ sktadnika i po rozktadzie predkosci, m s

averaged velocity of component i over the velocity distribution
—udzial molowy

mole fraction
— tadunek sktadnika i

charge number of component i

LITERY GRECKIE — GREEK LETTERS

— wspodlezynnik aktywnosci sktadnika i

activity coefficient of component i
— wspotczynnik lepkosci mieszaniny, Pa s
mixture viscosity coefficient
— parcjalny wspotczynnik lepkos$ci sktadnika i, Pa s
partial viscosity coefficient of component i
— wspoélezynnik kretosci
tortuosity factor
— lepkos¢ dylatacyjna, Pa s
dilatational viscosity
— potencjat chemiczny, J kmol™

chemical potential
— parcjalna gestos¢ masowa sktadnika 7, kg m™

partial mass density of component i
— parcjalny molekularny tensor naprezen $cinajacych sktadnika i, N m™

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

total partial shear stress tensor of component i
— potencjat pola elektrycznego, V'

electric field potential
— udzial objetosciowy sktadnika i

volume fraction of component i

— predkos$é katowa wirowania, radian s
angular velocity of rotation

— udzial masowy sktadnika i

mass fraction of component i
— elektryczna podatno$¢ sktadnika i
electric susceptibility of component i
— magnetyczna podatno$¢ sktadnika i

magnetic susceptibility of component i

INDEKSY DOLNE — SUBSCRIPTS

— sktadnik
component
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ANDRZEJ BURGHARDT

THEORY OF MULTICOMPONENT DIFFUSION IN FLUID SYSTEMS

PART II. APPLICATIONS OF THE CONSTITUTIVE EQUATIONS OF MULTICOMPONENT
DIFFUSION

The constitutive equations of multicomponent diffusion derived in the first part of the study [1]
basing on the mechanical theory of diffusion are applicable to any isotropic fluid mixture, like gases
under low and high pressure, liquids, electrolyte, polymeric solutions and plasma. Therefore in this
second part of the study some examples of application of the theoretical expressions have been presented
with respect to the fluid systems mentioned above.

The body forces normally considered in the momentum balance of a diffusing species are: the
gravitational and centrifugal force and the force exerted by the electric field on a charged particle, which
plays an important role in the spectrometry, plasma dynamics and electrophoresis [4, 5]. The sum of the
body forces is presented by Eq. (2.1). Not all of these forces generate in an explicit way the forced
diffusion (Eq. 2.71 [1]), nevertheless influencing the mixture flow lead to the rise of the pressure gradient
and divergence of the stress tensor, which are components of the diffusion driving force. Similarly, the
forced diffusion can take place only in those cases, when the specific body forces are different. The
derived equations defining the diffusion driving force are very general and not all their terms are
important in many practical situations. Analysis of the order of magnitude of the terms appearing in the
expression defining diffusion (Eq. 2.18 [1]) performed by Whitaker [7] and Bearman [8] indicates that
the effect of the acceleration of the diffusing species a; can be neglected in the majority of practical
diffusion processes, both for gases and liquids, except in the case of rapidly oscillating electric fields [9].
Moreover , because in the case of mechanical equilibrium additional terms can be omitted in Eq. (2.2),
as a result of applying the mixture momentum balance (Eq. 2.25 [1]), leading finally to Eq. (2.3).

Eq. (2.70 [1]) which defines the diffusion driving force is usually used for gases. Grad and Zhdanov
expressed the stress tensor by Eq. (2.48 [1]) and (2.49 [1]), presenting the generalized Maxwell-Stefan
equations in the form (2.7). Further approximations of this equation lead finally to Eq. (2.9) which can be
applied for plasma [4, 5] by taking into account only the electric and magnetic fields Eq. (2.10). In the
electric field of electrolyte solutions the body force E=-V® (@ - field potential) acting on the
component is given by Eq. (2.12). However, if there appear such body forces like gravitation
and centrifugal force, which generate the pressure gradient, the generalized Maxwell-Stefan equation for
electrolyte solutions is given by Eq. (2.14).

Although, the classical thermodynamics of irreversible processes does not permit the relation flux-
driving force between the diffusion flux and the viscous stress tensor (Curie’s postulate) this phenomenon
has been observed experimentally in polymeric solutions [16] and its explanation is now comprised in
new editions of monographs about irreversible thermodynamics [17] as well as in more recent kinetic
theory [3] which present the formulation of diffusion equations.

Exploiting equations (2.69 [1]) and (2.64 [1]) the diffusion flux of polymer with respect to the molar
average velocity is given by Eq. (2.17) which clearly illustrates the coupling between the divergence
of the shear stress tensor and polymer diffusion flux. However, it has to be stressed that full quantitative
explanation of the phenomenon of polymer diffusion induced by the divergence of the shear stress tensor
is still the goal of current research. This phenomenon is important not only from the theoretical point
of view but it has also practical applications in chromatography and separation of proteins. Considering
the general case of sedimentation caused by the gravitational, centrifugal and electric fields [18, 19, 6] it
has been assumed that the term which determines the viscous stress tensor is equal to zero because of the
rotation of the system as a rigid body [2]. But from Eq. (2.71 [1]) it results that the gravitational and
centrifugal forces do not induce diffusion in an explicit way. However, these forces cause the rise of the
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pressure gradient according to Eq. (2.6) of the mixture momentum balance, which for the case considered
is given by (2.19) and so causes separation as a result of pressure diffusion. Introducing Eq. (2.19) into
(2.71 [1]) in order to replace the pressure gradient according to the mechanical equilibrium one obtains
Eq. (2.20). This expression indicates that the separation of mixture components is caused by a strong
pressure gradient generated by the centrifugal force.

The process of diffusion and chemical reaction in a porous catalyst pellet is described by the set
of differential mass balance (2.22).

In order to solve these differential equations one needs the dependences which express the diffusional
mass flux J; and the reaction rate as functions of the state variables i.e. mixture composition, temperature,
and pressure. The process of diffusion and chemical reaction in a porous catalyst pellet is usually
described by the one of the two alternative formulations — the generalized Fick-Onsager equations or the
generalized equations of Maxwell-Stefan. The Fick-Onsager diffusion equation is given by (2.23).

The Fick-Onsanger multicomponent diffusion coefficients are the elements of the reciprocal matrix
[B], the elements of which are given by the relations (2.24, 2.25).

As can be seen from the relations (2.24, 2.25) they depend on the binary Maxwell diffusion
coefficients. Introducing (2.23) into (2.22) leads to a set of differential equations in the form (2.26). In the
pores of the catalyst particle only a concentration diffusion is taking place at the absence of the pressure
and forced diffusion as well as neglecting the effect of the viscous shear stress in the fluid on the
diffusion flux (see Eq. 2.18 [1]). Therefore the driving force for this diffusion is Eq. (2.27).

Introducing Eq. (2.27) into (2.26) the general form of the equations of diffusion and chemical
reaction in a porous catalyst pellet, expressed by the Fick-Onsager formulation, is obtained (2.29).

This equation for ideal gas mixture and the assumption of constant values of C and Dgf is reduced

to the form (2.31), which is valid for the spherical symmetry of the catalyst pellet.
The solution of this set of differential equations determines the concentration profiles in the catalyst

pellet x; = x(r) which are subsequently exploited for the computation of the diffusion fluxes J;.

Diﬁf is the effective diffusion coefficient in the pores of the catalyst pellet given by (2.33), where ¢ is
the porosity of the pellet and « is the tortuosity factor.

Applying the Maxwell-Stefan formulation of the diffusion equations, by taking into account only the
concentration diffusion (like in the previous case) one obtains the relation (2.34) and the mass balance
equations of the components i = 1,2....n (2.35).

Eq. (2.34) can be transformed into the differential equation (2.36) where the elements Hj; are defined
by (2.37 and 2.38).

Finally, one obtains the following set of differential equations (2.39, 2.40).

In this way the set of first order differential equations has been obtained the solution of which
determines the concentration profiles of components x;(r) and the diffusion fluxes Ji(r) in the catalyst
pellet.

Summing up, the process of diffusion and chemical reaction in the catalyst pellet described by the
Fick-Onsager formulation is comprised of (n-1) differential equations of the second order, while in the
Maxwell-Stefan formulation the set contains 2n first order differential equations. So, it could be
concluded that expenditure of computations is twice higher applying the Maxwell-Stefan formulation.
However it has to be taken into account that a set of second order differential equations is usually
integrated by transforming it into a set of first order differential equations. Moreover, the multicomponent
diffusion coefficients Dy must be computed by reversing the matrix [B] at each numerical integration step
as these values are functions of the mixture composition. It has also to be stressed that in order to
determine the effectiveness factor of the catalyst pellet the fluxes of the diffusing species have to be
established at a outer surface of the catalyst pellet. These values in the Fick-Onsager formulation are
calculated basing on the concentration profiles x;(r) obtained in the integration procedure while the
integration of Maxwell-Stefan equations leads directly to these values. Therefore, the choice of the
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appropriate formulation describing the process diffusion and chemical reaction in the catalyst pellet
depends above all on the kind of the system investigated as well as its physicochemical conditions and

properties.
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Accepted: 03.10.2017
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EFEKTYWNE KATALIZATORY FUNKCJONALIZOWANE
PALLADEM DO REAKCIJI SPRZEGANIA SUZUKIEGO

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

Opracowano efektywne, heterogeniczne katalizatory funkcjonalizowane organicznymi kompleksami
palladu do reakcji sprzegania Suzukiego z wykorzystaniem monolitycznych krzemionkowych materiatow
o hierarchicznej strukturze porow oraz mezostrukturalnego nosnika typu SBA-15. Wiasciwosci
materialow zbadano za pomocg SEM, TEM, adsorpcji azotu, FTIR oraz TG. Wysoka aktywnos$¢
katalizatorow zostata potwierdzona w reakcji jodobenzenu z kwasem fenyloboronowym. W procesie
prowadzonym w przeptywowym mikroreaktorze uzyskano konwersje 96% i stwierdzono stabilno$¢
wlasciwosci katalitycznych.

Stowa  kluczowe: reakcja sprzggania Suzukiego, hierarchiczne materialy krzemionkowe,
monolityczny mikroreaktor

Effective heterogeneous catalysts for the Suzuki coupling reaction have been prepared. Catalysts
based on silica monoliths with hierarchical pore structure and SBA-15 modified with palladium organic
complexes. Transmission electron microscopy (TEM), nitrogen physical adsorption, thermogravimetry
(TG) and Fourier transform infrared (FTIR) studies have been used to characterize the materials.
Catalysts exhibited high activity for Suzuki coupling reaction of iodobenzene with phenylboronic acid.
The flow microreactor showed stability of catalytic properties with an average conversion of 96%.

Keywords: Suzuki coupling reaction, hierarchical materials, monolithic microreactor

1. WPROWADZENIE

Reakcja Suzukiego to reakcja tworzenia wigzania wegiel-wegiel, zachodzaca
pomiedzy zwigzkami boroorgnicznymi a halogenkami arylowymi lub winylowymi.
Synteza Suzukiego odgrywa znaczaca role w chemii organicznej, szczegélnie
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w otrzymywaniu polialkenéw, pochodnych styrenu oraz podstawionych
bifenyli [1, 2].

Najczes$ciej homogeniczna reakcja jest katalizowana przez rozpuszczalne
kompleksy palladu [3, 4]. Z uwagi na trudnosci zwigzane z separacjg katalizatora oraz
zanieczyszczeniem produktéw przez pozostatosci metalu badz ligandow, w ostatnich
latach poszukuje si¢ nowych rozwigzan, zmierzajacych do wyeliminowania tych
niedogodno$ci, m.in. poprzez immobilizacj¢ kompleksow palladu na nos$nikach
porowatych, takich jak wegle aktywne [5], zeolity [6], polimerowe mikrokapsutki [7]
oraz mezoporowate krzemionki [8]. Alternatywnie katalizatory heterogeniczne mozna
otrzymaé przez funkcjonalizacje nosénika nanoczastkami Pd’, badz jonami Pd*".
Jednakze, bez zastosowania odpowiednich stabilizujacych ligandow obserwuje si¢
wymywanie i/lub aglomeracje czastek palladu lub zmiane stopnia utlenienia metalu
[9].

W pracy zbadano wplyw struktury krzemionkowych no$nikdw oraz sposobu ich
funkcjonalizacji kompleksami palladu na wlasciwosci katalityczne w reakcji
sprzegania Suzukiego. Katalizatory otrzymano na bazie krzemionkowych monolitow
o hierarchicznej strukturze poréw oraz mezostrukturalnych materiatow typu SBA-15.
Zbadano wiasciwosci fizykochemiczne materialdw oraz wilasciwosci katalityczne
w reakcji sprzegania jodobenzenu z kwasem fenyloboronowym (Schemat 1).
Porownano aktywnos$ci katalizatorow proszkowych o réznych strukturach oraz
mikroreaktora  otrzymanego z  wykorzystaniem  monolitycznego  nos$nika
krzemionkowego.

| B(OH katalizator
* (OH), 80°C

Schemat 1. Reakcja sprzggania Suzukiego jodobenzenu z kwasem fenyloboronowym
Scheme 1. Suzuki reaction of iodobenzene with phenylboronic acid

2. CZESC DOSWIADCZALNA
2.1 SYNTEZA MATERIALOW KRZEMIONKOWYCH

W pracy, jako nosniki zastosowano dwa rodzaje materialow krzemionkowych:
mezostrukturalny materiat typu SBA-15 (S) oraz materiat o hierarchicznej strukturze
porow (M). SBA-15 otrzymano zgodnie z procedurg opisang w publikacji [10].
W skrocie: homogeniczng mieszaning zawierajgcg niejonowy zwiazek powierzchniowo-
czynny Pluronic P123, kwas solny (1,65 M) oraz prekursor krzemionki — tetraetoksysilan
(TEOS) mieszano przez 20 godzin w temperaturze 35°C; nast¢pnie otrzymang zawiesing
poddawano starzeniu przez 24 godziny w temperaturze 80°C, po czym materiat
wydzielano metodg filtracji, suszono w temperaturze pokojowej 1 kalcynowano
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w powietrzu w 550°C. Hierarchiczny materiat M zsyntetyzowano wedlug procedury
przedstawionej w pracy [11]. Glikol polietylenowy (PEG35000) rozpuszczano w 1M
kwasie azotowym, po czym wkraplano TEOS, utrzymujac temperature roztworu ok. 0°C.
Po 30 minutach mieszania dodawano kationowy zwigzek powierzchniowo czynny
(CTAB). Klarownym roztworem wypeliano rurki polipropylenowe, a nastepnie
utrzymywano je w temperaturze 40°C przez 8 dni. Otrzymane monolityczne materialy
poddawano obrobce w 1M roztworze amoniaku przez 9 godzin w temperaturze 90°C, po
czym kolejno przemywano woda destylowang, suszono i kalcynowano w powietrzu
w temperaturze 550°C.

2.2 FUNKCJONALIZACJA MATERIALOW

Katalizatory otrzymywano w trzyetapowym procesie funkcjonalizacji [1],
obejmujacym kolejno: i) zakotwiczenie grup aminowych w nos$niku krzemionkowym,
i) utworzenie na powierzchni krzemionki zasady Schiffta w wyniku kondensacji grup
aminowych z 2-acetylopirydyna, i1) immobilizacje¢ palladu.
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Schemat 2. Otrzymywanie katalizatora Pd w krzemionkowej matrycy [1]
Scheme 2. Preparation of the Pd catalyst in silica matrix [1]

Materiaty przed funkcjonalizacja suszono w temperaturze 200°C, a nast¢pnie
impregnowano roztworem prekursora amin-3-aminopropyltrietoksysilanu (APTES) -
w bezwodnym toluenie, stosujac 1,8 g prekursora na 1 g SiO, lub dodajac do roztworu
wode w ilosci 0,4 ml na 1 g nosnika (probki oznaczone literg W). Funkcjonalizacje
prowadzono w temperaturze 60°C przez 24 godziny, po czym materiat
odfiltrowywano, przemywano bezwodnym etanolem 1 suszono w 50°C.
Zmodyfikowane no$niki dodawano do roztworu 2-acetylopirydyny (1 g na 1 g probki)
w metanolu, mieszano przez 8 godzin w temperaturze 60°C pod chtodnica zwrotna,
saczono, przemywano 1 suszono. Nastepnie na sfunkcjonalizowanym no$niku
immobilizowano pallad metoda impregnacji stosujagc roztwor chlorku palladu
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(nominalna ilo§¢ Pd wynosita 0,05 g na 1 g no$nika). W taki sam sposob
sfunkcjonalizowano monolityczny material w ksztalcie cylindra o wymiarach
5,5x40 mm 1 wykorzystano go jako rdzen mikroreaktora.

2.3 WLASCIWOSCI STRUKTURALNE, FIZYKOCHEMICZNE I KATALITYCZNE

Mezostrukturalne parametry materialow okreslono na podstawie izoterm
adsorpcji/desorpcji  azotu. Probki przed analiza odgazowywano w prozni
w temperaturze 200°C przed 24 godziny. Powierzchnia wlasciwa materiatow zostala
wyznaczona za pomocg standardowej metody BET, a rozktad obj¢tosci porow metoda
BJH. Do obliczenia $rednic poréw wykorzystano desorpcyjng gataz izotermy. Za
pomocg skaningowej oraz transmisyjnej mikroskopii elektronowej wyznaczono
wielkosci  kanatow  przelotowych tworzonych przez polaczone makropory
w materiatach monolitycznych oraz potwierdzono heksagonalng struktur¢ materiatu
SBA-15.

Metoda spektroskopii w podczerwieni potwierdzono wprowadzenie grup
funkcyjnych. Do badan zastosowano technike DRIFT. Prébke wysuszong
w temperaturze 110°C rozcienczano w KBr (5% masowych), po czym 0.1g
mieszaniny umieszczano w komorze aparatu (Nicolet 4700). Pomiar prowadzono
w temperaturze pokojowej w zakresie dlugosci fali 400-4000 cm™.

Rzeczywiste stezenie grup organicznych okreslono metoda termograwimetryczng.
Badania przeprowadzono w przeptywie powietrza (60 cm’min') w zakresie
temperatur 25-800°C, stosujac szybko$¢ grzania 10 K min™.

Aktywno$¢ katalityczng badano w reakcji sprzegania Suzukiego. Stosunek molowy
substratéw: jodobenzen: kwas fenyloboronowy: weglan potasu : etanol : woda wynosit
1:1,5:2:151:54. Reakcj¢  prowadzono w  mikroreaktorze  przeptywowym
w temperaturze 80°C, stosujac natgzenie przeplywu reagentéow 0,03 cm’ min™.
Badania w reaktorze okresowym, prowadzono w tej samej temperaturze. Ilo$¢
katalizatora wynosita 1,6% masowych mieszaniny reakcyjne;j.

3. OMOWIENIE WYNIKOW

[zotermy  niskotemperaturowej  adsorpcji/desorpcji  azotu dla  no$nikdéw
krzemionkowych zamieszczono na rys. 1, a parametry strukturalne zestawiono
w Tabeli 1.

Nosnik monolityczny (M) charakteryzowat si¢ powierzchnig wtasciwg wynoszaca
ok. 300 m*g" oraz bimodalnym rozktadem mezoporéw. Uzyskanie takiej struktury
jest wynikiem zastosowania zwigzku powierzchniowo czynnego jako szablonu
mezoporow o S$rednicy 2,5 nm, oraz obrobki hydrotermalne; w $rodowisku
zasadowym.
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Rys. 1. Izotermy niskotemperaturowej adsorpcji i desorpcji azotu oraz rozktady wielkosci poréw dla
probki materiatu hierarchicznego (M) oraz SBA-15 (S)
Fig. 1. Low-temperature nitrogen adsorption/desorption isotherms and pore size distributions for
hierarchical (M) and SBA-15 (S) materials

Podczas obrobki w roztworze amoniaku nastgpuje przeorganizowanie struktury
krzemionki wskutek rozpuszczania i ponownego strgcania oraz zjawiska nazywanego
dojrzewaniem Ostwalda, co prowadzi do utworzenia duzych teksturalnych mezoporow
o $redniej $rednicy ok. 20 nm.

SBA-15 jest typowym mezostrukturalnym materiatem o uporzadkowane;,
heksagonalnej strukturze porow (rys. 2a). Charakteryzuje si¢ znaczaco wigkszg
powierzchnig wiasciwg niz nosnik M oraz waskim zakresem wielkoSci poroéw
o $rednicach ok. 6 nm.

Tabela 1. Wlasciwosci materiatow
Table 1. Properties of the materials

Prébka SBET [m2 ’ g_l] Vmezo [cm3 ’ g_ 1] dmezo [nm] Dmacro [lvlm]
M 292 1,10 2,5/20 30-50
S 660 0,77 6 brak

Material monolityczny wyrdzniata obecnos$¢ potaczonych makropordéw o srednicy
30-50 mm (rys. 2b). Srednica makropordw jest kontrolowana przez rozmiar czasteczki
zastosowanego polimeru, jego st¢zenie 1 ilos¢ kwasu. W krzemionkowym szkielecie
dobrze widoczne sa elementy struktury (mostki) ordznej  grubosci,
w zakresie od kilku do kilkudziesigciu mikrometréw.
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Rys. 2. Obrazy : (A) TEM materialu SBA-15, (B) SEM materiatu hierarchicznego
Fig. 2. (A) TEM image of SBA-15, (B) SEM image of hierarchical material
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Rys. 3. Widma w podczerwieni probek: SBA-15 (S) oraz po jej modyfikacji aminami (SW-a),
2-acetylopirydyng (SW-a-p) i chlorkiem palladu (SW-a-p-Pd)
Fig. 3. Infrared spectra of the samples: SBA-15 (S), and after modification with amines (SW-a),
2-acetylpyridine (SW-a-p), and palladium chloride (SW-a-p-Pd)

Metoda spektroskopii  w podczerwieni potwierdzono wprowadzenie grup
funkcyjnych. Widma probki SBA-15 przed 1 po modyfikacji zaprezentowano na
rys. 3. Na widmie otrzymanym dla probki niesfunkcjonalizowanej obserwowano piki
charakterystyczne dla materialdéw krzemionkowych przy liczbach falowych: 960,
1000-1250 oraz 3745 cm™ odpowiadajace kolejno drganiom wiazan Si-OH, Si-O-Si
oraz izolowanych Si-OH. Wprowadzenie amin skutkowato zmniejszeniem piku
charakterystycznego dla izolowanych hydroksyli (3745 cm™). Na widmie probki po
modyfikacji APTES (SW-a) mozna zaobserwowac piki odpowiadajace drganiom
wiagzah C-H i N-H w regioniec 31002800 cm™' oraz 1650-1500 cm'.
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O wprowadzeniu 2-acetylopirydyny $wiadczy szerokie pasmo w zakresie
1753-1593 cm™” powstale w wyniku nakladania si¢ pasm drgan wiazan O-H
z nowopowstaltym pasmem ulokowanym przy 1654 cm’. Pik ten jest przypisany
drganiom rozciagajacym grupy C=N, pochodzacym od zasady Schiffa, otrzymane;j
w reakcji kondensacji pomiedzy grupg aminopropylowa przylaczong do nos$nika
krzemionkowego 1 grupg karbonylowg 2-acetylopirydyny. Na widmie SW-a-p-Pd pik
pochodzacy od drgan C=N jest przesuni¢ty w kierunku mniejszych liczb falowych
(1645 cm™), co $wiadczy o utworzeniu kompleksu palladu. Analogiczne zmiany
zaobserwowano dla wszystkich probek.
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Rys. 4. Widmo w podczerwieni probek M i S po funkcjonalizacji aminami
Fig. 4. Infrared spectra of M and S samples after amine functionalization

Widma wszystkich probek sfunkcjonalizowanych grupami aminopropylowymi
przedstawiono na rys. 4. Wielko$¢ pikow charakterystycznych dla wigzan N-H
w obszarze 1650-1500 cm™ jest zwiazana ze stezeniem amin w materiale. W probce,
w ktérej nie zastosowano dodatku wody obserwuje si¢ pasma o mniejsze]
intensywnosci, co sugeruje przytaczenie mniejszej ilosci grup funkcyjnych.

Rzeczywiste stgzenie amin w probkach zostalo wyznaczone metodg
termograwimetryczng. Krzywe TG zaprezentowano na rys. 5. Ubytek masy
obserwowany w temperaturze ponizej 120°C byl zwigzany z odparowaniem
pozostatosci rozpuszczalnika 1 zaadsorbowanej wody. W probce M-a, otrzymanej bez
dodawania wody podczas wprowadzania grup aminowych, ubytek ten jest wyraznie
mniejszy niz w pozostalych. Rozklad grup organicznych nastgpowal dwuetapowo,
w zakresie temperatur 250-600°C. Ich stezenia, wyznaczone na podstawie krzywych
TG, w probach M-a, MW-a SW-a, wynosity odpowiednio: 1,2; 2,4 oraz 3,2 mmol-g".
Woda dodana podczas funkcjonalizacji grupami aminopropylowymi powoduje
hydrolize grup etoksylowych prekursora amin, co utatwia kondensacj¢ z grupami
hydroksylowymi no$nika krzemionkowego 1 umozliwia zwigzanie wigkszej ilosci
prekursora. Ponadto, wigksza powierzchnia wilasciwa materiatu SBA-15, a tym
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samym wigksze stgzenie izolowanych hydroksyli na jednostk¢ masy sprzyjato
zwigzaniu wigkszej liczby molekut prekursora grup aminowych.
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Rys. 5. Krzywe TG materiatow sfunkcjonalizowanych aminami

Fig. 5. TG curves of amine functionalized materials
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Rys. 6. Krzywe TG materialu SBA-15 modyfikowanego aminami (SW-a),
2-acetylopirydyng (SW-a-p) oraz chlorkiem palladu (SW-a-p-Pd)
Fig. 6. TG curves of the SBA-15 material after functionalization with amine (SW-a),
2-acetylpyridine (SW-a-p), and palladium chloride (SW-a-p-Pd)

Kompleks z palladem rozktadat si¢ w temperaturze o okoto 50°C nizszej niz
no$nik funkcjonalizowany zasada Schiffa (rys. 6).

Aktywnos$¢ katalityczng zbadano w reakcji sprzegania jodobenzenu z kwasem
boronowym. Na rys.7 zaprezentowano wyniki eksperymentéw przeprowadzonych
w obecno$ci otrzymanych katalizatorow proszkowych (A) oraz w mikroreaktorze
przeptywowym (B). W procesie prowadzonym w reaktorze okresowym najwigksza
szybkos¢ reakcji obserwowano w obecno$ci katalizatora M-a-p-Pd; konwersje 100%
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uzyskano po czasie ok. 100 minut. Katalizator otrzymany na nos$niku o tej samej
strukturze, ale sfunkcjonalizowany grupami aminowymi w obecnos$ci wody
(MW-a-p-Pd) wykazywat mniejszg aktywno$¢, wynikajaca z mniejszej dostepnosci
powierzchni katalizatora, spowodowanej wigkszym zageszczeniem organicznych grup
w porach materiatu. Zalezno$¢ ta jest wyraznie widoczna w reakcji, w ktorej
wykorzystano katalizator na nosniku SBA-15, charakteryzujgcy si¢ mniejszymi
porami. Konwersja uzyskana po 360 min wynosita zaledwie 50%.
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Rys. 7. Zalezno$¢ konwersji od czasu w reaktorach okresowych (A) oraz w mikroreaktorze M-a-p-Pd (B)
Fig. 7. Conversion vs. time in the batch reactors (A) and monolithic microreactor M-a-p-Pd (B)

Badania katalityczne przeprowadzono w mikroreaktorze, w ktoérym rdzen aktywny
stanowil monolit o wymiarach 5,5%x40 mm, sfunkcjonalizowany identycznie jak
probka M-a-p-Pd. Badania prowadzono przez dwa dni, po 5 godzin. Srednia
konwersja uzyskana w mikroreaktorze wyniosta 96% 1 byla poréwnywalna z tg
osiagnigta w reaktorze zbiornikowym. Mikroreaktor pracowat stabilnie przez 600 min
prowadzenia procesu.

4. PODSUMOWANIE

e Otrzymano wysoko aktywne heterogeniczne katalizatory metoda przylaczenia
kompleksow palladu do krzemionkowych no$nikow o réznych strukturach.

e Stezenie grup organicznych w probkach zalezato od powierzchni wtasciwej
no$nika oraz sposobu funkcjonalizacji prekursorem amin.
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e Katalizator funkcjonalizowany aminami bez dodatku wody wykazal wigksza
aktywnos$¢ w reakcji sprzegania Suzukiego, niz jego odpowiednik otrzymany
z uzyciem wody.

e Reakcje z powodzeniem przeprowadzono w mikroreaktorze przeptywowym.

e Konwersja uzyskana w mikroreaktorze byta zblizona do tej uzyskanej
w reaktorze okresowym.

e Aktywnos$¢ katalizatora podczas eksperymentu w mikroreaktorze nie zmienita
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EFFECTIVE PALLADIUM-FUNCTIONALIZED CATALYSTS FOR SUZUKI COUPLING
REACTION

The Suzuki coupling reaction is the formation of carbon-carbon bond between the organoboron
compounds and aryl or vinyl halides. Suzuki synthesis plays a significant role in organic chemistry,
especially in the production of polyalkenes, styrene derivatives and substituted biphenyls. Typically, the
reaction is catalyzed by soluble palladium complexes. The main drawbacks of homogenous catalysts
include costly catalyst separation from the reaction media and contamination of products by metal of
ligand residues. In recent years, efforts have been made to eliminate these drawbacks by immobilizing
palladium complexes on porous supports such as activated carbons, polymer microcapsules or molecular
sieves.

In the present paper, we report the preparation of heterogeneous catalysts based on silica monoliths
with hierarchical pore structure and mesoporous material of SBA-15 structure modified with organic
groups and palladium chloride. Physicochemical properties of synthesized materials were investigated.
The catalysts were tested for their activity in Suzuki reaction of iodobenzene with phenylboronic acid.
The activity of powder catalysts with different structures was compared in batch reactor. SBA-15 (S)
mesostructured silica material was prepared according to [10]. Monoliths (M) with hierarchical pore
structure were synthesized following the procedure described in [11]. Both carriers were functionalized
with 3-aminopropyltriethoxysilane (ATPES) followed by the grafting with 2-acetylpyridine. The
functionalization with APTES was carried out with or without water in an amount of 0.4 ml per 1 g of the
carrier. The catalysts were prepared by impregnating carriers with palladium chloride (0.05 g/1 g carrier).
The low temperature nitrogen adsorption was applied to determine textural properties of synthesized
materials. Incorporation of functional groups was confirmed by FT-IR analysis. DRIFT technique has
been used for spectral analysis. The amount of organic groups was determined by thermogravimetric
(TG) method. The macroporous network of silica monoliths skeleton was investigated by scanning
electron microscopy, and transmission electron microscopy techniques confirm the hexagonal structure of
SBA-15 material.

Monolithic carrier featured bimodal mesopore structure (small mesopores with diameters of 2.5
nm and larger ones with diameters of 20 nm) and interconnected macropores with diameters in the range
of 30-50 um. Monoliths exhibited high surface area of about 300 m*/g and mesopore volume of 1.10
cm’/g. SBA-15 material was characterized by specific surface area of 660 m*/g, a hexagonal array of
pores with diameter of 6 nm and pore volume of 0.77 cm®/g. Analysis of TG curves showed that the
addition of water during functionalization, increasing the hydrolysis rate of the APTES precursor resulted
in more functional groups attached to the carriers.

Catalytic experiments were performed for the molar ratio of substrates: iodobenzene: phenylboronic
acid: potassium carbonate: ethanol: water 1:1.5:2:151:54, respectively. The reaction was carried out in a
flow microreactor at 80°C, using a flow rate of 0.03 cm® min™'. The tests in the batch reactor were carried
out at the same temperature. The highest conversion (100%), both in a flow microreactor and the batch
reactor, was obtained for a material (M-a-p-Pd) with a hierarchical structure in which water was not
added during functionalization with amines. The lower activity of the catalyst of the same structure with
added water (MW-a-p-Pd) can be attributed to the fact that the catalyst surface is less available due to the
greater density of organic groups in the pores of the material. This relationship is clearly evident in the
reaction with a SBA catalyst (SW-a-p-Pd) characterized by smaller pores. The conversion after 360 min
was only 50%. The performance of palladium functionalized silica monolith was tested in a flow
microreactor in which the active core was a monolith synthesized identically to M-a-p-Pd sample.
Experiment was performed for two days, 5 hours a day. The flow microreactor showed catalytic stability
with an average conversion of 96%, comparable to that achieved in the batch reactor.
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In conclusion, an effective heterogeneous palladium catalyst for Suzuki coupling reaction was
prepared. The amine modified catalyst without water added during functionalization showed higher
activity in Suzuki coupling reaction than that obtained without water addition. The effectiveness of silica
monolithic flow microreactor in Suzuki reaction has been demonstrated.
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AGNIESZKA GASZCZAK, RAFAL SARZYNSKI, HANNA KOLARCZYK, GRAZYNA
BARTELMUS

METODY INTENSYFIKACJI PROCESOW
BIOOCZYSZCZANIA POWIETRZA PROWADZONYCH
W BIOREAKTORACH STRUZKOWYCH

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

W pracy dokonano przegladu najnowszych danych literaturowych dotyczacych zagadnien
zwigzanych z procesami biodegradacji lotnych zwigzkow organicznych prowadzonych w bioreaktorach
ze stalym zlozem. Wskazano parametry majace wpltyw na przebieg tych procesow i decydujace
o efektywnej i stabilnej pracy instalacji. Przedstawiono rozwigzania technologiczne stuzace poprawie
sprawnosci eliminacji zanieczyszczen, szczegélnie w odniesieniu do substancji hydrofobowych
zanieczyszczajacych powietrze.

Stowa kluczowe: bioreaktor struzkowy, LZO, oczyszczanie powietrza

The review of the latest literature data related to the biodegradation of volatile organic compounds
and the removal of odors in trickle-bed bioreactors were performed. The basic parameters that affect the
course of the process and determine the effective and stable operation of the installation were pointed out.
Technological solutions to improve the efficiency of the bio-purification process, especially in relation to
the hydrophobic substances polluting the air, were presented.

Keywords: trickle-bed bioreactor, VOCs, air purification

1. WPROWADZENIE

We wspodtczesnym $wiecie jednym z powazniejszych probleméw ekologicznych
jest zanieczyszczenie powietrza. Do atmosfery najczesSciej wprowadzane sa pyly,
tlenki azotu, tlenki siarki, tlenki wegla, amoniak i niemetanowe lotne zwigzki
organiczne (LZO) [1]. Ponadto, w wyniku reakcji fotochemicznych i chemicznych
tlenkow azotu 1 lotnych weglowodorow powstaja kolejne, silnie draznigce btony
Sluzowe 1 reaktywne zwigzki, takie jak ozon czy azotan peroksyacetylowy (ang.
peroxyacetyl nitrate, PAN) [2,3].
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Latwos$¢ rozprzestrzeniania si¢ oraz toksyczne 1 mutagenne wtasciwosci znacznej
grupy LZO powoduja, ze zwigzki te musza by¢ usuwane z gazéw odlotowych
instalacji przemystowych, a takze z powietrza opuszczajacego systemy wentylacyjne.
Dokonujac wyboru najlepszej technologii oczyszczania powietrza nalezy wzia¢ pod
uwage wielko$¢ strumienia oczyszczanego powietrza, sktad 1 stezenie zanieczyszczen,
a takze ucigzliwo$¢ (odory) i1 stopien zagrozenia srodowiska zwigzany z obecnos$cia
danego zanieczyszczenia. Dost¢gpne metody oczyszczania gazéw mozna podzieli¢ na
regeneracyjne czyli takie, ktore umozliwiaja odzyskanie emitowanych zwigzkéw
(separacja membranowa, kondensacja, adsorpcja, absorpcja) lub destrukcyjne
(biologiczny rozktad zanieczyszczen, spalanie termiczne lub katalityczne). Niektore
z wymienionych technik stosowane sg jako indywidualne operacje koncowe, inne za$
jako oczyszczanie wstepne lub ostateczne doczyszczanie.

Ze srodowiskowego 1ekonomicznego punktu widzenia tanig 1 przyjazng
srodowisku alternatywa dla metod fizykochemicznych jest biooczyszczanie. Szacuje
sig, ze ok.10% wszystkich emisji gazowych (duze strumienie gazéw odlotowych,
zawierajace zwigzki organiczne o stosunkowo matym stezeniu, do 10 g-m™) mozliwe
jest do oczyszczenia metodami biologicznymi.

Istota kazdego rozwigzania wykorzystujacego metody biologiczne jest reakcja
mikrobiologiczna, w przebiegu ktorej zanieczyszczenie, wykorzystywane jako zrodta
wegla 1 energii, ulega przemianie do ditlenku wegla 1 wody.

W technologiach oczyszczania gazdéw stosowane sa dwa podstawowe typy
reaktorow ze statym ztozem: biofiltry (ang. biofilters, BFs) i1 bioreaktory struzkowe
(ang. trickle-bed bioreactors, TBBs, biotrickling filters, BTFs).

Wypehieniem biofiltra sg naturalne substancje organiczne, takie jak torf, kompost
czy kora, na ktéorych rozwija si¢ mikroflora, rozkladajagca zanieczyszczenie
wprowadzane z powietrzem. Kluczowe problemy wystgpujace podczas eksploatacji
biofiltrow to trudnosci z utrzymaniem wtasciwego pH i wilgotnosci ztoza (szczegolnie
wowczas, gdy w wyniku reakcji biodegradacji zanieczyszczenia powstaja kwasne
metabolity) oraz zmiany struktury wypelnienia, powodujace wzrost oporéw
przeptywu gazu przez wypelnienie.

W bioreaktorze struzkowym ztoze wykonane jest z inertnych materialéw (pianka
poliuretanowa, ceramika, polipropylen), na powierzchni ktérego unieruchamiane sa
wyselekcjonowane szczepy bakterii lub grzybow, ktore mozna pozyska¢ z jednej
z wielu kolekcji [4] lub wyizolowa¢ z probek srodowiskowych 1 zaadaptowac do
biodegradacji wybranego zanieczyszczenia [5,6]. Bardzo czgsto jako inokulum dla
tego typu reaktora wykorzystywany jest tez osad czynny [7,8]. Tworzacy si¢ biofilm
jest strukturg podobng do struktury statego, porowatego katalizatora i sklada sie¢
z klasterow  komoérek  otoczonych  zewnatrzkomoérkowymi  polimerami  (ang.
Extracellular Polimeric Substances, EPS) (egzopolisacharydu). EPS petnig funkcje
ochronng - zapobiegaja wysuszeniu komorek 1 agresywnemu dziataniu czynnikow
dezynfekujacych, ale rownoczesnie stanowig przeszkode przestrzenng na drodze
dyfuzji reagenta.
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Jak wykazaly do$wiadczenia, w poréwnaniu z konwencjonalnymi biofiltrami,
bioreaktory struzkowe daja wyzsza efektywno$¢ oczyszczania powietrza, wymagaja
nizszego zuzycia energii 1 mniejszej powierzchni pod zabudoweg. Na rysunku 1
przedstawiono schemat instalacji, ktorej glownym elementem jest bioreaktor
struzkowy.

Istotng réznicg w pordwnaniu z biofiltrami jest obecnos¢ w uktadzie TBB fazy
ciektej. Ciecz zraszajaca ztoze (roztwor soli mineralnych i mikroelementéw) zapewnia
staty doplyw sktadnikow odzywczych, umozliwia usuwanie z uktadu szkodliwych
produktéw biodegradacji i zawiesiny biomasy, a zawieszone w niej mikroorganizmy
odnawiaja w sposob ciaggly aktywng powierzchni¢ biofilmu [9,10,11,12]. W zwiazku
z tym natezenie przeptywu cieczy jest kluczowym parametrem operacyjnym TBB.
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Rys. 1. Schemat instalacji bioreaktora struzkowego (BTB — bioreaktor struzkowy; RT—zbiornik cieczy; A,
B, N — zbiorniki z kwasem, zasadg i solami mineralnymi; VOC — zbiornik LZO)
Fig. 1. Schematic diagram of the trickle-bed bioreactor system (BTB — trickle-bed bioreactor, RT—
water tank, A, B, N — acid, base and mineral salts reservoirs, VOC — volatile organic compound reservoir

W biofiltrze celem zraszania (ok 0,001 m’-h™ lub okresowo np. co godzing przez
10 minut [13]) jest utrzymanie odpowiedniej wilgotnosci ztoza, podczas gdy
w bioreaktorze struzkowym zanieczyszczenie najpierw musi by¢ zaabsorbowane
w cyrkulujacej cieczy ( V.= 0,01 do 10 m*h™) [14], a dopiero potem zachodzi
reakcja jego mikrobiologicznego rozkladu w Dbiofilmie, co przedstawiono
schematycznie na rys.2. Stad tak istotnym parametrem jest wielko$¢ strumienia cieczy
[15,16]. Dobranie takiego natezenia przeptywu cyrkulujace; w uktadzie fazy ciekle;,
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aby zapewnione byto catkowite zroszenie zloza jest warunkiem koniecznym dla
uzyskania wysokiej wydajnosci procesu.

faza pazowa faza ciekla biofilm zloze

l i lwl

Rys. 2. Schemat transportu sktadnika w bioreaktorze struzkowym
Fig. 2. Mass transfer diagram in the trickle-bed bioreactor

J

Lopez 1 wsp. [17] wskazali natezenie przeptywu fazy ciektej jako zmienng majaca
znaczacy wplyw na wydajno$¢ procesu odsiarczania powietrza w bioreaktorze
struzkowym. Przeprowadzajac szereg eksperymentow (takze abiotycznych), w czasie
ktorych predko$é przeplywu cieczy zmieniano w granicach 4,4 do 18,9 m-h’,
uzyskali wzrost wydajnosci procesu o 10%. Nalezy jednak pamigtac, ze zbyt silny
strumien cieczy moze wyptuka¢ mikroflore z wypetnienia, stworzy¢ bariere dla
transportu masy substratu do biofilmu, a nawet wygenerowa¢ warunki beztlenowe
w biofilmie. W pracy [4] opisano eksperyment, w ktorym ztoze bylo zraszane
strumieniem cieczy w ilosci V' = 1,2 I'h” tylko przez godzine w ciggu doby, a po
dwoch tygodniach taki sam strumien utrzymano przez kilka godzin ( t, = 90 s,
stezenie toluenu w gazie Cg0 = 3,8 lub 8 g'm™). Dla niZszego stezenia toluenu w
powietrzu nie zaobserwowano istotnego wpltywu zraszania na RE, jednak dla
wyzszego z badanych stezen, obserwowano systematyczny spadek wartosci RE.
Niestety, eksperyment trwat tylko 2 godziny (po 2 godzinach uzyskano RE nizsze
011%) 1 mozna przypuszczat, ze po tak znacznym wzroScie stgzenia
zanieczyszczenia w powietrzu uktad w ciggu 2 godzin nie osiggnat stanu ustalonego.

Nalezy ponadto zwrdci¢ uwage, ze w literaturze spotka¢ mozna szereg prac,
w ktorych uzycie terminu ,,struzkowy” w stosunku do opisywanego bioreaktora budzi
wiele watpliwo$ci. Zgodnie z definicja bioreaktora struzkowego, opisywane aparaty
wypelnione sg materialem inertnym 1 zaszczepione wyselekcjonowang mikroflora,
jednak natgzenie przeptywu fazy cieklej albo utrzymywane jest na bardzo niskim
poziomie (w granicach 0,001 do 0,01m™>h™ [18,19]), nie zapewniajacym efektywnego
zmoczenia wypelnienia, albo przeptyw cieczy uruchamiany jest tylko okresowo, np.
3 I'min” przez 15 minut co 2 godziny [20]; 1 I'min”" przez 10 minut co 6 godzin [7];
2,7 m’-h™" przez 10 minut co godzing [13]. Jak wczesniej wspomniano takie wartosci
V" stosowane sa w klasycznych biofiltrach. W zwiazku z powyzszym, testowane
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w naszym zespole bioreaktory, w ktorych utrzymywany jest staly przeplyw cieczy
zraszajacej ztoze, w ilosci zapewniajacej pelne zmoczenie wypeknienia, przez analogi¢
do tego typu reaktorow chemicznych (ang. trickle-bed reactor, TBR), okreslane sa
mianem bioreaktoréw struzkowych (ang. trickle-bed bioreactor, TBB).

Jednym z najistotniejszych etapéw badan prowadzonych z uzyciem TBB jest
immobilizacja mikroorganizmoéw na powierzchni wypetnienia. W literaturze znalez¢
mozna rozne strategie przygotowania uktadu do zasadniczych badan. Znaczne
skrocenie czasu potrzebnego na zbudowanie aktywnego i1 wydajnego ztoza mozliwe
jest na przyktad dzigki wczes$niejszej adaptacji szczepéw do wzrostu w obecnosci
usuwanego zanieczyszczenia [9]. Na przykladzie biodegradacji styrenu mozna
stwierdzi¢, ze w okresie rozruchu instalacji nalezy stosowac dtugie czasy przebywania
gazu w ztozu 1 niskie st¢zenia styrenu w gazie doprowadzanym do reaktora (Cg0 <0,25
g'm”) [20,21,22], co pozwala osiagna¢ w stosunkowo krotkim czasie (~30 dni)
wysoka skuteczno$¢ eliminacji zanieczyszczenia (ang. removal efficiency, RE). Sun
1 wsp. [23] oraz Zamir i wsp.[18] stosowali w trakcie immobilizacji mikroorganizmow
na wypetnieniu wyzsze stezenia styrenu (Cg0>0,7 g'm”), wynikiem czego byto
wydtuzenie fazy rozruchu instalacji do 90 dni. W pracy [23] porOwnano czasy
rozruchu identycznych bioreaktoréw do oczyszczania powietrza ze styrenu, przy czym
do jednego z reaktorow wprowadzano powietrze zanieczyszczone tylko styrenem,
a do drugiego poczatkowo wprowadzano z powietrzem toluen, nastepnie mieszaning
toluenu 1 styrenu, a pdzniej sam styren. W ten sposob, indukujac odpowiednie enzymy
za pomocg tatwo rozktadanego przez mikroorganizmy zrodta wegla, zredukowano
czas rozruchu instalacji z 90 do 48 dni.

W zaleznosci od obcigzenia zloza zanieczyszczeniem (ang. pollutant load, PL),
obliczanego z zaleznosci:

0
PL =%
Tg
skuteczno$¢ bioreaktora oceniona jest na podstawie nastgpujacych wskaznikow:
- wydajno$¢ usuwania zanieczyszczenia (ang. elimination capacity, EC):

EC =%
Tg
- sprawnos$¢ procesu (ang. removal efficiency, RE):
0_rH
RE = <£=°9.. 100%
Cg
.. _ Va
gdzie: Ty = 7

to czas przebywania gazu w reaktorze, V; to objetos¢ zloza, V*g to objetosciowe
natgzenie przeptywu fazy gazowe;.
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2. CZYNNIKI WPLYWAJACE NA PRZEBIEG PROCESU
BIODEGRADACIJI w TBB

W ostatnich latach wiele badan poswigcono rozwojowi metod biologicznego
oczyszczania gazOw. Czynniki majace wplyw na przebieg tego procesu oraz
wydajnos¢ bioreaktora podzieli¢ mozna na 2 grupy:

e czynniki bezposrednio zwigzane z  aktywno$cig mikroorganizméw
(dostgpno$¢ sktadnikow odzywczych i tlenu, temperatura, odczyn pH,
obecnos¢  substancji  hamujgacych  aktywno$¢  mikroorganizmow).
Zagadnienia te zostaly omoOwione szczegblowo we wczesniejszych
opracowaniach [24,25],

e parametry pracy bioreaktora (czas przebywania gazu w zlozu (natezenie
przeptywu gazu), wielko$¢ strumienia cieczy zraszajacej wypetnienie,
obcigzenie zloza zanieczyszczeniem, kierunki przeptywu faz, okresy
przeciazenia ztoza substratem, okresy braku substratu, okresy przestoju).

2.1 CZAS PRZEBYWANIA

Istotnym parametrem pracy reaktora jest czas przebywania gazu w ztozu, ktory jest
silnie powigzany z kosztami budowy 1 eksploatacji instalacji. Jego skrocenie oznacza
bowiem zwigkszenie objetosci oczyszczanego gazu lub zminimalizowanie wielko$ci
aparatu. W zaleznos$ci od rodzaju zanieczyszczenia usuwanego z powietrza oraz
obcigzenia ztoza zanieczyszczeniem stosowane s3 w eksperymentach rdzne warto$ci
1, — od kilku sekund (dla procesu usuwania toluenu — 5 s[26], 7 s —[27], 10 s dla
biodegradacji trietyloaminy [28]) do 120s (biodegradacja styrenu [18]) a nawet 400 s
(biodegradacja akrylanu metylu [7]).

Dobor whasciwego czasu przebywania wymaga wstepnych badan laboratoryjnych,
gdyz jest to parametr $ciSle zwigzany rowniez z aktywno$cig zastosowanych
mikroorganizmow. W tabeli 1 przedstawiono, dla przyktadu, zaczerpnigte z literatury
wyniki badan procesu oczyszczania powietrza ze styrenu.

Jak wida¢ z przedstawionego porownania, oprocz czasu przebywania gazu w ztozu
1 obcigzenia ztoza zanieczyszczeniem, ktore stanowig wstepne kryterium doboru
parametrow operacyjnych reaktora, aktywnos$¢ mikroflory jest réwniez parametrem
decydujagcym o efektywno$ci procesu. Potwierdzily to rowniez wyniki wlasnych
badan procesu usuwania styrenu z powietrza za pomoca szczepu Pseudomonas sp.
E-93 486, ktore na rysunku 3 porownano z wynikami badan innych autoréw. Jak
mozna zauwazy¢, dla obcigzenia zloza styrenem, przekraczajacego 40 g-m’h’
wartosci EC otrzymane przez Zamira 1 wsp. [18] dla t, = 60s 1 Runye 1 wsp. [29] dla
1, = 70 s sa porownywalne z rezultatami naszych badaf, otrzymanymi dla t, = 41 s.
Jest to potwierdzenie wysokiej aktywnosci stosowanego w badaniach szczepu
Pseudomonas sp. E-93 486, ktéry moze by¢ rekomendowany jako materiat
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biologiczny ~w przemystowych procesach usuwania styrenu z powietrza,
prowadzonych w TBB.

Tabela 1. Parametry pracy bioreaktorow struzkowych (usuwanie styrenu z powietrza)
Table 1. The operational parameters of BTF (elimination of styrene from air)

T, C, PL EC RE
mikroorganizmy 3 T T literatura
S gm gm~h" | gm™h %
30 23,88 22,2 92
Osad czynny 20 0,199 35,82 <249 66 [22]
15 47,76 18,4 41
70 113,14 60 60
Pseudomonas 40 2.2 198 89 34 [29]
putida
30 264 89 33
60 90 62,3 70
Osad czynny 30 1,5 180 92,5 52 [21]
15 360 144 40
Osad czynny 60 0,46 27,6 24 93,2 [30]
120
100 O [B1]t, =60s
A [30] T, =60s - mocznik
80 1
A [30] t, = 60s- azotan potasu
::: © [13]1, =60s
‘B 60
on ® [29]7, =70s
o
= + [18] 1, =60s
40
X' badania wlasne - T, = 62s
20 # badania wlasne - T, =41s
—RE 100 %
0 T T T T T 1
0 20 40 60 80 100 120

PL,gm>h"

Rys. 3. Porownanie warto$ci EC w zalezno$ci od obcigzenia zloza zanieczyszczeniem (PL) otrzymanych
W niniejszej pracy z wynikami innych autorow
Fig. 3. The comparison of (EC) values vs (PL) obtained in this study with the results of other authors



52 A. GASzCzAK 1 1nni

2.2 KIERUNEK PRZEPLYWU FAZ

Bioreaktory struzkowe pracowa¢ moga zaré6wno przy wspolpradowym, jak
1 przeciwpradowym przeptywie gazu i cieczy. Wigkszo$¢ publikacji przegladowych
podaje, iz kierunek przeptywu gazu w stosunku do cieczy nie ma istotnego wptywu na
efektywnos$¢ instalacji mikrobiologicznego oczyszczania gazow [14], [16]. Znaleziono
tylko dwie publikacje, w ktorych porownano wyniki uzyskane przy wspolpradowym
i przeciwpradowym przeplywie faz. Lopez 1 wsp. [17] badajac proces usuwania
organicznych zwigzkoéw siarki  z powietrza stwierdzili, ze w prowadzac proces
w obojetnym Srodowisku lepsze efekty odsiarczania gazu uzyskano w aparacie
pracujacym we wspolpradzie, natomiast w procesie prowadzonym w $rodowisku
kwasnym kierunki przeptywu faz nie miaty znaczenia. Z kolei w pracy [6] wigksza
zdolno$¢ eliminacji styrenu wykazal reaktor pracujacy w przeciwpradzie; dla
przeciwpradu EC = 5,22 kgstyrenu-m'3 dzien™, a dla wspotpradu
EC = 4,69 Iq:,rstyrenu-m'3 dzien™.

W wigkszosci prac, w ktorych modelowane sg procesy zachodzace na ztozu
bioreaktora struzkowego czynione jest zalozenie, ze aktywna biomasa roziozona jest
réwnomiernie wzdluz aparatu. Tymczasem eksperymenty,  w czasie ktorych
pobierano probki biomasy na réznych wysokosciach ztoza wykazaly falszywos¢ tego
zatozenia [32]. Stwierdzono, ze efektem dlugotrwalej pracy bioreaktora
z jednokierunkowym  przeptywem  zanieczyszczonego gazu jest  znaczne
zroznicowanie aktywnosci i ilosci akumulowanej biomasy w przestrzeni tego reaktora.
Potwierdzajg to rowniez wyniki naszych prac nad usuwaniem styrenu z powietrza.
Symulacje numeryczne, przeprowadzone z uzyciem dwu-substratowego modelu
procesu (zaré6wno stezenie styrenu jak 1 tlenu wptywa na szybko$¢ procesu
biodegradacji) wykazatly, ze najwigksza grubos$¢ aktywnego biofilmu wystepuje ~0,1-
0,15 m od wlotu zanieczyszczonego powietrza do reaktora (rys. 4).

Uzyskanie rOwnomiernego rozmieszczenia mikroorganizmow oraz utrzymanie ich
wysokiej aktywnos$ci w calym zlozu mozliwe jest, gdy zostang wprowadzone
okresowe zmiany kierunku przeplywu gazu przez reaktor (ang. reverse flow, RF;
flow-directional-swiching, FDS). He wraz z wspotpracownikami [10] porownat
przebieg procesu usuwania toluenu z gazu w bioreaktorze wspotpradowym 1 w
bioreaktorze, w ktorym okresowo zmieniano kierunek przeptywu gazu (ang. reverse
flow reactor RFR). Gdy obciazenie ztoza zanieczyszczeniem na wlocie do reaktora
(PL’) nie przekraczalo 400 g-m”h’', oba reaktory pracowaly z poréwnywalng
wydajnoscia, jednak przy wiekszych obcigzeniach, wyzsza wydajno$¢ oczyszczania,
nawet o 17%, uzyskano w reaktorze RFR. Autorzy uwazaja, ze rdéznica wynika z
roznych ilosci biomasy i roznych aktywno$ci mikroorganizmow bytujacych w
ostatnich sekcjach obydwu reaktorow [33]. Podobne wnioski przedstawiono w
pracach [34] (usuwanie toluenu z powietrza, rys. 5) 1 [35] (usuwanie CS, z powietrza).
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Rys. 4. Profil efektywnej grubos$ci biofilmu wzdhuz ztoza
Fig. 4. Profile of the effective biofilm thickness along the bed
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Rys. 5. Porownanie wydajno$ci usuwania toluenu z powietrza uzyskanych w bioreaktorze
wspoOlpragdowym i w bioreaktorze rewersyjnym, w oparciu o dane zamieszczone w pracy [34]
Fig. 5. Comparison of the toluene elimination capacity of a co-current bioreactor and a reverse flow

bioreactor based on data included in the paper [34]
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W reaktorach typu RFR obserwowano takze odrywanie si¢ nadmiaru biomasy tuz
po zmianie kierunku przeplywu gazu, co takze moze wptywac na poprawe stabilnosci
dziatania reaktora [36].

2.3 SYMULACIJE PRZERW W PRACY INSTALACII

Rzeczywiste strumienie gazéw odlotowych charakteryzuja zmienne st¢zenia
zanieczyszczen, stad wielu eksperymentatorow w trakcie prowadzonych badan
symuluje podobne sytuacje. W $wietle zaostrzajacych sie¢ przepiséw dotyczacych
emisji LZO, istotne sg zwlaszcza informacje zwigzane z warunkami przywrocenia
petnej sprawnosci reaktora.

Mozliwe warianty zaktocen prawidtowej pracy bioreaktora to:
e przecigzenie zloza zanieczyszczeniem — nagly, znaczny wzrost st¢zenia
substratow w gazie wptywajacym do aparatu.
Alijenad i wsp.[4] symulowali przecigzenie ztoza toluenem, zwickszajac PL°
4,5- krotnie (z 84 do 380 grm”h™), co spowodowato natychmiastowy spadek
RE z 92 na 53%. Aby sprawdzi¢, czy uktad jest w stanie powrdci¢ do
poprzedniej sprawnoéci, ponownie obnizono stezenie toluenu do 2,1 g'm™. Juz
po dwoch godzinach uktad osiagnat 90% poprzedniej sprawnosci [4].
San Valero 1 wsp. [22], dla procesu usuwania styrenu z powietrza, testowali
dwa cykle przecigzenia reaktora zanieczyszczeniem w aparacie pracujacym
w uktadzie z dodatkowa fazg organiczna:
a) 4 razy, w odstepie 2 godzin, zmieniano stezenie styrenu z 0,0997 g'm™
na 0,698 g'm™ — RE drastycznie obnizyto si¢ z 75 na 20%
b) 3 razy powtorzono sekwencje stezen 0,0997; 0,4496; 0,199; 0,5991;
i0,35 g'm™ — tym razem RE spadto do 40%.
Po ustaleniu stezenia styrenu na poziomie 36 g'm”h’' wystarczyla doba, aby
skuteczno$¢ eliminacji zanieczyszczenia wzrosta do 85%.
® Brak zanieczyszczenia we wprowadzanym gazie — przez reaktor przeplywa
strumien powietrza i cyrkuluje ciecz.
Salamanca 1 wsp. [37] wstrzymali podaz cykloheksanu na 7 dni. Po 4 dniach
wlasciwej pracy bioreaktora stwierdzili, ze jego sprawno$¢ obnizyta si¢ o
10%, lecz po kolejnych dwodch dniach reaktor odzyskal dawng sprawnos$¢.
Eksperyment powtdrzono, lecz tym razem w okresie przestoju nie dostarczano
mikroorganizmom soli mineralnych. Czas readaptacji wydtuzyt si¢ do 14 dni.
Alinejad 1 wsp. [4] zaburzyli na kilka godzin prace instalacji, w ktorej
eliminowano z powietrza toluen; w nocy przez aparat przepuszczano jedynie
czyste powietrze. Po uruchomieniu dozowania toluenu, RE osiggneto warto$¢
98%, a nastepnie sukcesywnie spadato do 87% by ostatecznie ustabilizowaé
si¢ na poziomie 92%. Poczatkowa, wysoka warto§¢ RE nie byta wiec
wynikiem wyjatkowej aktywnos$ci mikroflory, lecz absorpcji toluenu w cieczy
[4].

e Do reaktora wprowadzane jest czyste powietrze, brak cyrkulacji cieczy.
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Alinejad 1 wsp. [4], ktérzy przeprowadzili taka probe dla procesu
biodegradacji toluenu, stwierdzili, ze po przywrdceniu regularnej pracy
instalacji osiggnigto sprawno$¢ oczyszczania bliskg 100%; czas obserwacji
trwal jedynie 3 godziny, wigc mozna obawiaé si¢, ze uklad nie zdazyt
osiggng¢ stanu rownowagi.

Sempere 1 wsp. [38] obserwowali prace bioreaktora, w ktérym
biodegradowano mieszaning rozpuszczalnikow. W trakcie przerw trwajacych
2 dni w tygodniu, a nastgpnie 21 dni, utrzymywano minimalne zraszanie
ztoza (15 minut w ciggu doby). Po dluzszej przerwie (urlopowej), wskutek
dezaktywacji szlaku metabolicznego lub wyginigcia czesci populacji
mikroorganizmoéw, biofilm utracit czeSciowo zdolno$¢ do biodegradacji
metylo-etylo ketonu. Latwiej biodegradowalne substancje, takie jak etanol
1 octan etylu, nadal byty rozktadane z wysokg skutecznos$cia.

® Brak strumienia gazu, tylko recyrkuluje ciecz [4].

Tym razem sprawno$¢ instalacji po przywroceniu regularnej pracy
poczatkowo byla niska (tylko 50%), lecz po 3 godzinach wzrosta jednak do
95%.

o Calkowite zatrzymanie bioreaktora, brak strumienia gazu i strumienia cieczy.
Jest to najczesciej symulowana sytuacja. Czas niezbedny do reaktywacji
aktywnos$ci biofilmu, w zalezno$ci od biodegradowalnego zwigzku 1 czasu
trwania bezruchu, przedstawiono w tabeli 2.

Tabela 2. Czas reaktywacji bioreaktora struzkowego
Table 2. Reactivation time of the trickle-bed bioreactor

mikroorganizmy | zwiazek | czas bezruchu | czas reaktywacji | literatura
R.eutropha toluen noc 45 minut [4]
toluen 24 godziny 2.5 godziny
osad czynny RFR 2 godziny [34]
toluen 48 godzin 2 godzin
RFR 2,5 godziny
benzen 2 dni 1 godzina [39]
osad czynny styren 3 dni 14 godzin [40]
osad czynny styren 20 dni 10 godzin [41]
H,S
osad czynny NH; 2 miesigce 8 dni [42]
LZO

Wyniki przedstawionych powyzej testow wskazuja, ze krotkotrwate przerwy
w zasilaniu bioreaktora obiema fazami, czy tez przecigzenie zloza zanieczyszczeniem
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— o ile nie spowoduje zatrucia mikroorganizméw - powoduja chwilowy spadek
efektywnos$ci procesu, jednak przywrocenie ztoza do poprzedniej aktywnosci jest nie
tylko mozliwe, ale zajmuje najczesciej nie wigce] niz kilka godzin. W przypadku
dhuzszych przerw konieczne jest zabezpieczenie dostepnosci tlenu 1 wody, w ilosciach
niezb¢dnych dla podtrzymania przemian podstawowych mikroorganizmow.

2.4 ROZWIAZANIA POPRAWIAJACE WYDAJNOSC BIOREAKTORA

W celu uzyskania coraz lepszych efektéw eliminacji zanieczyszczen z gazow
metodami biologicznymi prowadzi si¢ badania zar6wno nad pozyskiwaniem
1poznaniem  potrzeb  wysoce  aktywnych  mikroorganizmow,  wstepnym
przygotowaniem gazé6w doprowadzanych do bioreaktora oraz zwigzkami
poprawiajacymi rozpuszczalno$¢ hydrofobowych zanieczyszczen w wodzie.

Dziatania poprawiajace wydajnos$¢ bioreaktora struzkowego to:
Zastosowanie jednostki pomocniczej

Popularnie stosowanymi urzadzeniami w charakterze jednostki pomocnicze;j
(reaktor wstepnej obrobki gazu) sg adsorbery i fotoreaktory. Uktad adsorber-
bioreaktor zastosowano do usuwania z powietrza LZO emitowanych w wytwdrni
mebli [43] oraz mieszaniny heksanu, benzenu i metanolu [44]. Jednostka adsorpcyjna
skladata si¢ z dwoch zt6z wypetnionych weglem aktywnym, pracujacych
naprzemiennie; gdy na jednym zachodzila adsorbcja zanieczyszczenia to z drugiego
ztoza zanieczyszczenia byly desorbowane strumieniem powietrza i kierowane do
bioreaktora. Co 4 godziny adsorber zmieniat si¢ w desorber, a desorber w adsorber.
Poréwnanie wynikow pracy bioreaktora i1 uktadu adsorber-bioreaktor wykazato, ze
w odniesieniu do metanolu 1 benzenu efekty sg porownywalne, zas w odniesieniu do
heksanu dodatkowe zastosowanie adsorbera okazato si¢ efektywniejsze. Rozwigzanie
takie jest takze korzystne, gdy strumien oczyszczanego powietrza cechuje zmienna
zawarto$¢ zanieczyszczen.

Drugi typ aparatow wykorzystywanych jako reaktory wstgpne to fotoreaktory. Po
roku badan, prowadzonych z uzyciem BTF w jednej z wytwdrni tworzyw sztucznych
Alvarez 1 wsp. [13] wprowadzili katalityczny reaktor UV jako reaktor wstepny przed
BTF. Przed modernizacjag na zlozu rozwineta si¢ aktywna mikroflora, a sprawnos$¢
oczyszczania osiggneta wartos¢ RE = 75,6%. Niestety, rozbudowa instalacji nie
wplyneta na poprawe jej skutecznosci (mniej niz 5% LZO bylo rozktadanych
w reaktorze UV). Autorzy stwierdzili, ze przyczyna tego sa potprodukty
katalitycznego utleniania styrenu, blokujace aktywne centra katalizatora. Odmienne
wyniki uzyskali Runye 1 wsp. stosujac zintegrowany uktad UV-BTF. Dla bardzo
wysokich wartoéci obcigzenia ztoza zanieczyszczeniem (PL = 478 g-m”h™") autorzy
uzyskali maksymalna warto$é EC rzedu 309 g-m~h™, co odpowiada 65% sprawnosci
procesu. Zdaniem autorow, lepsza skuteczno$¢ zintegrowanego uktadu UV-BTF jest
wynikiem powstawania pod wplywem promieni UV zwigzkow tatwiej
biodegradowalnych [29]. Potaczenie bioreaktora z fotoreaktorem z powodzeniem
stosowane jest takze do usuwania LZO z gazdéw nie zawierajacych tlenu [45]. Wada
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tego rozwigzania jest niebezpieczenstwo tworzenia si¢ zwigzkow bardziej
toksycznych dla srodowiska niz te, ktore wprowadzono do fotoreaktora [46].

Inng propozycja jest umieszczenie bioreaktora struzkowego w stalym polu
magnetycznym. Quan 1 wsp. [8] testowali w ten sposob efektywno$¢ procesu
biodegradacji TCE. Najkorzystniejsze wyniki (RE = 92,2%) uzyskano stosujac
indukcje magnetyczng na poziomie 60 mT. Brak na razie blizszych danych odno$nie
mechanizmu procesu.

Wprowadzenie substancji pomocniczych
Jak juz wczesniej wspomniano, transport zanieczyszczenia z fazy gazowej do cieklej
oraz jego rozkltad przez mikroorganizmy to dwa najwazniejsze etapy procesu
biooczyszczania gazdw. W zalezno$ci od charakteru zanieczyszczenia, etapem
limitujagcym caty proces jest albo transport masy (zwiazki hydrofobowe), albo
kinetyka reakcji mikrobiologicznej (zwigzki hydrofilowe). LZO hydrofilowe
(alkohole, ketony, estry) sa tatwo biodegradowalne, a bezwymiarowa stata Henry’ego
tych substancji ma wartos¢ 0,0001-0,099. Hydrofobowe LZO (alkany, alkeny,
zwigzki aromatyczne) sg trudno biodegradowalne, a stala Henry’ego tych substancji
miesci si¢ w zakresie 1-70 [46,47].
Proces biodegradacji zwigzku hydrofobowego w bioreaktorze struzkowym
usprawnia:
e wprowadzenie fazy organicznej,
e wprowadzenie surfaktantow,
e wprowadzenie pomocniczego zwigzku hydrofilowego.

Jako dodatkowa faz¢ organiczng w BTF mozna zastosowaé zwigzek, ktory jest
nietoksyczny dla mikroorganizméw, nie ulega biodegradacji, jest stosunkowo tani,
wykazuje wysokie powinowactwo do zanieczyszczenia, nie miesza si¢ z woda (Non
Aqueous Phase, NAP). Warunki te spetniajg oleje silikonowe i1 heksadekan [47,48,12].
Wprowadzenie do bioreaktora oleju silikonowego spowodowalo wzrost zdolnosci
eliminacji styrenu przez szczep Ralstonia eutropha z 70 do 110 g'm~h™' [18], a przez
Sporothrix variecibatus z 172,8 do 670 g-m”h" [49]. Ponadto, w zaleznoéci od
zastosowanego materiatu biologicznego, proces biodegradacji LZO moze zachodzié¢
zarowno w fazie wodnej, jak 1 fazie hydrofobowej. Co wigcej, wykazano, ze
aktywno$¢ biomasy hydrofobowej jest na ogdt wyzsza niz hydrofilowej, a zmiana
hydrofobowosci komorek moze by¢ parametrem indukowanym [50].

W tabeli 3 podano przyktady proceséw biodegradacji LZO prowadzonych
w bioreaktorach struzkowych z udziatem fazy hydrofobowej. W tabeli tej symbolem
ECiyp okreslono procentowy wzrost wartosci wydajnosci eliminacji zanieczyszczenia
w stosunku do uktadu badawczego, w ktorym nie stosowano substancji hydrofobowe;.
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Tabela 3. Przyktadowe procesy z zastosowaniem NAP — stale warunki operacyjne dla bioreaktoréw
struzkowych
Table 3. Examples of processes using NAP — fixed operating conditions for trickle-bed bioreactors

Ilos¢
NAP w c PL’ EC EC. ,
NAP LZO Mikroorganizmy s o s o | Zrodio
reaktorze g'm g'm™h g'm>h %
%
Olej Hyphomicrobium
silikonowy 10 CH.Cl, KDM?2 i KDM4 13,8 550 200 25 [51]
Olej 10 | styren | SPorotrix 22 400 350 120 | [49]
silikonowy variecibatus
Konsorcjum
wyizolowane z
Olei biofiltra
' 5 a-pinen z obecnosciq 7,7 464 464 100 [52]
silikonowy grzyba
Ophiostoma
stenoceras
Konsorcjum
Olej 10 metan metanotroficzne 11,1 131 51 131 | 53]
silikonowy izolowane z osadu ’
czynnego

Surfaktanty to substancje adsorbujace si¢ na granicy faz i zmieniajace wilasciwosci
powierzchniowe cieczy, w ktorych sg rozpuszczone. Gdy surfaktant jest
biodegradowalny, unika si¢ wprowadzania do srodowiska nowego zanieczyszczenia.
Obok powszechnie stosowanych w procesach biooczyszczania chemicznych
surfaktantow takich jak SDS (dodecylosiarczan sodu), Triton X100 czy Tween 20
stosowane sg takze saponiny czyli biosurfaktanty [21,46]. Wyniki wstepnych testow
surfaktantow chemicznych, przeprowadzonych przez zespot Chenga 1 wsp. [54]
zdecydowaly, ze do badan procesu biodegradacji n-heksanu, prowadzonych w
bioreaktorze struzkowym, wybrano SDS. Testy prowadzono rownolegle w dwoch
reaktorach struzkowych, przy czym tylko do jednego z reaktoréw dodawano
wymienione powyzej surfaktanty. Najkorzystniejsze wyniki uzyskano dodajac 0,1
CMC surfaktantu SDS (RE = 70%, wyzsze o 12% od uzyskanego w reaktorze
pordwnawczym i EC=50,4 g-m”h', wyzsze o ~10% ). Podobnie, zastosowanie
saponin zwigkszyto RE o 30% w porownaniu do bioreaktora pracujgcego bez dodatku
surfaktantu w procesie biodegradacji n-heksanu; dodatek saponin zmniejszal rowniez
szybkos¢ akumulacji biomasy w ztozu [19].

Obecnos¢ zwigzku hydrofilowego w mieszaninie ze zwigzkiem hydrofobowym
poprawia biodostepnos¢ zwiagzku hydrofobowego [46]. Jako modelowag mieszaning
zwigzku hydrofobowego z hydrofilowym wybrano mieszaning metanolu i heksanu
[44]. W trakcie jej biodegradacji uzyskano RE wyzsze niz w przypadku wprowadzenia
do bioreaktora surfaktantu czy benzenu.

Bioreaktory struzkowe moga w przysztosci znalez¢ zastosowanie takze w innych
dziedzinach przemystu. Bazujac na wuzyskane] wiedzy bedzie mozliwe
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zaimplementowanie tej technologii do eliminacji zanieczyszczen z zakladow
petrochemicznych [55], oczyszczania S$ciekéw farmaceutycznych [56,57] czy
biotransformacji substancji traktowanych dotychczas jako odpad (produkcja kwasu
glikolowego [58].

3. WNIOSKI

Bioreaktory struzkowe sg z powodzeniem stosowane do eliminacji z gazow
lotnych zwigzkow organicznych (np. BTEX, styren, heksan), zwigzkow
azotowych (np. trietyloamina) oraz H,S.

Badania laboratoryjne 1 w skali pottechnicznej dostarczajg uzytecznych
informacji umozliwiajacych poprawne projektowanie, przenoszenie skali
1 kontrolg prowadzonego procesu.

Niezbyt liczne badania, dotyczace przebiegu procesu usuwania zwigzkow
organicznych z powietrza w reaktorach o zmiennym kierunku przeptywu,
wykazaty, ze taki sposob prowadzenia procesu zapewnia rdéwnomierne
rozlozenie biomasy w ztozu, wyzsza aktywnos$¢ metaboliczng bakterii
w kazdej strefie reaktora, wyzsze wartosci wydajnosci (EC) i1 skutecznos$ci
(RE) eliminacji zanieczyszczenia.

Biorac pod uwage kwestie ekonomiczne 1 skuteczno$¢ usuwania
zanieczyszczenia, w rzeczywistych operacjach wazne jest przeprowadzenie
stosownych symulacji przerw w pracy instalacji biooczyszczania gazow. Jak
wynika z badan aktywnos$ci biofilmu, w sytuacjach awaryjnych wazne jest
utrzymanie przeptywu powietrza (dostgpno$¢ tlenu) 1 chociaz okresowe
zraszanie zloza.

Stosowane strategie prowadzenia i kontroli pracy bioreaktora np. wstepna
obrobka strumienia gazu, wprowadzenie surfaktantow lub fazy hydrofobowe;j
zapewniajg zwiekszenie wydajnosci procesu i poprawe jakoSci strumienia
opuszczajacego bioreaktor.

OZNACZENIA - SYMBOLS

— stezenie substratu w gazie na wlocie do reaktora, g'm™
inlet substrate concentration in gas

— stezenie substratu w gazie na wylocie z reaktora,
outlet substrate concentration in gas

— wydajno$¢ usuwania zanieczyszczenia
elimination capacity

— obcigzenie ztoza zanieczyszczeniem, g-m~h’!
pollutant load
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RE — sprawno$¢ procesu, %
removal efficiency
Vy, — objeto$¢ ztoza, m®
bed volume
Vg* — objetosciowe natezenie przeptywu gazu, m*-h™!
volumetric gas flow rate
Vl* — natezenie przeptywu cieczy, m*-h™!
liquid flow rate
) — efektywna grubos¢ biofilmu, m
effective thickness of biofilm
Tg — czas przebywania gazu w ztozu, s
empty bed residence time, EBRT
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AGNIESZKA GASZCZAK, RAFAL SARZYNSKI, HANNA KOLARCZYK, GRAZYNA BARTELMUS

METHODS OF AIR PURIFICATION INTENSIFICATION IN THE TRICKLE-BED BIOREACTOR

Excessive amounts of volatile organic compounds (VOCs) and odorants emitted into the air are
highly dangerous to human health as well as to ecological systems. Many technologies for waste gases
purification have been developed in recent years, also based on microbiological reactions. It is estimated
that about 10% of all gas emissions could be purified using biological methods.

The paper reviews the latest literature devoted especially to trickle-bed bioreactors, which are
successfully used to eliminate volatile organic compounds ( BTEX, styrene, hexane), nitrogen compounds
(triethylamine) and H,S from off-gases. The reference studies are analyzed in terms of the factors
affecting the activity of microorganisms and operational conditions, especially with respect to the
removal efficiencies (REs) and the elimination capacities (ECs).

The metabolic activity of the microorganisms in a biological process depends on the simultaneous
compliance with several environmental conditions: sufficient amounts of nutrients, adequate range of
temperature, pH, moisture and O, partial pressure. However, the conditions that favor the bacterial
multiplication vary depending on each species of microorganisms, so the recognition of the requirements
of selected microorganisms in laboratory tests is essential. The most important operational factors
influencing the removal performance in TBB are: inoculum selection and adaptation, empty bed residence
time (EBRT), pollutant load ( PL), liquid flow rate, and intermittent loadings.
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Mass transfer and kinetic limitations are two obstacles to the removal of a pollutants from the gas
phase in a biotrickling filter (BTF). The most effective solutions improving biological removal of
hydrophobic VOCs, such as addition of surfactants, hydrophilic compounds or non-aqueous liquid phase
(NALP) like silicone oil or hexadecane are described.

A recent advance is the combination of single technologies that overcomes the limitations of
individual approaches and allows to remove more VOCs and odors. A bioreactor followed by an
adsorption unit was shown to be an effective alternative to conventional biotechniques for the attenuation
of fluctuating loads of waste gas streams. Another type of reactor which can be chosen as a gas
pretreatment prior to the bioreactor is a photoreactor. UV photooxidation convert hydrophobic and
recalcitrant compounds into soluble and biodegradable compounds.
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ADAM ROTKEGEL'?, ZENON ZIOBROWSKI'

ROZDZIAL MIESZANIN GAZOWYCH PRZY
WYKORZYSTANIU CIEKEYCH MEMBRAN NA PODLOZU
CERAMICZNYM IMPREGNOWANYM CIECZAMI
JONOWYMI

'Instytut Inzynierii Chemicznej PAN, ul. Battycka 5, 44-100 Gliwice
*Politechnika Opolska, Wydziat Inzynierii Produkcji i Logistyki, ul. Gen. Sosnkowskiego 31, 45-272
Opole

W pracy przedstawiono przeglad prac dotyczacych rozdziatu mieszanin gazowych, a w szczegdlnosci
wydzielania CO; z gazéw, przy wykorzystaniu ciektych membran na podtozu ceramicznym impregnowa-
nym cieczami jonowymi (SILM). Omdéwiono rodzaje podioza ceramicznego stosowanego w membranach
SILM, a takze wplyw struktury podtoza na jako§¢ membrany. Pokazano stosowane sposoby nanoszenia
(impregnacji) cieczy jonowej na podloze ceramiczne.

Stowa kluczowe: usuwanie CO,, membrana SILM, ciecze jonowe

The paper presents the review of works concerning gas mixture separation, in particular a CO; re-
moval from gases, using liquid membrane on ceramic support impregnated with ionic liquids (SILM).
The type of ceramic support used in SILM membranes, as well as the influence of the support structure
on the quality of the membrane was discussed. The methods used to impregnate the ionic liquid into the
ceramic support were shown.

Keywords: CO; removal, SILM Membrane, ionic liquids

1. WSTEP

W ciggu ostatnich kilku dekad powstata cala gama réznych metod separacji CO,
z mieszanin gazowych. Zaliczy¢ do nich mozna absorpcje fizyczng 1 chemiczng [1,2],
adsorpcje [3], separacj¢ membranowa [4-8], wigzanie chemiczne [9] oraz separacje
niskotemperaturowg [10]. Wraz z pojawieniem si¢ nowych technologii pojawita si¢ cata
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gama nowych materialéw, ktére moga znalez¢ w nich zastosowanie jak: ciecze jonowe
(ILs) [11-14], struktury metalo-organiczne [15] czy hydraty gazowe [16-17].

Obecnie wiodgca metoda separacji CO, z gazdw jest absorpcja w roztworach amin,
ktéra stosowana jest w ok. 90% przypadkéw przemystowej separacji CO, z gazéw.
Druga najczesciej stosowang metodg jest separacja membranowa, wykorzystywana
gléwnie w procesach wysokocisnieniowego wzbogacania gazu ziemnego oraz w pro-
dukcji biogazu [18].

Konwencjonalne metody usuwania ditlenku wegla wykorzystujace odwracalny pro-
ces absorpcji w aminach wigzg si¢ ze stratami rozpuszczalnika na skutek parowania,
korozyjnoscig roztworéw amin, niskg stabilnoscig termiczng oraz ze znacznymi kosz-
tami energetycznymi [19,20]. Alternatywa moze by¢ zastosowanie technologii membra-
nowej, oszczednej 1 przyjaznej ekologicznie metody rozdziatu.

Na przestrzeni ostatnich kilkunastu lat mozna w literaturze spotka¢ doniesienia
o badaniach r6znych membran, czy procesow membranowych w polaczeniu z cieczami
jonowymi, wigczajac w to membrany ciekle LM, membrany ciekte na podtozu porowa-
tym SLM, ciecze jonowe na podtozu porowatym (SILMs), membrany ze spolimeryzo-
wanych cieczy jonowych (PIL), czy absorpcj¢ gazu w cieczach jonowych z
wykorzystaniem membran (MCs). Wydaje si¢, ze najwigksze zainteresowanie rynku
wigzanego z separacja CO, z gazéw wigze si¢ z polaczeniem membran 1 cieczy jono-
wych. W artykule przedstawiono przeglad prac dotyczacych rozdzialu mieszanin gazo-
wych, a w szczegélnosci wydzielania CO, z gazéw, przy wykorzystaniu ciektych
membran na podtozu ceramicznym impregnowanym cieczami jonowymi (SILM).

2. MEMBRANY CIEKLE

Membrang nazywa si¢ potprzepuszczalng faze, petnigcg rolg bariery dla transportu
masy pomiedzy rozdzielanymi przez nig mieszaninami ciektymi lub gazowymi. Pojecie
membrany mozna réwniez rozszerzy¢ na faze ciekla — wéwczas membrang cieklg na-
zywamy ciecz niemieszajacag si¢ zaréwno z roztworem zasilajagcym jak i odbiorczym,
ktéra petni role pétprzepuszczalnej bariery dla transportu masy pomigdzy nimi. Trans-
port substancji z roztworu wodnego poprzez membrang ciekta LM w postaci cienkiego
filmu oleju rozdzielajacego dwie fazy wodne zauwazyli po raz pierwszy w 1909 r. F.
Haber 1 Z. Klemensiewicz [21]. J. B. Wittenberg w 1959 r. [22] 1 P. F. Schollander w
1960 r. [23] opisali transport utatwiony tlenu przy uzyciu filtréw z octanu celulozy
wysyconych roztworem hemoglobiny. W 1967 r. pojawita si¢ pierwsza publikacja do-
tyczaca zastosowania ciektych membran do separacji jonéw metali [24]. Opatentowanie
koncepcji emulsyjnych membran ciektych przez N. Lee w 1968 r. [25] spowodowalo
znaczny wzrost zainteresowania tg metodg rozdzialu. Od tego czasu ukazalo si¢ wiele
prac dotyczacych mechanizmu transportu oraz zastosowania membran ciektych w hy-
drometalurgii, biotechnologii, ochronie srodowiska, czy tez w chemii analityczne;.

Ze wzgledu na posta¢ membrany ciekle dzielone sg na: membrany grubowarstwowe
BLM (bulk liquid membranes), membrany emulsyjne ELM (emulsion liquid membra-
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nes), membrany polimerowe inkluzyjne (polymer inclusion membrane — PIM) oraz
unieruchomione membrany ciekle (inaczej podparte lub immobilizowane) SLM
(supported liquid membranes). Z powyzszych typéw membran ciektych w procesach
separacji CO, z gazéw najwigksze zainteresowanie wzbudzajag membrany SLM. Mem-
brany ciekle na no$niku porowatym (SLMs) to membrany, w ktérych selektywna faza
ciekta osadzona jest w porach nosnika (supportu) 1 utrzymywana tam przez sity kapi-
larne. Gtéwng zaleta SLMs jest duza powierzchnia wymiany masy na jednostke objeto-
sci, mala ilos¢ selektywnej fazy cieklej na jednostke objetosci, co powoduje, ze
efektywne, cho¢ kosztowne ciecze mogg by¢ uzywane w SLMs, oraz znacznie wigksza
efektywno$¢ w poréwnaniu do innych rodzajéow membran ciektych (Parhi [26]). Gtow-
ng wadg membran ciektych (SLMs) jest ich mala stabilnos¢ (Bernardo 1 wsp. [27])
powodowana wysychaniem lub odparowywaniem fazy czynnej (cieklej) z membrany,
badz wypychaniem, czy wydmuchiwanie jej z poréw nosnika w wyniku procesow
transportu masy. Co prawda zwigkszajac grubos¢ membrany poprawia si¢ jej stabil-
nos¢ i czas zycia, jednakze konsekwencjg tego jest zmniejszenie strumienia permeatu.
Duze zainteresowanie membranami ciektymi wynika z wielu zalet, jakimi charakte-
ryzuje si¢ ta metoda rozdziatu: niskie zapotrzebowanie rozpuszczalnikow organicznych
w porOéwnaniu z procesami ekstrakcji, stosunkowo duzy strumien masy w porownaniu
do metod opartych na membranach polimerowych oraz dobra selektywno$¢ rozdziatu
wynikajaca z mozliwosci zastosowania réznych rozpuszczalnikow organicznych.

3. CIECZE JONOWE

Ciecze jonowe (ang. Ils — ionic liquids) to zwigzki organiczne zbudowane
z kation6w organicznych oraz anionéw organicznych lub nieorganicznych, o temperatu-
rze topnienia ponizej 100°C [28,29]. Kationy w cieczach jonowych najczesciej charak-
teryzuja si¢ niskim stopniem symetrii, w wyniku czego nastepuje zmniejszenie energii
ich sieci krystalicznej, powodujgc tym samym obnizZenie temperatury topnienia. W
efekcie, wiele cieczy jonowych wystgpuje w postaci cieklej juz w temperaturze pokojo-
wej. W literaturze nazywano je niskotemperaturowymi cieczami jonowymi (ang. RTILs
— room temperature ionic liquids) [30].

Pierwsza wzmianka o cieczach jonowych pojawita si¢ w 1914 roku. Walden opisat
syntez¢ azotanu(V) etyloamoniowego [EtNH;][NOs] 1 podal jego podstawowe wiasci-
wosci fizykochemiczne [31]. Po 20 latach ukazal si¢ patent wskazujagcy na mozliwosé
zastosowania chlorkow 1-etylopirydyniowego oraz 1-benzylo-pirydyniowego do roz-
puszczania celulozy [32].

Zgodnie z definicjg wszystkie ciecze jonowe sg zwigzkami chemicznymi skladaja-
cymi si¢ z kationu oraz anionu. Biorgc pod uwage atom, przy ktérym zlokalizowany
jest fadunek dodatni w kationie, mozemy wyr6zni¢ ciecze jonowe: amoniowe, fosfonio-
we, sulfoniowe oraz oksoniowe [29]:
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N P. S (0]
Kation amoniowy fosfoniowy sulfoniowy  oksoniowy

Ze wzgledu na hybrydyzacje atomu azotu mozemy wyrézni¢ [29,30,33]: a) sole
o hybrydyzacji sp 3 (azot tworzy cztery wigzania ¢, a struktura czasteczki przyjmuje
ksztalt tetraedryczny), zbudowane najczesciej z kationu tetraalkiloamoniowego, pipery-
dyniowego, pirolidyniowego czy tez morfoliniowego:

PRONSN®

Kation tetraalkiloamoniowy piperydyniowy  pirclidyniowy morfoliniowy

b) sole o hybrydyzacji sp 2 (atom azotu potgczony jest z podstawnikami trzema
wigzaniami ¢ 1 jednym 7, co powoduje, ze fragment czgsteczki w okolicy tadunku do-
datniego jest ptaski), ktore posiadajg kationy o charakterze aromatycznym, takim jak
imidazoliowy, 1,2,3-triazoliowy, pirydyniowy oraz dwupierscieniowy kation chinoli-

niowy:
N/R NH

G G0 O UL
" °

R

II—Z

Kation imidazoliowy 1,2 3-triazoliowy pirydyniowy chinoliniowy

Ciecze jonowe rozrdznia si¢ ze wzgledu na rodzaj anionu, ktéry moze mie¢ charak-
ter organiczny i nieorganiczny. Do najczgsciej opisywanych w literaturze anionéw nie-
organicznych nalezg aniony proste, takie jak: halogenki (CI, Br, I ), azotany (NOs,
NOy,), siarczany (HSO,, SO, ortofosforany (H,PO, , HPO,?) czy chlorany (CIO,,
ClO5’). Ponadto wystepuja aniony ziozone, jednordzeniowe: tetrafluoroboranowy (BE4
), heksafluorofosforanowy (PF¢’) czy chloromiedzianowy (CuCls’) oraz wielordzeniowe,
najczesciej chloroglinianowe (Al Cl;, Al;Clyy). Odrebng grupe anionéw stanowia anio-
ny organiczne: mrowczany, octany, trichlorooctany, trifluorooctany, cytryniany, mle-
czany, benzoesany, salicylany, alkilosiarczany(V), alkilobenzenosulfoniany oraz
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trifluorometylosiarczany [34]. Duzg popularnos$cia cieszg si¢ ciecze jonowe zawierajace
aniony dicyjanoimidkowy oraz bis (trifluorometylosulfonylo) imidkowy [35].

Aniony w duzej mierze decydujg o wlasciwosciach fizykochemicznych cieczy jono-
wej. Przyktadowo, sole posiadajace proste aniony nieorganiczne charakteryzujg si¢
lepsza stabilnoscig w kontakcie z woda 1 powietrzem, natomiast sole z anionem imid-
kowym wysoka odpornoscig na dziatanie temperatury. Zauwazono réwniez, ze zwigzki
z anionem tetrafluoroboranowym oraz heksafluorofosforanowym sg niestabilne
1 ulegaja reakcji hydrolizy [36].

Zainteresowanie cieczami jonowymi w procesach separacji miedzy innymi ditlenku
wegla wynika z duzej rozpuszczalnosci CO, w wybranych cieczach jonowych [37-39].
Posréd duzej réznorodnosci cieczy jonowych w szczegdlnosci ciecze jonowe oparte o
kation imidazolowy charakteryzuja si¢ stosunkowo duzg pojemnoscig absorpcyjng CO,,
ktorg dodatkowo mozna zwigkszy¢ poprzez odpowiedni dobor anionu. Przeglad litera-
tury pozwala stwierdzi€, ze ciecze jonowe zawierajace anion octanowy posiadajg duza
pojemnos¢ absorpcyjng w szerokim zakresie temperatur i ci$nien [40-43]. Dlatego moz-
liwe jest opracowanie ukladéw membran i dobranych do okreslonych celéw ILs wyka-
zujacych zwigkszong selektywnos$¢ w stosunku do ditlenku wegla.

4. MEMBRANY SILM

W przypadku uzycia cieczy jonowych, jako fazy cieklej w SLMs, uzyskuje si¢
membrany nazywane SILM. W SILM ditlenek wegla rozpuszcza si¢ w membranie po
stronie nadawy, dyfunduje przez membrang i jest desorbowany po stronie permeatu
[43-49]. Ciecz jonowa jest umieszczana w porach membrany, co powoduje redukcje
ilosci IL. w poréwnaniu z membranami cieklymi, a takze obniZenie zuzycia energii po-
trzebnej do transportu i podgrzania IL [19,20, 50-56].

Membrany te w poréwnaniu do tradycyjnych SLMs wykorzystujacych wodne roz-
twory amin jako fazg ciekta np. DETA (ditylenotriamina), DAE (diamonoetan), DGA
(diglikolamina) czy TEG (trietylenglikol) wykazujg si¢ znacznie wigkszg stabilnoscig i
dlugos$cig zycia spowodowang niskg lotnoscig Ils, oraz wysokg lepko$ciag (wigksza od-
pornos¢ na wydmuchanie z poréw nosnika) [57-59].

Permeacji gazow poprzez membrany SILM poswigcona jest spora ilos¢ prac ba-
dawczych [60-77] Wigkszos¢ tych prac poswigcona jest eksperymentom z czystymi
gazami gléwnie: CO,, N,, H, 1 CH,. Ciecze jonowe uzywane do przygotowania SILM
to  najczesciej  alkilowo-  imidazolowe kationy (C,mim) oraz aniony
bis(trifluorometylosulfonyl) imid (Tf,N), tetrafluoroboran (BF,), hexafluorofosforan
(PFe), dicyjanamid (dca), trifluorometylosulfon (CF;SO3) 1 bis((perfluoroetylo)sulfonyl)
imid (BETI). Przegladowe publikacje podsumowujace osiggniecia oraz mozliwosci
zastosowan SILM to prace Noble i Gin [78] oraz Lozano 1 wsp. [79].

Membrany SILMs do separacji CO, z gazéw badat pierwszy Scovazzo i wsp.
w roku 2002 [80]. Baltus 1 wsp. [19] uzyli komercyjnej membrany Al,Os; w polaczeniu
z réznymi cieczami jonowymi 1 otrzymali wysokg selektywnos¢ rozdziatu
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CO,/Ny,a = 127, przy przepuszczalnosci Peor= 0,004 x 107 mol m™s” Pa™). Otrzy-
mane wyniki potwierdzaja, ze ta technologia moze by¢ alternatywa dla tradycyjnie sto-
sowanych proceséw rozdziatu gazéw opartych na aminach. Gan i wsp. [73] badali
przepuszczalno$¢ w czterech IL immobilizowanych na membranie nanofiltracyjne;.
Badane membrany byly stabilne w zakresie cisnien 3,0 — 7,0 bar. Ciecze jonowe Cg, Cyj
z funkcjonalizowanymi imidazolowymi 1 pirydynowymi kationami wykazywaly prze-
puszczalno$s¢ H, 1 CO, odwrotnie proporcjonalng do lepkosci cieczy jonowej. Bara i
wsp. [69,70] badali selektywnoS¢ 1 przepuszczalnos¢ w membranach polimerowych.
Przepuszczalnos¢ CO, 1 N, wzrastala ze wzrostem tancucha alkilowego, natomiast
selektywnos¢ idealna CO,/N, malata. Kompozytowe membrany z polimeryzowanymi
RTIL (20 mol% RTIL) wykazywaly 2-5 razy wickszg zdolnos¢ permeacji przy nie-
wiele nizszej selektywnosci CO»/N; 1 CO,/CH,4 niz same membrany polimerowe. Z kolei
przepuszczalnosc 1 selektywnos¢ w RTIL dla pojedynczych gazéw i dla mieszanin ga-
zowych byly poréwnywalne [69,70,77]. Zgodnie z obserwacjami Bara 1 wsp. [61],
idealna selektywnos¢ CO,/N, byla mniejsza dla SILM zawierajacych ciecz jonowa w
sktad ktérej wchodzit fluor. Myers 1 wsp. [66] stwierdzil, ze IL posiadajagce aminowe
grupy funkcyjne wykazywaty maksymalng selektywno$s¢ CO./H, w temperaturze 85°C
w porOéwnaniu do IL bez tych grup funkcyjnych w temperaturze 37°C. Podobnie Ha-
nioka 1 wsp. [67] mierzyli przepuszczalnos¢ CO, i CHs na SILM immobilizowanych
C;NH,mim TN, C;NH,mim CF;SO; 1 Cymim TH,N. W 25°C dla IL immobilizowa-
nych grupami aminowymi otrzymali wigkszg przepuszczalnos¢ dla CO, w poréwnaniu
z Cymim Tf,N, natomiast dla CH,4 analogiczne poréwnanie dawato nizsze wartosci. W
badaniach [67] i1 [74] testowano dtugoterminowa stabilno$¢ otrzymanych SILM. Przez
okres dtuzszy niz 100 dni membrany nie tracily wlasciwos$ci permeacyjnych. Barghi 1
wsp. [81] oszacowali przepuszczalnos$¢, dyfuzyjnos¢ i selektywno$s¢ CO, i CHy w
[bmim][PF¢] osadzonym na mezoporowatej membranie z Al,O3 przy niskich cisnieniach
otrzymujac selektywnos$¢ rozdziatu CO,/N, rzedu a = 50. Wyniki znacznie przekroczy-
ty warto$ci mierzone dla membran polimerowych zestawione przez Robesona [82],
dodatkowo membrany wykazywaty stabilno$¢ podczas 400 godzin pracy.

Kreiter i wsp. [83] wykorzystali membrany Al,O; w postaci rurek z ciecza jonowa
[APmim][Tf,N] do seperacji CO, i CH,. Otrzymali cienkie membrany (1.5 pm) wyka-
zujace wytrzymatos¢ do 55 bar oraz wysoka przepuszczalnos¢
Pco» = 0,82 x 107 mol m™” s™" Pa™).

Jak wskazuja dane literaturowe, ciecze jonowe zawierajace anion octanowy charak-
teryzuja si¢ duza pojemnoscig sorpcyjng i mogg by¢ stosowane w szerokim zakresie
temperatur i ciSnien [41,42]. Santos 1 wsp. [48] badali ciecze jonowe zawierajgce anion
octanowy 1 potwierdzili duze mozliwosci separacyjne oraz duzg rozpuszczalnos¢ ditlen-
ku wegla w tych cieczach. Dlatego mozliwe jest opracowanie ukladow membran 1 do-
branych do okreslonych celéow cieczy jonowych wykazujacych zwigkszong
selektywnos¢ w stosunku do ditlenku wegla.

Jako nosnik SILM najszerzej zostaly przebadane materiaty polimerowe. Jednakze
ich praktyczne zastosowanie w warunkach przemystowych jest ograniczone z powodu
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niskich strumieni oraz stabej stabilno$ci termicznej szczegdlnie przy wysokich tempera-
turach. Jako alternatywa materialy ceramiczne takie jak Al,Os;, Si0O,, TiO, oraz ZrO,
zyskaty zainteresowanie, ze wzglgdu na wysokg termiczng i mechaniczng wytrzymato$¢
[20,84]. Jednak liczba doniesien literaturowych dotyczacych wykorzystania ceramicz-
nych materiatow w SILM jest niewielka [20, 49, 81, 83-86].

Ogo6lnie sprawnos¢ SILM przypisuje si¢ racze] wlasciwosciom IL zawartej
w membranie niz materialowi membrany. Ostatnie wyniki badan sugerujg jednak, ze
stan IL zawartej w porach oraz oddzialywania na powierzchni migdzyfazowej ciato
state-ciecz mogg byc¢ istotnym sktadnikiem mechanizmu permeacji w SILM [43,46,
74,85]. Scovazzo i1 wsp. stwierdzili, ze permeacja CO, przez membran¢ polimerowa
poly(ether sulfone) nasgczong [Emim][CF;SOs] byla dwukrotnie wieksza niz przez
membrang¢ hydrofilowag PVDF w przypadku tej samej cieczy jonowej [74]. Neves 1 wsp.
badali SILM przygotowane w oparciu o imidazolowe ciecze jonowe 1 dwie r6zne mem-
brany PVDF, jedng hydrofilowa, drugg hydrofobowg [43]. Hydrofobowe SILM byty
bardziej stabilne. Close 1 wsp. [85] wykonali badania permeacji CO, w SILM przygo-
towanym z Al,O3 nasgczonego [Emim][Tf,N] 1 [Cemim][Tf,N]. Przepuszczalnos¢ CO,
zmierzona dla poréw o wielkosci 100 nm wynosita Pcoo=2.65 x 10 mol m>s'Pa’ i
byta ponad 2 razy wigksza niz dla poréw 20 nm P, = 1.05 x 107 mol m”s'Pa”™’. Wy-
niki byty 1,55 oraz 1,59 razy wyzsze niz dla tych samych cieczy jonowych 1 widkien
szklanych [87]. Autorzy wysung¢li przypuszczenie, ze réznice w wydajnosci SILM wy-
nikajg z wptywu wielkosci poréw i1 oddziatywah miedzy ciecza jonowg i ceramicznym
materiatlem membrany. Ostatnio Banu 1 wsp. oszacowali wplyw IL zamkni¢tej w po-
rach membrany z Al,O5 (wielkos¢ poréw: 20 nm) [88]. Okazato sig, ze przepuszczal-
nos¢ CO, dla cieczy jonowej zamknigtej w porach byla wigksza 15,7 razy niz dla tej
samej cieczy w zwartej objetosci. Zostato to przypisane zmianom fizycznych wiasno$ci
IL na powierzchni poréw poprzez reorganizacj¢ kationu i anionu cieczy jonowej na
powierzchni miedzyfazowe;.

W pracy [49] Albo i wsp. (2014) badali membrany ceramiczne Al,O3/TiO, w pola-
czeniu z [Emim] [Ac], co pozwolito na osiggni¢cie duzych przepuszczalnosci Pco, =
2,78 x 10 mol m”s'Pa™ oraz idealnych selektywnosci CO./N,, a(CO,/N,) = 30,72,
znacznie przewyzszajacych wartosci zmierzone dla proceséw separacji przy wykorzy-
staniu materialow polimerowych. Powlekanie zewngtrznej mezoporowatej warstwy
Ti0, cieczg jonowg prowadzito do 20-krotnie wigkszej przepuszczalnosci. Przeprowa-
dzone testy stabilnosci pokazaty, ze membrany byty stabilne przez okres 25 h dla ci-
snien nadawy do 4 bar. Wydajnos¢, selektywnos¢ oraz stabilnos¢ otrzymanych
membran SILM stwarza mozliwos¢ zastosowania ich w warunkach przemystowych.

W pracy [86] badano nanoporowate membrany ceramiczne TiO, 1 SiO,—ZrO,
o kontrolowanej wielkosci poréw 1-20 nm przygotowanych metodg sol-gel 1 nasaczo-
nych cieczg jonowa charakteryzujaca si¢ duza rozpuszczalnoscig CO, ([Emim][Ac]).
Membrany SILM otrzymano poprzez r¢czne nanoszenie cieczy jonowej na powierzch-
ni¢ membrany oraz poprzez pokrywanie warstwg rozpylonej cieczy jonowej, co pro-
wadzilo do otrzymano duzych wartosci Pco, = 4,3140,13x10™® mol m?s'Pa’ oraz
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idealnej selektywno$ci CO,/N, a(CO,/N,) = 31,18. Zmierzone przepuszczalnosci dla
poréw 20 nm byly ponad 60% wigksze niz dla poréw Inm. R6znic nie mozna wyjasni¢
jedynie efektywng grubos$cig cieczy jonowej lub zawartoscig wody, ale gtéwnie zmia-
nami wilasno$ci cieczy jonowej w porach materiatlu ceramicznego. Wraz ze wzrostem
temperatury od 25 do 100°C przepuszczalnos¢ rosta 5-8 krotnie w zalezno$ci od wy-
miaru poréw materiatu ceramicznego. Zmierzone wartosci energii aktywacji sugeruja,
ze oddziatywania ciecz jonowa-materiat ceramiczny okreslaja permeacje przez SILM.

W literaturze czgsto spotyka si¢ membrany SILM wykorzystujace no$nik ceramicz-
ny wykonany z Al,Os3, SiO,, TiO, oraz ZrO,. Materiaty te wykazuja wigksze wartosci
przepuszczalnosci 1 selektywnosci niz membrany polimerowe, ponadto charakteryzuja
si¢ wysoka termiczng 1 mechaniczng wytrzymatoscig [20]. Mimo, iz liczba doniesien
literaturowych dotyczacych wykorzystania ceramicznych materialéw w SILM jest nie-
wielka [20, 49, 81, 83-86], odpowiednie potgczenie tych materiatéw z cieczami jono-
wymi moze pozwoli¢ na uzyskanie membran SILM o duzej selektywnosci i
przepuszczalnosci oraz opracowanie oszczednych i1 bardziej efektywnych technologii
rozdziahu.

Badania efektywnosci rozdzialu na membranach SILM powinny koncentrowac si¢
nie tylko na poszukiwaniu nowych TSIL, ale takze na wptywie wielkosci poréw oraz
chemii powierzchni materialu membrany.

5. SPOSOB PRZYGOTOWANIA MEMBRAN SILM

Proces immobilizacji cieczy jonowej na nosniku polimerowym lub ceramicznym jest
wykonywany poprzez impregnacj¢ lub rozpylanie IL w warunkach prézniowych lub
ci$nieniowych.

Proces impregnacji materiatu nosnika w IL moze by¢ realizowany pod ci$nieniem
atmosferycznym poprzez reczne nanoszenie IL przy pomocy gazy zwilzonej ciecza
jonowa, a nastgpnie usuni¢cie nadmiaru IL z powierzchni membrany za pomoca bibuty
[27]. Najczestsza metodg tworzenia SILM jest zamoczenie porowatego nosnika
w cieczy jonowej na czas zazwyczaj od kilku do kilkunastu godzin [49,85]. Z uwagi na
wysokg lepkos¢ cieczy jonowych, a takze niskg prezno$¢ par operacje te czesto prze-
prowadza si¢ w warunkach prézniowych lub ciSnieniowych, aby zminimalizowac
prawdopodobienstwo wystepowania babelkow gazu (powietrza) w membranie. Luis
1 wsp. [45] oraz Santos 1 wsp. [47,48] proponuja wstawienie materialu porowatego
(w tym przypadku PVDF) do naczynia pr6zniowego na czas 1 godziny w celu usunigcia
powietrza z porow nosnika 1 tatwiejszego wprowadzenia IL do struktury porowatej
nosnika. Po tym czasie, ciggle pod préznig, krople cieczy jonowej nanoszone s3 na po-
wierzchni¢ membrany za pomocg strzykawki, a nadmiar cieczy zostaje delikatnie usu-
ni¢ty z powierzchni membrany za pomocg bibuty. Ilos¢ cieczy naniesiong na membrang
okreslano grawimetrycznie.

Albo 1 wsp. [86] stosowali takze rozpylanie cieczy jonowej na powierzchni materia-
tu nosnika umieszczonego wewnatrz zamknigtego obracajacego si¢ urzadzenia (5000
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rpm, 120° C) przez 6 s. Czynno$¢ ta byta powtarzana kilkukrotnie prowadzac do
otrzymania SILM o bardzo cienkiej efektywnej grubos$ci oraz stabilnosci do 25 godzin.
Rozpylanie cieczy jonowej pozwala uzyska¢ homogeniczne i powtarzalnie cienkie war-
stwy oraz duze przepuszczalnosci. Jeszcze lepsze wyniki uzyskali uzywajac IL rozcien-
czonej wodg. Dla zawartosci 50% wody w IL przepuszczalno$¢ wzrastata okoto
dwukrotnie przy niezmienionej selektywnosci. Dalsze zwigkszanie zawartosci wody
prowadzito do zmniejszania selektywnosci rozdziatu.

W pracy [89] (Chojniak 1 wsp.) przed natozeniem IL rozcienczano acetonem, nakta-
dano mikropipetg, wirowano 60 sekund przy 1000 rpm i suszono 24 godziny. Procedu-
re powtarzano 3 razy.

Bargli 1 wsp. [81] otrzymali SILM stabilne przez 400 godzin. Ceramiczne membra-
ny zostaty umieszczone na 12 godzin w zbiorniku z cieczg jonowa, namiar cieczy jono-
wej usunigto bibulg, nastgpnie tak otrzymang SILM odgazowano pod préznig.

Kreiter 1 wsp. [83] stwierdzili, ze konwencjonalne procedury impregnacji prowadzg
do wypehienia zaréwno mikro, jak 1 mezoporéw ceramicznego no$nika. Efektywna
grubos¢ tak otrzymanych SILM wynosi setki mikronéw, co mocno ogranicza przepusz-
czalnos¢. Kontrolowana impregnacja ograniczajgca ilos¢ cieczy jonowej doprowadzane]
do nosnika pozwala zmniejszy¢ efektywng grubos¢ membrany do 1,5 um. Tak otrzy-
mane SILM byly stabilne do ci$nienia 55 bar.

6. WNIOSKI

e Ciekte membrany SILM z powodzeniem nadajg si¢ do rozdziatu mieszanin ga-
zowych oraz usuwania CO, z gazéw.

e Roéwnie waznym jak dobdr cieczy jonowej do impregnacji SILM jest dobor wia-
sciwej struktury podioza (suportu), ktéra ma decydujacy wpltyw na trwatos¢
membrany. Podloza ceramiczne o srednicy poréw 20 do 100 nm wydaja si¢ by¢
optymalnymi dla uzyskania trwatych SILM.

e Sposéb nanoszenia (impregnacja) cieczy jonowej na podtoze ceramiczne ma duze
znaczenie dla trwalosci membrany. Grube powloki SILM ograniczaja przepusz-
czalno$¢ membrany, z kolei zbyt cienkie moga przyczyni¢ si¢ do niestabilnosci 1
krotkiego czasu zycia membrany.

e Badania efektywnosci rozdziatu na membranach SILM powinny koncentrowac
si¢ nie tylko na wplywie wielkosci poréw oraz sposobow pokrywania podloza ce-
ramicznego cieczg jonowg, ale takze na poszukiwaniu nowych cieczy jonowych
predysponowanych do zastosowan SILM (task specific ionic liquids — TSIL)
oraz chemii powierzchni materialu membrany.
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ADAM ROTKEGEL, ZENON ZIOBROWSKI

SEPARATION OF GAS MIXTURE ON IONIC LIQUID MEMBRANES WITH
CERAMIC SUPPORT

The conventional methods for CO; capture uses a reversible solvent absorption processes. As an al-
ternative gas separation using membranes in combination with ionic liquids (ILs), the so-called sup-
ported ionic liquid membranes (SILMs) is extremely attractive due to energy efficiency and operational
simplicity in compact equipment. The paper presents the review of works concerning gas mixture sepa-
ration, in particular a CO; removal from gases, using SILMs membrane. The type of ceramic support
used in SILMs membranes, as well as the support structure is very important to the stability of the
membrane. The findings from the present study show that the ceramic support with diameter pore range
from 20 to 100 nm allow to obtain effective SILM membrane.

The performance of SILMs depends generally on impregnate method of ceramic support (soaking,
coating) Thick SILM layer decreases membrane permeability, but too thin SILM layer may reduce the
performance and stability of the membrane.

The most effective research on CO; separation through SILMs would focus not only on the effect of
pore size and the impregnate methods of ceramic support with IL, but also on research of new task
specific ionic liquid for SILM purposes.
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Metal and ceramic solid foams were examined to determine axial dispersion for liquids (water and
45% glycerol solution) single phase flow; the results obtained for the packed bed of spheres were used for
comparison. The influence of the liquid viscosity on axial dispersion was tested. Moreover, flow
resistance was also measured.

Keywords: solid foam, RTD, axial dispersion coefficient, flow resistance

Wyznaczono dyspersj¢ osiowa dla jednofazowego przeptywu cieczy (wody i 45% roztworu gliceryny)
przez zloze metalowych i ceramicznych pian stalych. Otrzymane wyniki zostaty poréwnane z warto$ciami
wilasciwymi dla zloza kulek. Okreslono wptyw lepkosci cieczy na mierzony parametr. Dodatkowo wyznaczono

réwniez opory przeptywu.
Stowa kluczowe: piany state, RTD, wspotczynnik dyspersji osiowej, opory przeptywu

1. INTRODUCTION

Commonly used shapes of catalyst supports are: grains, spheres, pellets (used in
packed-bed reactors) and monoliths. Packed-bed reactors enable satisfactory heat/mass
transfer intensity, but their application leads to high flow resistance [1, 2]. These types
of supports can be characterized by low porosity (0.3-0.6) [2]. On the contrary,
monoliths guarantee very low flow resistance, but also poor heat/mass transfer rates
[1-3]. They can be produced from ceramics (cordierite in most cases) or metals (e.g.
steel).

Solid foam seems to be the modern reactor filling that combines the advantages of
both catalyst supports mentioned above, i.e. packed bed and monolith. The most
remarkable features of foams are high porosity (0.6-0.95) [2], high permeability, high
surface to volume ratio, light weight [4]. Summarizing, foams display beneficial
thermal, electrical, mechanical and acoustic properties [2, 4-6]. They can be prepared
from various materials like e.g. metal (aluminium, copper) or ceramic (ALOs;,



82 A. GANCARCZYK 1 inni

cordierite) [2]. When combining the above advantages with their low pressure drop
and high external surface area, it may turned out that solid foams are excellent
candidates for catalyst supports [5].

At present, foams are used in aerospace industry (as wings filling), as construction
material (core structures for high strength panels, mechanical energy absorbers), in
heating industry (as heat exchangers), as filtering devices, heat sinks etc. [4, 5]. One
possible application is also structured catalyst support in the chemical reactors.
However, this field requires reliable description of the mechanisms governing the heat,
mass and momentum transfer as well as of the fluid flow regimes. Knowledge of the
external surface area available to active catalyst layer deposition is also crucial for
proper reactor design. Axial dispersion coefficient is another key parameter for proper
reactor design. Axial dispersion plays a major role in very short reactors. Modern
reactors are becoming increasingly short due to continuous progress in catalysis so
importance of axial dispersion is still growing in the reactors design.

While many researches can be found for gas flow through solid foams, number of
studies is limited for single-phase liquid flow. Therefore, the aim of this study is the
axial dispersion coefficients determination for single liquid flows through both metal
and ceramic foams.

2. RESIDENCE TIME DISTRIBUTION — THEORETICAL CONSIDERATION

Each fluid element may flow through the reactor in various ways and hence at
different time (Fig. 1A). The distribution of this time is called either the exit age
distribution E, or more commonly the residence time distribution (RTD).

Molecule C B
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Fig. 1. Influence of the molecule's way (A) on the RTD curve (B)
Rys. 1.Wptyw drogi czasteczki (A) na krzywa RTD (B)

The RTD curve (Fig. 1B) illustrates the fluid's molecules behaviour and it provides
important information about the nature of fluid flow [7]. It is obvious that the fluid
particles that chose the shorter path will appear first on the reactor outlet (Molecule A
in Fig. 1A). The more tortuous is the path the longer the residence time (Molecules B
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and C in Fig. 1A). Concentration of the tracer molecules (that are being injected to the
fluid stream flowing via the reactor) is measured in two cross-sections: Measuring
point 1 — close to reactor inlet and Measuring point 2 — near the reactor outlet
(Fig. 1A) (the naming is consequently used in the article).

For a nonideal fluid flow, many different deviations from the ideal plug flow may
occur, like channeling or recycling of the fluid, longitudinal mixing caused by vortices
and turbulence, semi-stagnant regions, bypassing or short-circuiting [8]. Examples of
these phenomena impact on the RTD curve are illustrated in Fig. 2. Appearance of
stagnant zones is evidenced by curve shifting to the left side. When fluid is flowing in
parallel paths double peaks can be perceived. Strong internal recirculation is suggested
by many peaks with similar interspaces. There is also possibility that the tracer reacts
with the reactor’s content, or tracer concentration at the Measuring point 2 is measured
inappropriately. In these cases the curve may be shifted to the right side [7].

N Stagnantzone Undisturbed,
Flow in parallel united nonideal Possible

- paths,channeling ow occurence
.8 Strong internal  of few
IS recirculation phenomenon
> £
= .
]
: \

||

Time

Fig. 2. Modification of RTD curve shape depending on the deviations from ideal plug flow
Rys. 2. Zmiana ksztattu krzywej RTD w zalezno$ci od wystgpujacych odstgpstw od idealnego przeptywu
ttokowego

2.1. EXPERIMENTAL DETERMINATION OF THE RTD

In order to determine the RTD curve a nonreactive tracer method is used. Tracer
must not influence any component of fluid or reactor filling (in this case adsorption is
also relevant). In practice only tracers with specified electrical conductivity,
absorbance or emission of beta and gamma rays are used. Two possibilities of the
experiment realization are easy to interpret, what makes them more popular [7].
During the first one, the tracer is injected quickly at the reactor inlet (tracer
concentration vs. time inlet curve corresponds to the Dirac d-function) — called pulse
stimulus method. The Dirac 6 — function assume zero values for all points except one
single point, where the function value is very high. The function curve is very spiky,



84 A. GANCARCZYK 1 inni

narrow and precipitous [9]; the peak width equals zero but the area under the curve
equals one. In the second method tracer concentration is changed instantaneously from
Co to C, (step function stimulus method). Concentration of the tracer is recorded at the
Measuring points 1 and 2 [8]. Both the methods mentioned above are schematically
illustrated in Fig. 3.

A C,A

= = === CONcentration in
Measuring point 1
for ideal plug flow
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EEEEEEER l.

J: = === CONcentration in
’ > Measuring point 2
for ideal plug flow

<

ST
—~
="
=
o

concentration in
I Measuring point 2
for nonideal flow

Concentration
EEEEEEEER

>

t, t Time

Fig. 3. RTD curves obtained by step stimulus method (A) and pulse stimulus method (B)
Rys. 3. Krzywe RTD otrzymane metoda skokowej zmiany stezenia wskaznika (A) oraz impulsowe;j
metody zmiany stezenia wskaznika (B)

In reactor with ideal plug flow, tracer concentration vs. time for pulse method is
identical in Measuring points 1 and 2: all the fluid molecules cross the reactor by the
same way and time. For a nonideal flow, always certain deviations occur from the
ideal plug flow that are immediately visible on the response curve in the Measuring
point 2.

2.2. AXTAL DISPERSION COEFFICIENT: SIGLE-PHASE LIQUID FLOW

The axial dispersion coefficient, D,,, can be obtained based on the mean residence
time. This parameter provides information about the deviations from the ideal plug
flow. The axial dispersion coefficient can be derived based on the so-called dispersion
model given by the equation [7]:

oC _(D, aZc_aC_(l)azc_aC
96 u,L Pe)dz> dZ

= 1
02> 0Z M
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where: Z=z/L and the Peclet number, Pe, is defined as:

Pe = ‘l‘)L—L )

ax

The larger is the Peclet number, the smaller the axial dispersion and the flow is
more similar to plug one. Assuming an ideal Dirac pulse of the tracer injection, the
residence time distributions is:

E(t)=——"— (3)

2.3. TRACER RESPONSE MEASUREMENTS

There are a few ways to estimate parameters described by a dispersed plug-flow
model that are presented in Table 1 [10].

Table 1. Methods of parameter estimation based on the tracer response (concentration) measurements
Tabela 1. Metody wyznaczania parametréw w oparciu o pomiar odpowiedzi (stezenia) wskaznika

Method Input and response function
Moment o n o n
[, [ C thdt
Weighted moment oo n . —st oo n_ —st
[ C tredt, [ C e dt
Transfer function o —st
IO C,edt
F(s)="—"—
[ cedt
0 1
Fourier o iat o iy
J:) C, e “dt, J:) C, e “dt
Time-domain
L TG

One of the most commonly used methods for determining parameters and
describing fluid flow is the method moment. Moments m are defined as:

m, = [ t"C(t)dt 4)
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and the central moment is:

VM [ C(t)tdt
o ], C(t)dt

(5
m

Using the moment method, the following equations can be derived:
e for the zeroth moment, which is used for checking the tracer material
balance:

m, = j:c(t)dt = (6)

e for the first central moment, which is used to determine the mean
residence time, ty:

jo tC(t)dt Ve,
I:C(t)dt Vi

t =

m

(7)

e for the second central moment, i.e. variance, o

. j:tzC(t)dt
) _[:C(t)dt

Based on the formulae mentioned above, for the closed boundary conditions, the
following equation connects mean residence time, variance and Peclet number can be
derived [7]:

t (8)

o

2

o 2 2 [l—e‘Pe]

t2  Pe Pe?

)

2
m

3. EXPERIMENTAL

3.1. THE FOAMS STUDIED

The open cell foams of different pore density (pores per inch — PPI) were used in
this work: metallic (NC 2733 and Ni 2733, supplied by Recemat B.V.) and ceramic
(Vukopor A and Vukopor S, produced by Lanik s.r.0.). The morphological parameters
of the foams tested have been obtained using the computing microtomography method
assisted with the iMorph software [11] and are presented in Table 2.
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Table 2. Parameters of packings tested
Tabela 2. Parametry badanych wypetnien

packing porosity, € geometric area, S,, m’m™ | hydraulic diameter, d;,, mm
NC 2733 0.87 3616 0.96
Ni 2733 0.88 3411 1.03
Vukopor A 30 0.84 1386 2.42
Vukopor A 20 0.80 1113 2.88
Vukopor A 10 0.78 859 3.63
Vukopor S 20 0.71 1361 2.09
glass spheres, d,=3 mm 0.38 1240 1.23
glass spheres, d,=5 mm 0.388 2512 0.62

3.2.RTD EXPERIMENTS

The experiments were performed using the apparatus shown in Fig. 4.

Fig. 4. Scheme of experimental set-up: 1 - liquid tank, 2 - pump, 3 - heat exchanger, 4 - flowmeters,
5 - packed column, 6 - injector, E , E;, - electrodes at output and inlet of the column
Rys. 4. Schemat instalacji doswiadczalnej: 1 - zbiornik, 2 - pompa, 3 - wymiennik ciepta, 4 - rotametry,
5 - kolumna z wypehieniem 6 - inzektor, E,, E;, - elektrody na wylocie i wlocie kolumny

The column (57 mm 1.D. made of transparent Plexiglas) was packed with the foam
discs stacked. The high of the filling was kept within 0.5 to 0.1m. As the liquid phase,
water and 45% wt glycerol solution (density p = 1111.18 kg'm” and viscosity,
1 =4.14-10" Pa's) were used. Liquid phase was supplied at the bottom of the column.
The RTD experiments were performed using the KCl solution as the tracer
(0.5 mol-dm™) that was injected as a pulse (possibly close to the §-Dirac function) at
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the column inlet. Each injection was repeated at least three times. The signal
(conductivity) was measured by two calibrated platinum electrodes placed at the
column inlet and outlet. For comparison, identical experiments were performed for the
bed of glass spheres (diameter of 3 and 5 mm, cf. Table 2). Additionally, the flow
resistance was measured.

3. RESULTS

An example of the experimentally obtained RTD curve is presented in Fig. 5.

0.5+

%41 inlet

0.3 4

0.2

outlet

Cm KCI [mol/dm’]

0.14

0.0

~

reer T TR r
4 B8 8 10 12 14 16 18 20
time [s]

P
0 2

Fig. 5. An example of the experimentally obtained RTD curve
Fig. 5. Przyktad eksperymentalnie otrzymanej krzywej RTD

At first, it was necessary to check whether the dead zones occur in the column.
Therefore, the experimentally obtained mean residence time was compared with the
theoretical one defined as:

v
theoret. — V
L€

Good agreement between the experimental and theoretical values excluded existence
of the dead zones as shown in Fig. 6 for exemplified foams. For the others, the results
were similar for all the liquids applied.

The next important aspect is influence of the bed length on the axial dispersion
coefficient. According to Delgado [12], the measured method is valid if the D, is
constant for different bed length (assuming others experimental conditions are the
same). As experimentally tested, change of the foam bed length didn’t influenced the
D, within 0.1 to 0.5 m (Fig. 7).

t (10)
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Fig. 6. Comparison of the residence time obtained experimentally and theoretically
Rys. 6. Porownanie czasow przebywania otrzymanych eksperymentalnie i teoretycznie
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Fig. 7. Influence of the packing high on axial dispersion coefficient
Rys. 7. Wptyw wysoko$ci ztoza na wspotczynnik dyspersji osiowej

Fluid velocity has important influence on the axial dispersion [12]. For the
superficial liquid velocity wy range tested, the axial dispersion coefficients increase
with wp (Fig. 8) for both packing types tested (i.e. solid foams and dumped packing),
as was also found for others packing types [13].
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Fig. 8. Influence of the liquid velocity on axial dispersion
Rys. 8. Wptyw predkosci cieczy na dyspersj¢ osiowa

Moreover, this relationship for solid foams is almost linear and depends on pore
density (PPI), i.e. Dy slightly decreases with PPI number (Fig. 9) thus it increases
with the pore and strut dimensions of the foams tested [6, 13]

Influence of the liquid viscosity on the axial dispersion coefficient was tested using
glycerol solution. To show this influence, alternative definition of Peclet number, the
so-called fluid Peclet number is used:

u. d
Pe, b (11)

axf

This number uses the characteristic crosswise dimension, d, that determines the
mechanical behaviour of fluids; in packed beds it is particle diameter. Usually, Pe; is
given versus the Reynolds number Re, because both are related to the fluid mechanical
behaviour. Similar definition of Peclet number is commonly applied for solid foams,
however, different values of the dimension d are used, e.g. diameter of the cell [5, 14],
window [6, 15] and pore [15] as well as the hydraulic diameter [13].
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Fig. 9. Influence of the pore density (PPI number) of the solid foams on the axial dispersion
Rys. 9. Wplyw gestosci porow (liczby PPI) pian statych na dyspersj¢ osiowa

However, when comparing different types of packings, the same definition of d should
be used. Therefore, we decided to use the hydraulic diameter, dy, as the characteristic
length, defined as

_ 4
S

A

d, (12)

The results presented in Fig. 10 prove important effect of liquid viscosity on the axial
dispersion: dispersion increases with the liquid viscosity. Qualitatively, similar results
were obtained for other packings [16].

Taking into account the interstitial liquid velocity, the axial dispersion coefficient
can be described by a simple equation correlation in the form:

D_=0.011-u" (13)

which, with the average error and standard deviation equals 13% and 8.2%,
respectively, describes all the experimental points (irrespective of the foams and
liquids), as shown in Fig. 11.

In addition, for the packings tested pressure drop was measured for single-phase
liquid flow. It is well known that the flow resistance, AP/L, increases with the fluid
velocity [17-19] as shown in Fig. 12.

The pressure drop for solid foams is lower in comparison to the random packing;
this agrees with the results for the gas flow [20].
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Fig. 10. Influence of the liquid viscosity on the axial dispersion coefficient; white point - water, gray

point - 45% glycerol solution

Rys. 10. Wptyw lepkosci cieczy na wspotczynnik dyspersji osiowej, biate punkty - woda, szare punkty -
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Fig. 11. Comparison experimental and calculated (eq. (13)) values of the axial dispersion. Empty symbols
- water, grey symbols - 45% glycerol solutions
Rys. 11. Poréwnanie eksperymentalnych i obliczonych wartosci dyspersji osiowej. Puste symbole - woda,

szare - 45% roztwor gliceryny



Liquid axial mixing in solid foams. 93

140000

120000

100000 -

60000

AP/L [Pa/m]

40000

20000

0

80000 A

ANC 2733 >K>K>K
1 ONi2733 &

@ \/ukopor A 30 PPI >K>K

Xspheres,dp=3 mm X

Xspheres,dp=5 mm )QK)K

Fig. 12. Flow resistance vs. liquid velocity
Rys. 12. Opory przeptywu w funkcji predkosci cieczy

For the solid foams studied, pressure drop increases with the PPI number and liquid
viscosity, as shown in Fig. 13; similar observations are presented in the literature.
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Fig. 13. Influence of the liquid viscosity on flow resistance, white signs - water, grey signs - 45% glycerol

solution

Rys. 13. Wplyw lepkosci na opory przeptywu, biate symbole - woda, szare symbole - 45% roztworow

gliceryny
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CONCLUSIONS

The axial dispersion coefficient decreases with increasing the PPI number.
An inverse relationship was observed for the flow resistance: pressure drop
increases with the PPI number, thus the flow resistance is lower for larger
pores.

The results have shown that both the flow resistance and axial dispersion
increase with the fluid viscosity.

D,y for solid foams is much lower than for random packings.

D,y increases with liquid velocity.

SYMBOLS - OZNACZENIA

tracer concentration, mol-dm™

stezenie wskaznika, mol-dm™

signal measured at Measuring point 1 (see Fig.1A)

sygnal mierzony w Punkcie pomiarowym 1 (zob. Rys. 1A)
signal measured at Measuring point 2 (see Fig.1A)

sygnatl mierzony w Punkcie pomiarowym 2 (zob. Rys. 1A)
diameter, m

$rednica, m

axial dispersion coefficient, m*s™

wspotezynnik dyspersji osiowej, m*s™!

hydraulic diameter, = 4&/S,
$rednica hydrauliczna, = 4¢&/S,
exit age distribution, s™'
rozktad czasu przebywania, s™
column length (height), m
wysoko$¢ kolumny, m

mass, kg

masa, kg

Peclet number, =u; L/D,,
liczba Pecleta, =u;L/D,,
Reynolds number, =u;dyop /14
liczba Reynoldsa, =updyor /s
specific surface area, m>m™
powierzchnia wlasciwa, m*m™
time, s

czas, s

mean residence time, s

$redni czas przebywania, s
interstitial liquid velocity, m-s™

rzeczywista predko$é cieczy, m-s™

superficial liquid velocity, ms™

predkosé cieczy liczona na pusty przekroj aparatu, m-s™
volume of the reaktor, m’

objeto$é reaktora, m®

3
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Vi volumetric liquid flow, m*-s™
objetosciowe natezenie przeptywu, m*s™!
Z longitudinal coordinate
wspotrzedna wzdhuzna
€ porosity
porowatos¢
&a liquid holdup
zawieszenie cieczowe
7 dimensionless time, =t/t,,
bezwymiarowy czas, =t/t,,
o variance
wariancja
) frequency
czestotliwosé
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ANNA GANCARCZYK, KATARZYNA SINDERA, MARCIN PIATEK, MARZENA IWANISZYN, MATEUSZ KORPYS,

MIECZYSEAW JAROSZYNSKI, BOZENA JANUS, TADEUSZ KLESZCZ, ANDRZEJ KOLODZIE]

MIESZANIE OSIOWE W PIANACH STALYCH

Piany statle posiadaja wiele interesujacych witasciwosci, takich jak np. duza porowato$¢, duza
powierzchnia wlasciwa, mata ggsto§¢ w poréwnaniu do materiatu litego, mozliwo$¢ wykonywania
z roznego rodzaju materiatow, co powoduje, ze piany state rozpatrywane sa jako potencjalne nos$niki
warstwy aktywnej katalitycznie w reaktorach wielofazowych. Jednak zastosowanie pian stalych
w przemysle wymaga znajomosci wielu parametrow pozwalajacych na poprawne zaprojektowanie
reaktora i przeniesienie skali. Jednym z nich, obok znajomosci wielko$ci powierzchni dostgpnej dla
osadzenia warstwy aktywnej, oporow przeplywu czy zawieszenia cieczowego, jest dyspersja osiowa,
ktéra ma obecnie szczegoélnie istotne znaczenie przy projektowaniu krotkich reaktorow. Obserwowany
obecnie duzy postep w dziedzinie katalizy spowodowal, Zze coraz czgsciej obserwowana jest
miniaturyzacja reaktorow katalitycznych, w tym zmniejszenie ich dlugosci, co przektada si¢ na wigkszy
wplyw dyspersji osiowej na ostateczna konwersj¢ substratow. Dlatego celem pracy byto wyznaczenie
wspotczynnikow dyspersji osiowej, Dy, dla zloza pian statych oraz porownanie otrzymanych wynikoéw
z wartosciami wlasciwymi dla ztoza usypanego.

Badania wykonane zostaty zarowno dla pian metalowych (NC 2733 i Ni 2733), jak i ceramicznych
(Vukopor A: 10, 20 i 30 PPI, oraz Vukopor S 20 PPI). Dla poréwnania, eksperymenty przeprowadzono
rowniez dla ztoza usypanego z kulek szklanych o $rednicy 3 mm i 5 mm. Schemat instalacji
doswiadczalnej przedstawiono na rys. 4. Jako wskaznik do wyznaczenia krzywej rozktadu czasu
przebywania (ang. residence time distribution, RTD) zastosowano 0,5 molowy roztwoér KCIL.

W pierwszym etapie pracy sprawdzono poprawnos¢ prowadzonych eksperymentow; wykonane testy
potwierdzity brak stref stagnacji w reaktorze (rys. 6) oraz brak wptywu wysokosci ztoza na wspotczynnik
dyspersji osiowej dla ztoza pian ulozonych w stos o wysokosci w zakresie 0,5 — 0,1 m (rys. 7).

W oparciu o wyniki doswiadczen stwierdzono, ze wspodtczynnik dyspersji osiowej rosnie ze
wzrostem predkosci cieczy, niezaleznie od badanego wypetnienia (rys. 8), a jego wartos¢ jest kilkukrotnie
mniejsza dla ztoza pian stalych niz dla zloza usypanego. Rowniez lepko$¢ ptynacego plynu istotnie
wplywa na warto$¢ D,y (rys. 10), co zostato sprawdzone w wyniku zastosowania wody i 45% wodnego
roztworu gliceryny jako fazy cieklej. Natomiast parametry morfologiczne pian statych, jak np. ggstosé
porow (liczba poréw na cal, PPI) nieznacznie wplywa na wartos¢ dyspersji osiowej (rys. 9). Na podstawie
przeprowadzonych eksperymentow opracowano rownanie korelacyjne (13), ktore ze srednim bigdem
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wzglednym wynoszacym ok. 13% przybliza dane eksperymentalne dla wszystkich badanych pian statych,
niezaleznie od stosowanej fazy ciektej (rys. 11).

Dodatkowo wyznaczono rowniez opory przeptywu dla wszystkich badanych typoéw zltoza oraz dla
obu stosowanych cieczy. Stwierdzono, ze spadki ci$nienia dla ztoza pian stalych sa, podobnie jak
wspotczynniki dyspersji osiowej, znacznie mniejsze w poréwnaniu do zloza usypanego (rys. 12),
natomiast rosng ze wzrostem lepkosci cieczy (rys. 13). Jednak opory przeptywu, odwrotnie niz dla D,,,
rosna ze wzrostem gegstosci porow pian statych.
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BADANIA AKTYWNOSCI KATALIZATOROW OPARTYCH O TLENKI Ni, Co
ORAZ Ce W PROCESIE W PRODUKCIJI WODORU NA DRODZE PAROWEGO
REFORMINGU ETANOLU (ESR)

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

Przeprowadzono badania aktywnosci katalizatorow: Ni, Co, Ce osadzonych na Al,O; do produkcji
wodoru, na drodze parowego reformingu etanolu w zakresie temperatur 413-823 K. Katalizatory
wytworzono metoda cytrynianowa. Najlepszym sposrdd badanych katalizatordw okazat si¢ katalizator
niklowy, dla ktérego w 823 K selektywnos¢ w kierunku wodoru wynosi 79% przy wydajnosci wodoru
853 I'h ™ kg .

Stowa kluczowe: produkcja wodoru, parowy reforming etanolu, metale nieszlachetne

The studies of non-noble catalyst usage in a hydrogen production in the ethanol steam reforming
process were performed. Ni/Al,O3;, Co/Al,O; and Ce/Al,O3; were investigated in the temperature rage
413-823 K. The best Ni/Al,O5 catalyst achieved the highest hydrogen yield (above 850 1-h™ kg, ") and
H, selectivity (about 80%) at 823 K.

Keywords: hydrogen production, ethanol steam reforming, non-noble metal catalysts

1. WPROWADZENIE

W ciggu ostatnich dwéch dekad pojawiajg si¢ proby zastosowania etanolu
do produkecji wodoru np. zasilajagcego ogniwa paliwowe. Rozwoj ten podyktowany jest
wyczerpywaniem zasobow paliw konwencjonalnych tj. wegla kamiennego, ropy
naftowe] oraz gazu ziemnego, a takze dazeniem do zmniejszenia zanieczyszczenia
srodowiska poprzez ograniczenie efektu cieplarnianego 1 zanieczyszczenia powietrza.

Wodoér na masowa skale jest otrzymywany na drodze zgazowania wegla,
parowego reformingu weglowodordéw (np. metanu, metanolu, etanolu) oraz elektrolizy
wody [1]. Obiecujagcym sposobem jego wytwarzania moze by¢ parowy reforming
etanolu (ESR — Ethanol Steam Reforming). W niniejszym artykule zajmujemy
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si¢ procesem ESR poniewaz jest on ekologicznym, wydajnym 1 ekonomicznym
sposobem na produkcje wodoru [1]. Etanol jest jednym z cieklych ,,no$nikéw energii”
pozyskiwanym ze zZrddel odnawialnych tj. biomasy [1-4]. Wzrost zainteresowania
otrzymywaniem wodoru z etanolu zwigzany jest z faktem, Ze moze on by¢
produkowany z kazdego surowca zawierajacego skrobi¢. Ponadto etanol jest znacznie
mniej toksyczny od metanolu.

Wodor powstaje w reakeji (1) etanolu z parg wodnag, jest to reakcja katalityczna,
silnie endotermiczna 1 przebiegajaca zgodnie z rGwnaniem [5-7]:

C,HsOH + 3H,0 <> 2 CO, + 6 H, AHys=+174 kJ/mol (1)

Mechanizm procesu jest jednak bardzo skomplikowany. Reakcji (1) towarzyszg liczne
reakcje uboczne, w wyniku ktérych powstajg niepozadane produkty tj. metan, etylen,
tlenek wegla, aldehyd octowy, kwas octowy. Od kilkudziesigciu lat trwaja intensywne
badania zmierzajace do opracowania mechanizmu procesu ESR. Zespot Ni [8]
w swoje] pracy przegladowej przedstawit reakcje towarzyszace procesowi
prowadzonemu w obecnosci katalizatora niklowego, przedstawione w tabeli 1.
Niezwykle istotng rol¢ w niniejszym procesie odgrywa katalizator, ktory powinien
by¢ aktywny, selektywny, odporny na dezaktywacje, wynikajaca z osadzania
si¢ depozytow weglowych (koksowania) na jego powierzchni. W celu eliminacji
zjawiska koksowania konieczne jest stosowanie nadmiaru pary wodnej w stosunku
do etanolu. Katalizator ESR powinien charakteryzowa¢ si¢ zdolno$cia do rozrywania
wigzan wegiel-wegiel w czasteczce etanolu 1 utleniania ich do dwutlenku wegla

(rys.1).

CHCH O/

CH, . i
CO e coo |
0 ® ' |
1 ::\ J' { .‘/' 0,

C.

Il— e, L = =

@ Caom @ Owom & Hatem | Osvaen defect

Rys. 1. Mechanizm rozrywania wigzania wegiel-wegiel na katalizatorze Ir/CeO, do parowego
reformingu etanolu [9]
Fig. 1. Mechanism of breaking the carbon-carbon bond over a It/CeO, catalyst for ethanol steam
reforming [9]

Ponadto katalizator nie powinien promowac¢ reakcji utleniania wodoru i tworzenia
wigzan wegiel-wegiel (rys.1).
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Tabela 1. Reakcje towarzyszace procesowi parowego reformingu etanolu [8]
Table 1. The main reactions occurring during the ethanol steam reforming [8]

Nr Nazwa reakcji Reakcja Uwagi
reakcji

1 2 3 4

(2) | Niepehy reforming C,H,0H + H,0 — 2CO + 4H, INiepozadane pr.odu’k'ty uboczne, nizszal
parowy wydajnos$¢ wodoru
(3) — C2H50H + 2H2 — 2CH4 + HzO -
4) Odwodornienie C,H,0H — C,H,0 + H, Reakcja zmierzajaca do produkcji
wodoru
&) Rozktad aldehydu C,H,O0 — CH, + CO B
octowego
(6) Parowy reforming C,H,0 + H,0 — 3H, + 2CO B
aldehydu octowego
(7 Odwodnienie C,H;OH — C,H, + H,O Reakga wysg)ce nlfegozqdana,
stanowiaca gtowne zrddto koksu
(8) Tworzenie koksu C,H,; — koks -
9) C,H;OH — CO + CH, + H, Powstawanie wodoru, niska
Rozktad S .
wydajnos¢é tworzenia koksu
(10) - 2C,HsOH — C3H¢O + CO + 3H, -
(11) - C,Hs0OH — 0,5CO, + 1,5CH, -
Reakcje powstatych produktéw ubocznych
(12) Metanizacja CO + 3H, —» CH4 + H,O -
(13) - C02 + 4H2 i CH4 + 2H20 -
(14) Rozktad metanu CH; —2H, +C -
(15) | Reakcja Boudouarda 2CO0 - CO,+C
(16) | Parowa konwersja CO + H,0 — CO, + H, Zmniejsza tworzenie koksu, zwigksza
tlenku wegla produkcje wodoru

2. KATALIZATORY NA BAZIE NIKLU, KOBALTU, CERU

Od poczatku lat dwutysigcznych prowadzone sg proby opracowania nowych,
tanszych niz katalizatory oparte na metalach szlachetnych, katalizatorow do produkcji
wodoru w procesie reformingu etanolu parg wodng. Najbardziej obiecujacymi wydaja
si¢ by¢ katalizatory oparte na niklu, kobalcie 1 cerze. W badaniach podejmowano
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proby osadzania w/w metali na roznych nosnikach [5-37], jak réwniez stosowania
roznych metod preparatyki [8, 10]. Stwierdzono, ze aktywno$¢ katalizatorow zalezy
od zastosowanego nosnika — obecnosci kwasowych lub zasadowych centrow
aktywnych. Wraz ze wzrostem kwasowosci podloza wzrasta tendencja do formowania
si¢ depozytow weglowych (koksu). Zasadowy nosnik lub dodatek metali alkalicznych
do kwasnego podtoza znacznie hamuje ten proces 1 moze zapobiegaé spiekaniu
si¢ katalizatora. Ponizej przedstawiono aktualny stan wiedzy dotyczacy katalizatoréw
niklowych, kobaltowych oraz cerowych w swietle ich zastosowania w procesie ESR.

2.1. KATALIZATORY NIKLOWE

Katalizatory niklowe badano w zakresie temperatur 523-1023 K. W tabeli 2
przedstawiono wyniki badan aktywnosci katalizatoréw niklowych na réznych
nosnikach. Wigkszos¢ sposrdd przedstawionych uktadow katalitycznych pozwala
na osiggniecie ponad 80% stopnia konwersji etanolu 1 ponad 50% selektywnosci
w kierunku wodoru.

Najwicksza aktywnos¢ wykazywal katalizator niklowy na nos$niku La,O;
otrzymany metoda impregnacji, opisany m.in. przez zespdt Fatsikostasa [5]. Osiaggat
on w temperaturze 1023 K ponad 95% selektywnosci w kierunku wodoru, 10%
w kierunku metanu 1 20% w kierunku tlenku wegla 1 wykazal wyjatkowa stabilnos¢
1 odpornos¢ na dezaktywacje.

Dzigki wprowadzeniu metali alkalicznych (Li 1 K) do katalizatora niklowego
na no$niku MgO zespot Frusteri [15] uzyskal zwigkszong stabilno$¢ 1 odpornosé
na dziatanie dezaktywujace koksu. Nie wszystkie badania potwierdzajg jednak te teze
[21, 22]. Promowanie katalizatora Ni/CeO, potasem nie poprawito jego stabilnosci.
Po 100 h pracy w 693 K, dla stosunku molowego etanol:woda 1:12, nastapil spadek
selektywnosci w kierunku tworzenia wodoru, z 85% do 55%. Dla pordwnania
katalizator niepromowany potasem w analogicznych warunkach procesu wykazywat
wzrost selektywnosci w kierunku wodoru z 68% do 75%.

Zespol Fajardo [12] badajac katalizator niklowy na kwasnym nos$niku—Al,O;
stwierdzit, ze dzigki podniesieniu temperatury procesu nastepuje zahamowanie reakcji
rozkltadu etanolu do koksu w procesie ESR. Zaobserwowano, ze Ni/ALO;
w temperaturze 773 K, katalizuje reakcj¢ dehydratacji etanolu oraz jego rozktad
w kierunku koksu. Wzrost temperatury procesu do 873 K sprzyja reakcji parowego
reformingu etanolu, gwaltownie wzrasta stopnien konwersji etanolu i selektywnos¢
w kierunku tworzenia wodoru.

Wigkszos¢ z opisanych katalizatoréw niklowych na nosnikach: SiO, [11], MgO
[5,13-15], LayO; [5], ZnO [23] oraz ZrO, [26] wykazywala aktywnos$¢
w temperaturach powyzej 873 K. Katalizatory na nos$nikach: Y,0; [20, 27], TiO,
[24, 25] oraz CeO, [21, 22] sa aktywne w relatywnie niskich temperaturach, rzedu
523-777 K i osiggane sg na nich znacznie nizsze stopnie konwersji etanolu (80%)
1 selektywnosci w kierunku wodoru.
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Tabela 2. Katalizatory niklowe do produkcji wodoru w procesie parowego reformingu etanolu
Table 2. Ni-based catalysts used in the process of hydrogen production via the steam reforming of ethanol

Maksymalny stopien Maksymalna Temperatura
Nosnik konwersji etanolu selektywno$¢ do H, procesu Lit.
% % K
1 2 3 4 5
100 90 873 [11]
Si0,
95 35 823 [12]
100 80 1023 [5]
70 45 823 [12]
MgO 100 87 923 [13]
94/785, - 923 [14]
- 95 923 [15]
85 90 873 [16]
100 63 773 [17]
100 91 773 [18]
Al,O4
100 67 673 [19]
77 44 523 [20]
25 5 673 [12]
100 74 773 [21]
CCOZ
100/60 001, 85/55100n 693 [22]
81 49 593 [20]
La,04 100 95 1023 [5]
100 89 973 [23]
10 30 673 [15]
Zn0O
100 89 923 [23]
89 55 773 [24]
TiO,
99 - 773 [25]
710, 100 100 823 [26]
98 45 623 [27]
Y203
82 43 523 [20]
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2.2. KATALIZATORY KOBALTOWE

Zastosowanie kobaltu jako katalizatora ESR pozwolilo na obnizenie temperatury
procesu do 693-793 K. Katalizatory te majg wigksza niz katalizatory niklowe
zdolno$¢ do rozrywania wigzania wegiel-wegiel. W tabeli 3 zestawiono dane
literaturowe dotyczace aktywnosci katalizatoréw kobaltowych na réznych nos$nikach
w procesie ESR.

Zespot Llorca [28] przeprowadzit badania aktywnosci katalizatorow kobaltowych
osadzonych m.in. na CeQO,, SiO, MgO, ZnO, Al,O;, V,0s, wytworzonych metoda
impregnacji. Najwicksza aktywnos¢ wykazywat katalizator na nosniku ZnO, osiagajac
100% stopnia konwersji etanolu, 71% selektywnosci w kierunku wodoru, 24%
selektywnosci w kierunku CO, 1 18% selektywnosci w kierunku CH,4, w relatywnie
niskiej temperaturze 723 K. Zwigkszenie zasadowosci nosnika ZnO poprzez
promowanie sodem przyczynilo si¢ do wzrostu jego stabilnosci 1 zmniejszenia
osadzania koksu w procesie ESR [29].

Katalizator o podobnej aktywnos$ci do tej otrzymanej na nosniku ZnO uzyskat
zespot Kwak [30] na katalizatorze Co,MnQO, o strukturze spinelowej w znacznie
wyzszej temperaturze — 973 K. Struktura spinelowa tego katalizatora pozwala
na uzyskanie wigkszej stabilnosci pracy i zapobiega jego spiekaniu. Tlen obecny
w MnO, zwigksza aktywnos¢ kobaltu w kierunku tworzenia wodoru i1 hamuje
powstawanie CO [30].

Badania aktywnosci katalizatora kobaltowego na nosnikach: AL,O;, SiO,, MgO,
7Zr0,, C wykonane m.in. przez zespot Haga [29] dowiodly, ze Al,O; w temperaturze
673 K hamuje reakcje¢ metanizacji etanolu i jego rozktad do koksu. Ponadto
selektywno$¢ w kierunku wodoru na nosnikach spada w nastepujacym porzadku:
A1203 > ZI'OZ > MgO > SIOZ > C.

Zespot Batista [30] przedstawit badania, zgodnie z ktérymi po 9 h procesu ESR
w temperaturze 673 K zdolno$¢ do osadzania si¢ koksu spada w nastepujacej
kolejnosci: Al,O;5 (24,6% koksu)> MgO (17,0% koksu)> Si0O, (14,2% koksu).

Zespol Cavallaro [35] wykazal, ze w temperaturze 973 K bardziej odporny
na osadzanie si¢ koksu jest katalizator na zasadowym nosniku MgO niz katalizator na
no$niku kwasnym ALO;. Kwasny charakter nosnika np. AlLO; sprzyja reakcji
odwodnienia etanolu do etylenu oraz wigkszemu usuwaniu CO [30].

Na pozostalych no$nikach: CeO,, Sm,0;, La,O; procesowi ESR towarzyszy
reakcja rozktadu etanolu do acetonu, tym samym selektywnos$¢ w kierunku wodoru
jest niska (60-70%), a selektywnos¢ w kierunku CO, wynosi 20% dla temperatury
723 K.

2.3. KATALIZATORY CEROWE

W tabeli 4 przedstawiono wyniki badan aktywnosci katalizatoréw cerowych
na réznych nosnikach w procesie ESR.



Badania aktywnosci katalizatorow... 105

Tabela 3. Katalizatory kobaltowe do produkcji wodoru w procesie parowego reformingu etanolu
Table 3. Co-based catalysts used in the process of hydrogen production via the steam reforming

of ethanol
Maksymalny stopien Maksymalna Temperatura
Nosnik konwersji etanolu | selektywnos$¢ do H, procesu Lit.
% % K
1 2 3 4 5

87 50 723 [28]
SiO, - - 673 [31]
89-97 62-72 673 [32]
29 55 723 [28]

MgO
- - 673 [31]
100 0,8 723 [28]
100 - 673 [31]
Al 04 99 60 673 [32]
99 - 723-873 [33]
70 5,5 773 [34]
CeO, 94 70 723 [28]
La,O; 85 63 723 [28]
- - 673 [31]

710,
100 74 693 [10]
TiO, - — 673 [31]
Zn0O 100 66-71 723 [28]
V,05 100 53 723 [28]
Sm,04 86 65 723 [28]
C 100 - 673 [31]
MnOy, 100 71 973 [30]

Zespot de Lima badat aktywnos$¢ katalizatora na ZrO, w procesie ESR. Katalizator
ten byl odporny na osadzanie si¢ koksu, zapewnial dobrag stabilno$¢ katalizatora
1 wysoka selektywnos¢ w kierunku wodoru [37].

Pinton 1 wspotpracownicy [38] badajac katalizatory wytworzone metoda
wspolstragcania 1 impregnacji o réznym stosunku Ce do nosnika — NiO lub Co;0,.
Najwigksza aktywnos¢ wykazywat katalizator Ce:Ni o stosunku 6:4.



106 M. MADEJ-LACHOWSKA 1 Inni

Z doniesien literaturowych wynika, ze CeO, jest wysoce stabilnym 1 relatywnie
selektywnym zaréwno katalizatorem, jak i nosnikiem w procesie ESR [21, 22, 28].

Tabela 4. Katalizatory cerowe do produkcji wodoru w procesie parowego reformingu etanolu
Table 4. Ce-based catalysts used in the process of hydrogen production via the steam reforming of ethanol

Maksymalny stopien Maksyma}r}a Temperatura
L. . selektywnos$¢ do .
Nosnik konwersji etanolu procesu Lit.
% s K
%

1 2 3 4 5
710, 100 70 773 [36]
NiO 100 - 773 [37]

Co50,4 30 - 773 [37]

Na podstawie przedstawionych danych wynikajacych z analizy dost¢pnej literatury
mozna stwierdzi¢, ze czesto te dane sg niekompletne lub rozbiezne. Moga one
wynikac zaréwno z roznic w sktadzie katalizatora jak i sktadzie mieszaniny zasilajace;j
oraz metody preparatyki. Trudno wigc, na podstawie publikowanych danych
wytypowac¢ optymalny sktad katalizatora do produkcji wodoru w reformingu etanolu
para wodng. Wcigz aktualna wydaje si¢ wiec potrzeba prowadzenia badan nad
opracowaniem nowych, tanszych, aktywnych i, co najwazniejsze, selektywnych
uktadéw katalitycznych do wytwarzania wodoru w procesie ESR.

3. CZESC EKSPERYMENTALNA

3.1. SYNTEZA KATALIZATOROW DWUSKEADNIKOWYCH (Me/AlL,O5)

Do wytworzenia katalizatoréw zastosowano metod¢ homogenizacji kwasem
cytrynowym.

3.1.1. PRZEPIS PREPARATYWNY OTRZYMANIA KATALIZATOROW METODA CYTRYNIANOWA

W osobnych zlewkach rozpuszczono nawazki soli metali w 2,5-molowym
wodnym roztworze kwasu cytrynowego. Ilos¢ roztworu kwasu cytrynowego ustalono
na podstawie obliczen stechiometrycznych.

Rozpuszczone roztwory soli metali wlewa si¢ do kolby okraglodennej
o pojemnosci 2000 ml. Kolb¢ montuje si¢ na wyparce rotacyjnej 1 ogrzewa w tazni
olejowej, w zakresie temperatur 363-386 K, przy wymuszonym przeptywie powietrza,
odbierajgc wod¢ w odbieralniku. Synteze prowadzi si¢ do momentu otrzymania suche;j
masy cytrynianow (do 4 dni). Powstate cytryniany rozdrabnia si¢ w mozdzierzu,
a nastepnie wprowadza si¢ malymi porcjami do kolby okragtodennej umieszczonej
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w czaszy grzejnej, w ktorej prowadzi si¢ reakcje rozkladu. Proces rozkladu
cytryniandw wymaga szczegolnej uwagi, poniewaz jest procesem wybuchowym.
Otrzymane w wyniku rozkladu tlenki poddawane sg procesowi kalcynacji. Kalcynacje
prowadzi si¢ w piecu muflowym w zakresie temperatur zaleznym od skladu
katalizatora.

3.2. POMIAR AKTYWNOSCI KATALIZATOROW Ni, Co, Ce NA NOSNIKU Al,0;

Aktywnos$¢ badanych katalizator6w oceniano na podstawie wartosci stopnia
konwersji etanolu, selektywnosci w kierunku tworzenia wodoru oraz wydajnosci
wodoru.

Stopien konwersji a liczono korzystajac z wzoru:

~F
oa=—"—""L100% (2)

Do obliczania wartosci selektywnos$ci w kierunku tworzenia wodoru stosowano
WzOr:

2
H

- " 100% 3)
6(Fb{t _FEzt)

Su,

Wydajnos¢ otrzymanego wodoru zdefiniowano jako stosunek natgzenia przeptywu
wyprodukowanego wodoru do ilosci katalizatora:

[1-h" kgl (4

Selektywnos¢ w kierunku tlenku wegla (CO) 1 metanu (CH,) liczono za pomoca
ponizej przedstawionych wzorow:

Flo
=——© ___100% (5)
CcO
2(Fy, —Fg )
Foy
Soy =————100% (6)
e 2FL-FY)

Pomiary prowadzono w reaktorze rurowym, podigczonym ,on line”
do chromatografu gazowego VARIAN STAR 3800. Schemat aparatury przedstawiono
na rysunku 2.

Do pomiarow uzyto probek katalizatorow o masie 2,0 g oraz frakcji 0,8—1,0 mm.
Etanol podawano do odparowalnika przy pomocy mikropompy dozujacej i1 dalej
ze strumieniem azotu, mieszaning reakcyjng (gazowa) kierowano do reaktora.
Substraty oraz produkty doprowadzano do chromatografu firmy VARIAN STAR
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3800, grzang do temperatury 443 K linig transferowg. Do analizy gazow stosowano
uktad kolumn Carbo Plot P7, 25 m-0.53 mm i Supelcowax 10, 30 m-0,32 mm. Etanol
oznaczano ilo$ciowo na kolumnie Supelcowax stosujac detektor FID, a pozostale gazy
na kolumnie Carbo Plot uzywajac detektora TCD. W celu zwigkszenia czulo$ci
analizy tlenkow wegla oraz metanu zastosowano umieszczony —SzZeregowo
za detektorem TCD metanizer wraz z detektorem FID. Pomiary prowadzono
dla natezenia przeptywu mieszaniny reakcyjnej wynoszacego 100 ml-min™', stezenia
poczatkowego etanolu wynoszacego 0,1 g1', pod cisnieniem atmosferycznym,
w zakresie temperatur 413-823 K.

]

- pdtleniacz (B TS
- OEUSZACE
- thikropotpa (Gilson)
- odparowalnik
- reaktor
- Bepatrator Ik
FRODUET CIEELY

oo L) b =

Rys. 2. Schemat aparatury doswiadczalnej
Fig. 2. Experimental apparatus scheme

3.3. POMIARY AKTYWNOSCI BADANYCH KATALIZATOROW W PROCESIE
ESR

Otrzymane katalizatory byly poddawane testom okreslajacym ich aktywnosé
w procesie produkcji wodoru na drodze reformingu etanolu parg wodng. Zestawienie
badanych katalizatorow przedstawiono w tabeli 5. Dla kazdej z badanych probek
katalizatora okres§lano stopien przereagowania etanolu, wydajnos¢ wodoru
1 selektywnosci w kierunku tworzenia H,, CO, CH,.

Zakres temperatur pomiarow dostosowany byt do aktywnosci katalizatora, ktora
okreslano w pomiarach wstepnych (pw). W pomiarach tych skrdécono czas stabilizacji
w zadanej temperaturze do 30 minut 1 przeprowadzano dla punktu pomiarowego tylko
jedna analize. Stwierdzono, ze katalizatory niklowy 1 kobaltowy byly aktywne
w zakresie temperatur 413-513 K, a cerowy 633773 K.

Pomiary wtasciwe prowadzono od ustalonej w pomiarach wstepnych temperatury
podwyzszajac ja o 20 stopni. W pomiarach wtasciwych stabilizacja temperatury trwala
okolo 2 godzin, aanaliza produktow byla powtarzana co najmniej trzykrotnie.
W przypadku katalizatoréw niklowych 1 kobaltowych w trakcie pomiaréw ich
aktywnosci, po osiggnigciu dla katalizatoréw kobaltowych (Co/Al,O3) 615 K,
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aniklowych (N1/Al,O3;) 823 K =zaobserwowano stopniowy spadek natezenia
przeptywu mieszaniny reakcyjnej, az do catkowitego zablokowania przeplywu.
Swiadczylo to o zwiekszeniu oporéw przeptywu. Przy roztadowywaniu reaktora
zaobserwowano zmiang¢ struktury katalizatora. Prowadzenie testow katalizatoréw dla
wyzszych niz podane powyzej temperatury okazalo si¢ niemozliwe.

Wyniki pomiaréw aktywnosci badanych katalizatoréw 1 ich sktad przedstawiono
wtabeli 5 1 w formie wykresow zaleznoSci: stopnia przereagowania etanolu,
wydajnosci wodoru 1 selektywnosci w kierunku tworzenia wodoru, tlenku wegla
1 metanu od temperatury.

W tabeli 5 przedstawiono maksymalne wartosci stopnia konwersji etanolu (o),

maksymalne wydajnosci wodoru (W, ) oraz temperatury, w ktorych zostaty

osiagniete, selektywnosci w kierunku tworzenia wodoru, metanu 1 tlenku wegla
Katalizator niklowy poddawano testom aktywnos$ci w zakresie temperatur 413—

823 K, kobaltowy 433—-613 K, a katalizator cerowy w zakresie temperatur 633—-773 K.
Wszystkie badane katalizatory osiagnety 100% stopien konwersji etanolu (tabela 5).

Tabela 5. Sktad katalizatorow i maksymalne parametry uzyskane podczas ESR
Table 5. The composition of catalysts and maximum parameters in ESR process

Stopien

: S W, S S

Katalizator % Udziat T konwersji Ha H CH, €0

tlenku metalu K r 4
% % I'h™ kg % %

Co/Al,04 63,84/36,12 613 100 67 758 41 2
Ni/Al,O; 63,84/36,12 823 100 79 853 31 35
Ce/AlyO; 63,84/36,12 773 100 23 372 9 3

Na rysunku 3 przedstawiono =zaleznosci stopni przereagowania etanolu
od temperatury dla badanych katalizatoréw. Charakter tych zaleznosci jest dla
wszystkich badanych katalizatoréw analogiczny, stopien przereagowania rosnie wraz
z temperaturg, osiggajac 100%. Katalizator niklowy osigga maksymalny stopien
przereagowania juz dla temperatury 493 K, kobaltowy dla 613 K, a cerowy dopiero
dla 733 K. Dla katalizatorow kobaltowych daje si¢ zauwazy¢ obnizenie mierzonych
parametrow aktywnosci w pomiarach wilasciwych w poroéwnaniu z pomiarami
wstepnymi. Moze to dowodzi¢ jego niestabilnosci.
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Rys. 3. Zaleznos¢ stopnia przereagowania metanolu od temperatury dla badanych katalizatoréw
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Fig. 3. The temperature dependence of ethanol conversion for the tested catalysts. The “filled”
markers concern appropriate measurements and “blank” pre-measurements
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Rys. 4. Zalezno$¢ wydajnosci wodoru od temperatury w procesie ESR
Fig. 4. The temperature dependence of hydrogen yield in ESR process

Na rysunku 4 przedstawiono zaleznosci wydajnosci wodoru od temperatury
dla badanych katalizatoréw. Najwyzsza wydajnos¢ wodoru wynoszacg 853 I'h™ kg, ",
uzyskano na katalizatorze Ni/Al,Os, dla 823 K. Katalizator kobaltowy w poréwnaniu
z katalizatorem niklowym uzyskal nieco nizszg wydajnos¢ wodoru w temperaturze
bliskiej temperatury spiekania, wynoszaca 758 I'h" kg, dla 613 K. Katalizator cerowy
jest wprawdzie bardziej stabilny od pozostalych, jednak cechuje si¢ zdecydowanie
nizszg wydajno$cig wodoru wynoszaca 372 I'h" kg, dla 773 K.

Na rysunku 5 przedstawiono zaleznosci selektywnosci wodoru, tlenku wegla,

metanu od temperatury dla badanych katalizatorow.
o (A) Dla katalizatora niklowego selektywno$s¢ w kierunku tworzenia H,
w poczatkowym zakresie temperatur nieznacznie spada, a okoto 533 K zaczyna
rosng¢, aby osiggnag¢ swa maksymalng wartos¢ okoto 80% w 823 K. W tej
temperaturze nastapil spadek nat¢zenia przeplywu mieszaniny reakcyjnej na wylocie
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Rys. 5. Zalezno$¢ selektywnosci wodoru, tlenku wegla i metanu od temperatury dla katalizatora:
A) niklowego, B) kobaltowego, C) cerowego na Al,O; w procesie ESR
Fig. 5. The temperature dependence of H,, CO, CHj, selectivity for A) Ni, B) Co, C) Ce catalysts over
AlL,O; in ESR process

z reaktora, stwierdzono spieczenie katalizatora. Jak dowodzi zespot Comasa [17]
w pracy dotyczacej procesu ESR na Ni/Al,O3;, obserwowany wzrost selektywnosci
w kierunku H, w temperaturach przekraczajagcych 773 K moze mie¢ zwigzek
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z parowym reformingiem metanu, ktorego gtownymi produktami sg wodor 1 tlenek
wegla, a nie jak dotychczas sagdzono, z parowa konwersjg tlenku wegla (16).
Selektywnos¢ w kierunku CO rosnie do poziomu okoto 70% 1 stabilizuje si¢
w zakresie temperatur od 533 do 673 K, po czym zaczyna spadaé osiggajac wartos¢
30% dla 813 K.

Zaleznos¢ selektywnosci w kierunku CHy4 od temperatury ma bardziej skomplikowany
przebieg. W poczatkowym zakresie temperatur od 413 do 453 K rosnie osiggajac
maksimum na poziomie 30%, nastgpnie maleje do 0 dla 513 K. Powyzej okoto 653 K
zaczyna ona rosngc¢ osiggajac w 813 K powyzej 30%.

Dla zakresu temperatur 493—-533 K spadek selektywnosci w kierunku CO 1 gwattowny
wzrost selektywnosci w kierunku tworzenia CH, sugeruje wspoétistnienie m.in.
rownolegtych reakcji: parowego reformingu etanolu (1) oraz metanizacji CO (12)
[17].

Za dezaktywacje katalizatora (spieczenie) prawdopodobnie jest odpowiedzialna
reakcja rozkltadu metanu do wegla 1 wodoru (14). Badany katalizator Ni/Al,O4
otrzymany metoda cytrynianowa wykazuje zblizong aktywnos¢ do katalizatoréw
Ni/ALL,O; otrzymanych m.in. metodg wspotstracenia i impregnacji [16] oraz przez
Comasa [17] (tabela 2).

o (B) Dla katalizatora kobaltowego selektywnos¢ w kierunku tworzenia H,
rosnie w przedziale od 413 do 453 K do 20%, stabilizuje si¢ na tym poziomie,
aw 573 K zaczyna gwaltownie rosnaé, osiggajac wartos¢ zblizong do 70%.
Selektywnosci w kierunku CO i1 CHy utrzymujg si¢ na podobnym do siebie, niskim,
okoto 5% poziomie do 573 K, po czym selektywnos¢ w kierunku CH,4 zaczyna rosnac,
a w kierunku CO male¢.

Wydaje si¢, iz dominujaca reakcja w zakresie temperatur 443-553 K jest parowy
reforming etanolu (1). W zakresie temperatur 453-573 K reakcja odpowiedzialng
za powstawanie CO 1 CHy, jak sugeruje zespol Batista [32], moze by¢ rozktad etanolu
do H,, CO 1 CHy (9). Gwaltowny wzrost selektywnosci w kierunku metanu w 613 K
jest zwigzany z reakcja metanizacji CO 1/lub parowa konwersja CO w obecnosci
wodoru. Powyzej 613 K nastgpuje dezaktywacja katalizatora, ktora jest konsekwencja
reakcji rozkltadu CH, Aktywnos$¢ badanego katalizatora Co/Al,O; otrzymanego
metodg impregnacji, o zawarto$ci kobaltu 8 1 18%, jest zblizona do tej, jaka otrzymat
zespot Batista [32] (tabela 3) dla 673 K, stosunku molowego etanol:woda 1:3.

° (C) Dla katalizatora cerowego selektywnos¢ w kierunku tworzenia H,
praktycznie nie zmienia si¢ osiggajac wartosci okoto 10%. Zaleznosci selektywnosci
w kierunku tworzenia CO 1 CH, maja podobny charakter, osiggaja wartosci ponizej
10% dla 623 K, po czym zaczynajg rosnac.

Zblizone wartosci selektywnos$ci w kierunku tworzenia H,, CO 1 CH, moga sugerowac
rozklad etanolu wedlug reakcji (9). Otrzymane wyniki sg zblizone do tych, jakie
uzyskal zespot de Lima [36] na katalizatorze cerowym na nosniku ZrO,
w temperaturze 773 K, dla mieszaniny reakcyjnej etanol:woda 1:3, przy 100% stopniu
konwersji etanolu, gdzie gtownymi produktami sg woddr otrzymany w reakcji (1)
1 etylen powstaty w reakcji odwodornienia etanolu (7) oraz niewielkie ilo$ci metanu
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1 aldehydu octowego. W odrdéznieniu od prezentowanych wynikow badan, zespot
de Lima [36] nie zaobserwowal powstawania tlenku wegla.

PODSUMOWANIE

Przeprowadzono  syntezg¢ katalizatorow  dwusktadnikowych:  niklowego,
kobaltowego, cerowego na Al,O;, w ktérych udziat masowy tlenkow metali wynosit
odpowiednio 63,84% 1 36,12%.

Katalizator niklowy 1 kobaltowy ulegly dezaktywacji polegajacej na spieczeniu
w temperaturach: niklowy 823 K, a kobaltowy w 613 K.

Najlepszym z badanych katalizatorow wydaje si¢ katalizator niklowy. Osiggnat
on 100% konwersj¢ etanolu juz w temperaturze 493 K, dla temperatury 823 K
osiggnat maksymalng selektywnos¢ w kierunku wodoru okoto 80%, przy wydajnosci
wodoru powyzej 850 1'h™ kg, "'. Biorac pod uwage wydajnosé wodoru, selektywnosci
w kierunku tworzenia produktdw ubocznych, a w szczegdlnosci tlenku wegla 1 metanu
oraz spiekanie si¢ katalizatora, produkcje wodoru powinno prowadzi¢
si¢ w temperaturze ponizej 750 K.

Katalizator kobaltowy, pomimo iz uzyskal nizsza, wynoszaca 67%, selektywnos¢
w kierunku tworzenia wodoru (w porownaniu z katalizatorem niklowym) jednakze
w znacznie nizszej] bo wynoszace] 613 K temperaturze. Cechuje go tez nizsza
selektywnos¢ w kierunku tworzenia CO. Podobnie jak katalizator niklowy ulegl
dezaktywacji, dlatego nalezy prowadzi¢ proces w temperaturach ponizej 600 K.

Katalizator cerowy jest wprawdzie bardziej stabilny, jednak cechuje
si¢ zdecydowanie nizszg aktywnoscig.

OZNACZENIA - SYMBOLS

o — stopien konwersji, %
conversion degree

F — molowe natezenie przeptywu, mol-min™
molar flow rate

S — selektywno$é, %
selectivity

w — wydajno$¢, 1-h™!kg-'
yield

A% — objetosciowe natezenie przeptywu, I-min™
volume flow rate

m —masa, g

mass

INDEKSY DOLNE I GORNE — SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS
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Et

CcO
CO,
CH,4

kat.

[10]

[11]

— wlot do reaktora
inlet to the reactor

— wylot z reaktora
outlet from the reactor

— etanol
ethanol

— wodor
hydrogen

— tlenek wegla
carbon oxide

— dwutlenek wegla
carbon dioxide

— metan
methane

— katalizator
catalyst
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MARIA MADEJ-LACHOWSKA, HENRYK MOROZ, HILDEGARDA WYZGOL, LUKASZ HAMRYSZAK

THE INVESTIGATION OF ACTIVITY THE BIMETALLIC CATALYSTS BASED ON NICEL
OXIDE, COBALT OXIDE, CERIUM OXIDE IN ETHANOL STEAM REFORMING (ESR)

Ethanol significance is increasing due to its application as chemical energy carrier for instance as the
fuel for fuel cells or a potential substitute for gasoline. Ethanol can be easily obtained from several
biomass sources. Ethanol steam reforming is a cost-effective and efficient catalytic process of producing
hydrogen.

The studies of non-noble catalyst usage in a hydrogen production in the ethanol steam reforming
process were performed. Ni/Al,O;, Co/Al,O; and Ce/Al,O; were investigated. The catalysts were
prepared using citrate method. The metal oxide mass content was respectively 63.84% and 36.12%.

The catalytic activity was measured using a tubular, flow, fixed-bed reactor using 2 g sample of the
catalyst. The catalytic activity in the ESR process was determined under the following conditions:
atmospheric pressure, temperature range 413-823 K, the reactant flow 100 ml'min™', inner ethanol
concentration 0.1 g-I"'. The reaction mixture was analyzed chromatographically with the Varian Star 3800
apparatus. The ethanol 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, CO,
and CH,4 were detected. The highest H, selectivity was achieved with NiO/AL,O;.

The Ni/Al,O; catalyst achieved the 100% conversion at low temperature 493 K, however the highest
H, selectivity (about 80%) and hydrogen yield (above 850 1'h kg, ') were achieved at high temperature
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823 K. The Co/Al,Oj5 catalyst characterized by lower H, selectivity 67% at 613 K and is also lower CO
selectivity than the nickel catalyst. The cerium catalyst is more stable but has significantly lower activity.
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ZENON ZIOBROWSKI, ADAM ROTKEGEL, MAREK TANCZYK, ROMAN KRUPICZKA

POCHLANIANIE DITLENKU WEGLA W CIECZACH JONOWYCH
[EMIM][AC] I [BMIM][AC]

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

W pracy przedstawiono wyniki badan réwnowagowych pojemnosci absorpcji ditlenku wegla
w cieczach jonowych [bmim][Ac] i [emim][Ac]. Badania przeprowadzono w analizatorze grawimetrycz-
nym IGA i aparacie barbotazowym, w temperaturach od 20 do 60°C. Stwierdzono, ze przebadane ciecze
jonowe maja zblizone wielkos$ci réwnowagowych pojemnosci absorpcji w poréwnaniu do stosowanych
w przemysle 15% wodnych roztworéw MEA. Duza pojemnos¢ absorpcyjna, stabilno$¢ termiczna oraz
bardzo mata lotno$¢ moga by¢ alternatywa dla roztworé6w MEA, pomimo znacznie nizszej szybkosci
absorpcji CO, w cieczach jonowych.

Stowa kluczowe: absorpcja, ditlenek wegla, ciecze jonowe

The experimental results of equilibrium capacity of carbon dioxide absorption in ionic liquids are
presented. [bmim][Ac] and [emim][Ac] ionic liquids were investigated in gravimetric analyser IGA and
in bubbling apparatus in temperature range 20-60°C. Measured equilibrium carbon dioxide absorption
capacities are comparable with those obtained for 15% aqueous MEA solutions used in industry. High
absorption capacities, thermal stability and negligible volatility of investigated ionic liquids may be an
alternative for MEA solutions despite of much lower carbon dioxide absorption rate in ionic liquids.

Keywords: absorption, carbon dioxide, ionic liquids

1. WPROWADZENIE

W ostatnich latach wzrosto zainteresowanie procesami umozliwiajagcymi obnizenie
emisji ditlenku wegla z gazéw przemystowych do atmosfery. Wpltyw powstajacego
ditlenku wegla na efekt cieplarniany jest przedmiotem licznych badan oraz dyskusji
naukowych. Usuwanie CO, ze spalin i gazéw syntezowych moze by¢ zrealizowane przy
pomocy roéznych procesow takich jak: kriogeniczna destylacja, adsorpcja, absorpcja
oraz procesy membranowe.
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Obecnie najczesciej stosowang metoda usuwania ditlenku wegla ze spalin na skale
przemystowa jest absorpcja ditlenku wegla w wodnych roztworach amin takich jak:
monoetanoloamina (MEA), dietanoloamina (DEA), trietanoloamina (TEA), metylodie-
tanoloamina(MDEA) [1,2].

Wyzej wymienione substancje absorbujace ditlenek wegla charakteryzuja si¢ takimi
wlasno$ciami jak: duza pojemno$¢ sorpcyjna, niska cena, stosunkowo duza szybkos$¢
reakcji. Wykazujg one jednak szereg powaznych mankamentow takich jak: znaczaca
lotnos¢, degradacja termiczna w wyzszych temperaturach, degradacja chemiczna, silna
korozyjnos¢ (zwlaszcza MEA) oraz duze zuzycie energii w procesie desorpcji ditlenku
wegla.

Zaprojektowanie ekonomicznych uktadéw aparaturowych i zastosowanie nowych
absorbentoéw staje si¢ powaznym wyzwaniem dla naukowcow i inzynieréw [3]. Prowa-
dzone obecnie badania nad cieczami jonowymi wskazujga na ich potencjalne znaczne
mozliwosci absorpcji ditlenku wegla. W przeciwienstwie do roztworOw amin ciecze
jonowe charakteryzuja si¢ nastepujacymi wilasnosciami: bardzo mata pr¢znos¢ par,
niepalnos¢, duza stabilno$¢ termiczna, szeroki zakres wystepowania w stanie cieklym,
zdolnos¢ rozpuszczania réznorodnej gamy substancji. Kwasowos¢ 1 zasadowos¢ cieczy
jonowych zalezy od rodzaju posiadanego anionu. W zaleznosci od struktury ciecze
jonowe moga by¢ hydrofobowe lub hydrofilowe, co rozszerza zakres ich zastosowan w
réznych procesach chemicznych. Ze wzgledu na ich znikoma lotno$¢ sa one uwazane za
bezpieczne dla Srodowiska naturalnego, przez co moga by¢ stosowane jako rozpusz-
czalniki w wielu reakcjach chemicznych. Szczegdlnie cenne 1 popularne sg ciecze jono-
we, topigce si¢ w stosunkowo niskich temperaturach np. octan 1-butylo-3-
metyloimidazoliowy ([bmim][Ac]), octanl-etylo-3-metyloimidazoliowy ([emim][Ac]),
tetrafluoroboran 1-butylo-3-metyloimidazoliowy ([bmim][BF4]) lub heksafluorofosfo-
ran 1-butylo-3-metyloimidazoliowy ([bmim][PFs]) [3-7]. Wazng cechg cieczy jonowych
jest mozliwo$¢ przewidywania niektérych ich wlasnosci, takich jak mieszalno$¢ z woda
1 rozpuszczalnikami organicznymi oraz temperatura topnienia.

Fukumoto i wsp. [8] otrzymali seri¢ cieczy jonowych, ktére wykazujg si¢ duza szyb-
koscig absorpcji CO, i uzyskaniem stanu réwnowagi gaz-ciecz w czasie ponizej 60
minut.

W pracy [9] autorzy stwierdzili, ze CO, jest silnie rozpuszczalny w cieczach jono-
wych zawierajacych kation bedacy pochodng imidazolu. Ich zdolno$¢ do rozpuszczania
ditlenku wegla silnie rosnie z ciSnieniem, a maleje wraz ze wzrostem temperatury. Fi-
zyczna absorpcja CO, w cieczy jonowej jest utrudniona, poniewaz dla uzyskania wyso-
kiej efektywnosci procesu konieczne jest jego prowadzenie w warunkach wysokiego
ci$nienia przez dlugi okres czasu (nawet do 24 h).

W pracach [8-11] autorzy stwierdzili wyjatkowo duza rozpuszczalnos¢ ditlenku we-
gla w octanie 1-butylo-3-metyloimidazoliowym ([bmim][Ac]).

W pracy [12] autorzy dokonali poréwnania kosztow pracy instalacji opartej na kla-
sycznej metodzie absorpcji CO, w roztworze amin z kosztami pracy instalacji usuwania
CO, wykorzystujacej ciecze jonowe (bmim][Ac]). Autorzy stwierdzili, ze instalacja
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wykorzystujaca ciecze jonowe moze by¢ tansza od instalacji tradycyjnej, gtéwnie ze
wzgledu na oszczgdnos$ci energetyczne dotyczace procesu desorpcji.

Przy rosngcej liczbie cieczy jonowych istotne znaczenie ma odpowiedni dobor, okre-
Slenie wlasnosci, poréwnanie pojemnosci absorpcyjnej cieczy jonowych oraz mozliwo-
Sci ich zastosowania do usuwania ditlenku wegla w warunkach przemystowych.

2. BADANIA DOSWIADCZALNE

2.1 Metodyka badan

Opierajac si¢ na informacjach literaturowych do badan wybrano nastepujace ciecze
jonowe: octan 1-butylo-3-metyloimidazoliowy ([bmim][Ac]) oraz octan 1-
etylo-3-metyloimidazoliowy ([emim][Ac]).

Badania réwnowagowej pojemnosci absorpcyjnej CO, w cieczach jonowych prowa-
dzono w analizatorze grawimetrycznym IGA firmy Hiden oraz w aparacie
z barbotazem.

Analizator grawimetryczny IGA umozliwia przeprowadzenie calej procedury po-
miarowe] zwigzanej z wyznaczaniem pojemnosci sorpcyjnej CO, w dowolnym adsor-
bencie statym lub ciektym. Procedura obejmuje przygotowanie probki sorbentu, przez
odgazowanie prézniowe (10 Pa) i regeneracje termiczng, okreslenie rzeczywistej gesto-
sci absorbentu, wyznaczanie pojemnosci sorpcyjnej dla wymaganych temperatur 1 w
zadanym zakresie st¢zen CO, oraz prezentacje wynikow pomiaréw badz ich eksport do
zewngtrznego programu. Pomiary sg catkowicie zautomatyzowane i sterowane przez
specjalistyczne oprogramowanie.

W analizatorze grawimetrycznym, probka cieczy jonowej (okoto 100 mg) umiesz-
czona byla w ampulce szklanej omywanej przez mieszaning gazowg zawierajaca ditle-
nek wegla i azot. Mase préobki rejestrowano w sposéb ciagly, jako funkcje czasu. W
komorze analizatora grawimetrycznego (IGA) znajduje si¢ elektroniczna mikrowaga,
zawor dolotowy (MV1) i wylotowy (MV2) oraz elektroniczne uktady sterujace. Roz-

dzielczo$¢é pomiarowa mikrowagi wynosi +2-107" g. Gaz doprowadzano z butli. Mi-
krowaga oraz ukiad kontroli ciSnienia byly w pelni termostatowane w celu
wyeliminowania wplywu zmian temperatury otoczenia. Wahania temperatury w ukla-
dzie nie przekraczaly +0,2 K. Pojemnosci absorpcyjne cieczy jonowych ([bmim][Ac] 1
[emim][Ac]) wyznaczono eksperymentalnie dla temperatury 40°C 1 dla szeregu stezen
CO; od 13 do 100% CO, w mieszaninie z azotem. Sporym utrudnieniem w stosowaniu
analizatora grawimetrycznego IGA do wyznaczania pojemnosci sorpcyjnej CO, w wy-
branych cieczach jonowych jest dlugi czas dochodzenia uktadu do stanu réwnowagi,
dochodzacy do stu godzin pomiaréw. Spowodowane jest to duzymi oporami wnikania
masy w fazie cieklej 1 gazowej (brak mieszania fazy cieklej, maly otwoér w ampulce
szklanej utrudniajacy dostep fazy gazowej do cieklej). W warunkach przemystowych
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konieczne jest zastosowanie rozwigzan zwigkszajacych szybko$¢ procesu absorpcji
CO:..

Dla poréwnania otrzymanych wynikéw pojemnosci sorpcyjnej CO, w cieczach jo-
nowych wykonano badania absorpcji ditlenku wegla w cieczy jonowej w aparacie bar-
botazowym skladajacym si¢ z termostatowanego naczynia, w ktérym znajduje si¢
okreslona ilo$¢ cieczy jonowej. Do naczynia doprowadzony jest strumien gazu zawiera-
jacego ditlenek wegla. Gaz przez barbotke zostaje rOwnomiernie rozprowadzony w
cieczy jonowej. Naczynie wyposazone jest w mieszadlo, ktore zwigksza intensyfikacje
wymiany masy. W czasie pomiarOw rejestruje si¢ temperatur¢ cieczy jonowej, tempera-
ture tazni wodnej, temperatur¢ 1 natezenie przeplywu gazu, oraz czas 1 zmian¢ masy
cieczy jonowej.

Zdolnos¢ absorpcyjng cieczy jonowej okreslono poprzez rejestracj¢ zmiany masy
probki cieczy jonowej w trakcie procesu absorpcji ditlenku wegla. Masa badanej probki
cieczy jonowej wynosita ok. 70 g, zmian¢ masy probki oznaczano z doktadnoscig do
0,1 g. Temperatur¢ absorpcji zmieniano w zakresie od 20 do 60°C.

We wszystkich pomiarach nat¢zenie przeptywu ditlenku wegla wynosito 500
cm’=min’. Po osiagnieciu stanu réwnowagi miedzyfazowej ciecz jonowa — ditlenek
wegla w zadanej temperaturze i wykonaniu pomiaréw rozpoczynano proces regeneracji
cieczy jonowej, polegajacy na ogrzaniu do wyzszych temperatur (60 do 95°C) cieczy
jonowej 1 desorpcji ditlenku wegla. Zregenerowang ciecz jonowg wykorzystywano w
dalszych badaniach absorpcji ditlenku wegla.

Dzigki bezposredniemu wprowadzeniu gazu, poprzez barbotke, do mieszanej cieczy
znaczaco zredukowano opory wnikania masy w stosunku do oporéw wnikania wystgpu-
jacych w analizatorze grawimetrycznym, co spowodowato istotne skrécenie czasu po-
trzebnego do osiggnigcia rGwnowagi ciecz-gaz.

2.2. Wyniki badan doswiadczalnych

Wyniki badan do$wiadczalnych absorpcji ditlenku wegla w cieczach jonowych
przeprowadzonych w analizatorze grawimetrycznym przedstawiono na rys. 1, na kto-
rym pokazano zalezno$¢ pojemnosci sorpcyjnej cieczy jonowych od stezenia CO, w
gazie w temperaturze 40°C. Badania prowadzono zwigkszajac stopniowo stezenie CO,
w gazie, a nast¢pnie czekajac do ustalenia si¢ stanu réwnowagi. Zdolno$¢ absorpcyjng
badanej cieczy jonowej wyznaczano jako 1los¢ zaabsorbowanego CO, w jednostce masy
cieczy jonowej, s [kg/kg].

Ze wzrostem zawartosci CO, w gazie wzrasta rOwnowagowa pojemnos¢ absorpcyj-
na obu cieczy jonowych, przy czym rownowagowa pojemnos¢ sorpcyjna dla
[emim][Ac] jest okoto 10% wigksza niz dla [bmim][Ac], rys. 1. Czas osiggania stanu
rownowagi jest dlugi, siegajacy kilkudziesieciu godzin, rys. 2. Spowodowane jest to
znacznymi oporami wnikania masy w fazie cieklej 1 gazowej (ksztalt naczynka w apa-
racie grawimetrycznym IGA powodujacy utrudniony kontakt fazy gazowej z faza cie-
kta, brak mieszania fazy cieklej).
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Rys. 1. Zaleznos$¢ réwnowagowej pojemnosci sorpcyjnej CO, cieczy jonowych od stezenia
CO, w gazie dla temperatury 40°C
Fig. 1. Equilibrium CO, absorption capacity of ionic liquid vs. CO, molar concentration
in gas phase for the temperature 40°C
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Rys. 2. Przebieg czasowy absorpcji CO, w cieczy jonowej [emim][Ac] zarejestrowany
w analizatorze grawimetrycznym IGA firmy Hiden dla temperatury 40°C

Fig. 2. CO, uptakes curves in ionic liquid [emim][Ac] obtained in gravimetric analyzer
IGA by Hiden for the termperature 40°C

Wyniki badan przeprowadzonych w aparacie barbotazowym przedstawiono na ry-
sunkach 3-5. Na rysunkach tych naniesiono dane do§wiadczalne oraz krzywe opisujace
przebieg procesu absorpcji CO, w czasie. SzybkosS¢ procesu absorpcji ditlenku wegla w
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cieczach jonowych oszacowano przyblizajac zmiang¢ masy zaabsorbowanego ditlenku w
czasie za pomocg zaleznosci

ds .
—=k(s —s)
dr
gdzie s”, kgokg' jest réwnowagowa pojemnosécia sorpcyjna CO, w badanej
temperaturze, a k [s™'] jest stalg szybkosci procesu.

Wyestymowane metodg najmniejszych kwadratéw wartosci statej k zamieszczono w
tabeli 1.

Tabela 1. Stale szybkosci procesu absorpcji CO, w aparacie z barbotazem k, s™
Table 1. Absorption of CO, rate constants k, s in bubbling apparatus

absorbent temperatura,’C
20, 1/s 40, 1/s 60, 1/s

[bmin][Ac] 0,000115 0,000374 0,000833
[bmim][Ac] + 5% H,O 0,001167
[bmim][Ac] + 10% H,O 0,001420
[emim][Ac] 0,000256 0,000356 0,001082
[emim][Ac] + 5% H,O 0,001255
[emim][Ac] + 10% H,O 0,001571
MEA 15% 0,006550

Dla wszystkich przypadkéw odchylenie standardowe wartosci s nie przekraczato
0,0023, a wspdtczynnik korelacji r* byt wigkszy od 0,99. Analizujac powyzsza tabelg
mozna zauwazy¢, ze szybkos¢ procesu ro$nie wraz ze wzrostem temperatury. Dodatek
5% wody wydatnie zwigksza szybkos¢ procesu.

Absorpcja CO, w [emim][Ac] jest nieznacznie szybsza niz w [bmim][Ac]. Szybkos¢
procesu absorpcji w 15% wodnym roztworze MEA jest kilkukrotnie wyzsza niz w
przypadku cieczy jonowych.

Jak mozna zauwazyC, ze wzrostem temperatury absorpcji od 20 do 60°C rosnie
szybko$¢ procesu absorpcji, podczas gdy rownowagowa pojemnos¢ absorpcyjna male-
je, rys. 3. Zmierzone wartosci rOwnowagowej pojemnosci Sorpcyjnej w cieczy jonowej
[emim][Ac] sa okoto 10% wigksze niz dla cieczy jonowej [bmim][Ac]. Zmierzone w
temperaturze 40°C, dla przypadku nasycania czystym ditlenkiem wegla, wartosci row-
nowagowej pojemnosci absorpcyjnej badanych cieczy jonowych w analizatorze grawi-
metrycznym 1 aparacie barbotazowym sg poréwnywalne.
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Rys. 3. Pojemnos¢ sorpcyjna CO, w cieczach jonowych [bmim][Ac] i [emim][Ac] w tem-
peraturach 20, 40 1 60°C
Fig. 3. CO, absorption capacity of ionic liquids [bmim][Ac] and [emim][Ac] for tempera-
tures 20, 40 and 60°C

Badane ciecze jonowe bardzo dobrze mieszaja si¢ z woda. Niewielki dodatek
wody destylowanej (5%) zwigksza szybkoS¢ procesu absorpcji w cieczy jonowej, Tys.

4, tab. 1.
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Rys 4. Wptyw dodatku wody na absorpcje CO, w cieczy jonowej [emim][Ac] w temperatu-
rze 40°C
Fig. 4. Influence of water addition to ionic liquid [emim][Ac] on CO, absorption capacity
in temperature 40°C

Zwigkszenie zawarto$ci wody do 10% nie zwigksza istotnie szybkosci absorpcji
CO, w przebadanych cieczach jonowych, natomiast zdecydowanie obniza réwnowa-
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gowg warto$¢ pojemnosci absorpcyjnej, co jest niekorzystne biorgc pod uwage poten-
cjalne zastosowania cieczy jonowych.

Na rys. 5 przedstawiono poréwnanie rownowagowej pojemnosci absorpcji ditlenku
wegla w cieczach jonowych i 15% wodnym roztworze MEA (stosowanym

w warunkach przemystowych) w temperaturze 40°C.
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Rys. 5. Poréwnanie absorpcji CO, w cieczach jonowych [bmim][Ac] i [emim][Ac] oraz
w 15% wodnym roztworze MEA
Fig. 5. Comparison of CO, absorption in ionic liquids [bmim][Ac], [emim][Ac] and 15%
water solution of MEA

Dla roztworu MEA zmierzone wartosci rownowagowej pojemnosci s3 wigksze od
cieczy jonowej [bmim][Ac] i mniejsze od cieczy jonowej [emim][Ac]. Natomiast szyb-
kos¢ absorpcji w tych samych warunkach (przeptyw CO,, temperatura) jest zdecydo-
wanie wigksza w roztworze MEA niz badanych cieczach jonowych, tab. 1.

3. WNIOSKI

Poréwnanie zmierzonych réwnowagowych wartosci pojemnosci absorpcji ditlenku
wegla w analizatorze grawimetrycznym IGA 1 aparacie barbotazowym pozwala stwier-
dzi¢, ze warto$ci zmierzone w obu aparatach sg podobne w przypadku absorpcji czy-
stego ditlenku wegla w temperaturze 40°C.

Wraz ze wzrostem st¢zenia ditlenku wegla w gazie wzrasta rOwnowagowa pojem-
no$¢ absorpcji badanych cieczy jonowych, rys. 1.

Ze wzrostem temperatury wyraznie wzrasta szybkoS¢ procesu absorpcii.
W temperaturach 20, 40, 60°C rownowagowa pojemnos¢ absorpcyjna zostaje osiggni¢-
ta odpowiednio po 3-5 h, 2-3 h, 1 0,5-1 h. Zmierzone pojemnosci absorpcyjne CO, w
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cieczy jonowej [emim][Ac] sg okoto 10% wyzsze niz w cieczy jonowej [bmim][Ac] dla
temperatur 20, 40, 60°C, rys. 3.

Dodatek niewielkiej ilosci wody (5%) nieznacznie obniza pojemno$¢ absorpcyjng
badanych cieczy jonowych, natomiast znaczgco zwigksza szybkos$¢ procesu absorpcji
ditlenku wegla. Zwigkszenie zawartosci wody w cieczy jonowej do 10% nieznacznie
zwigksza szybko$¢ procesu absorpcji i obniza réwnowagowa pojemno$¢ absorpcji cie-
czy jonowej, rys. 4., tab. 1.

Por6éwnanie wynikow pomiaréw przeprowadzonych w tych samych warunkach
(przeptyw CO,, temperatura) pokazuje, ze szybkos¢ procesu absorpcji w roztworze
MEA jest znacznie wigksza, stan rGwnowagi osiggany jest po okoto 15 minutach, pod-
czas gdy dla badanych cieczy jonowych po okoto 2 godzinach. R6wnowagowa pojem-
nos¢ absorpcji 15% wodnego roztworu MEA jest nieznacznie wigksza niz dla cieczy
jonowej [bmim][Ac] 1 mniejsza niz dla cieczy jonowej [emim][Ac], co stwarza mozli-
wosci uzycia cieczy jonowych zamiast roztworow amin, rys. 5.
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ZENON ZIOBROWSKI, ADAM ROTKEGEL, MAREK TANCZYK, ROMAN KRUPICZKA

CARBON DIOXIDE ABSORPTION IN IONIC LIQUIDS [EMIM][AC]
AND [BMIM][AC]

The experimental results of equilibrium capacity of carbon dioxide absorption in
ionic liquids are presented. Ionic liquids [bmim][Ac] and [emim][Ac] were investigated
in gravimetric analyser IGA and in bubbling apparatus.

Measured equilibrium carbon dioxide absorption capacities in both apparatus are
similar (absorption of pure carbon dioxide in the temperature 40°C) and comparable
with those obtained for 15% aqueous MEA solutions used in industry (Fig. 5). The
equilibrium carbon dioxide absorption capacity in IGA analyser increases with carbon
dioxide concentration in gas mixture for both ionic liquids (Fig. 1).

The measured absorption rate increases and equilibrium capacity decreases with
temperature in the temperature range 20-60°C (Fig. 3).

The influence of water content in [emim][Ac] on CO, absorption rate is significant.
It was found that small water content in [emim][Ac] increases absorption rateHigher
amount of water (10%) decreases CO, equilibrium absorption capacity (Fig. 4, Tab. 1).

High absorption capacities, thermal stability and negligible volatility of investigated
ionic liquids may be an alternative for MEA solutions despite of much lower carbon
dioxide absorption rate in ionic liquids. The research for new ILs with lower viscosity
and price is needed to take advantages of ionic liquids for the process of CO, absorp-
tion.
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