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MANFRED JASCHIK, MAREK TA CZYK, ARTUR WOJDY A, ALEKSANDRA JANUSZ-
CYGAN, KRZYSZTOF WARMUZI SKI, EL BIETA SO TYS 

ZASTOSOWANIE SEPARACJI MEMBRANOWEJ DO ZAT ANIA 
METANU POCHODZ CEGO Z POWIETRZA WENTYLACYJNEGO 

KOPAL   

Instytut In ynierii Chemicznej Polskiej Akademii Nauk, Gliwice, ul. Ba tycka 5, 44-100 Gliwice 
 

Celem pracy by o okre lenie mo liwo ci zat ania metanu pochodz cego z powietrza wentylacyjne-
go kopal  w komercyjnych modu ach membranowych firmy UBE. Przeprowadzono badania do wiad-
czalne procesu separacji mieszaniny zawieraj cej 0,3% obj. metanu w azocie zarówno w instalacji 
jednostopniowej, jak i wielostopniowej. Dokonano do wiadczalnej weryfikacji opracowanego modelu 
matematycznego procesu separacji membranowej. Stwierdzono, e uzyskanie dwukrotnego zat ania 
metanu wymaga zastosowania kaskady modu ów membranowych pracuj cej pod du ymi ci nieniami, 
si gaj cymi 7 bar(a). Opracowany model matematyczny mo e s u y  do oblicze  projektowych i opty-
malizacyjnych procesu membranowego zat ania metanu pochodz cego z powietrza wentylacyjnego.  

S owa kluczowe: separacja membranowa, komercyjne modu y membranowe, metan z powietrza wen-
tylacyjnego kopal  (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-A5 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 

W giel kamienny jest i b dzie, przez najbli sze lata, g ównym paliwem dla pol-
skiego przemys u elektroenergetycznego. Jego wydobyciu towarzyszy wydzielanie si  
metanu, który ze wzgl dów bezpiecze stwa musi by  usuwany z pok adów w gla.  
W 2015 roku z wydobyciem w gla w polskich kopalniach zwi zane by o odprowa-

Prace Naukowe IICh PAN, 21, 5÷14 (2017)
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dzenie 933 mln m3 CH4, z czego a  ok. 600 mln m3 przypada o na emisj  metanu za-
wartego w powietrzu wentylacyjnym kopal , a reszt  stanowi  metan pochodz cy  
z instalacji odmetanowania kopal  [1]. O ile wi kszo  wysokost onego metanu  
z odmetanowania jest ju  gospodarczo wykorzystywana w instalacjach energetyczno-
ciep owniczych, o tyle niskost ony metan zawarty w powietrzu wentylacyjnym ko-
pal , okre lany w literaturze jako VAM, jest bezpowrotnie tracony. Wykorzystanie 
metanu zawartego w powietrzu wentylacyjnym kopal  b dzie mia o pozytywny 
wp yw nie tylko na gospodark , ale tak e na rodowisko naturalne. W pracy [2] wyka-
zano, e przy st eniach metanu wynosz cym ok. 1% mo liwy jest odzysk ciep a na 
poziomie 40 MWt w przeliczeniu na 720 tys. Nm3 h-1 powietrza wentylacyjnego, co 
odpowiada przeci tnej przepustowo ci szybów wentylacyjnych w naszym kraju.  

Zasadnicza trudno  w gospodarczym wykorzystaniu metanu z powietrza wentyla-
cyjnego zwi zana jest z faktem, e metan wyst puje tu w bardzo ma ych st eniach 
(mniejsze od 0,3%, [2,3]). Tak niskie st enie CH4 praktycznie uniemo liwia jego 
utylizacj . Istnieje, co prawda, wiele technologii spalania metanu i nast pnie wykorzy-
stania ciep a spalania [2-8], jednak wymagaj  one sta ej koncentracji tego gazu na 
poziomie co najmniej 0,5%.  

W Instytucie od szeregu lat prowadzone s  badania nad mo liwo ci  wzbogacania 
powietrza wentylacyjnego w metan metodami adsorpcyjnymi i membranowymi.  
W wyniku bada  przesiewowych procesu permeacji metanu i azotu w komercyjnych 
modu ach membranowych wytypowano wst pnie do dalszych bada  modu y mem-
branowe firmy UBE [9]. W niniejszej pracy przedstawiono i omówiono uzyskane 
wyniki bada  procesu rozdzia u mieszanin dwusk adnikowych metan-azot w tych 
modu ach oraz sformu owano wnioski.  

 

2. APARATURA BADAWCZA 

Badania procesu zat ania metanu w mieszaninie z azotem przeprowadzono w in-
stalacji do wiadczalnej zaprezentowanej na rysunku 1. Szczegó owy opis instalacji 
przedstawiono w pracy [9]. W badaniach wykorzystano polimerowe modu y membra-
nowe z w óknami pustymi typu UMS-A5 i CO-C05 firmy UBE. W obydwu przypad-
kach warstw  aktywn  membrany stanowi modyfikowany poliimid. 
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Rys. 1. Schemat do wiadczalnej instalacji membranowej  

Fig. 1. Experimental set-up 

3. METODYKA I ZAKRES BADA  

Technicznie czyste gazy (CH4 i N2) pobierano z butli ci nieniowych poprzez zawo-
ry regulacyjne i kierowano, w odpowiednich proporcjach, do mieszalnika. Strumie  
gazu, poprzez mieszalnik i termostat, wprowadzano do wn trza w ókien modu u 
membranowego. Cz  gazu przechodzi a przez materia  membrany do przestrzeni 
mi dzyw óknowej, sk d by a odbierana jako permeat. Reszta gazu odprowadzana by a 
z modu u jako retentat. W badaniach mierzono nat enie przep ywu, ci nienie, tempe-
ratur  oraz sk ad retentatu i permeatu dla ró nych nat e  przep ywu i ci nie  gazu 
zasilaj cego. 

Badania separacji mieszaniny metan-azot w module CO-C05 prowadzono dla na-
t e  przep ywu gazu zasilaj cego w zakresie 0,014-0,077 kmol h-1, w temperaturze   
21-24oC i przy ci nieniu zasilania w granicach 1,4-5,5 bar(a). Z kolei separacj  gazów 
w module UMS-A5 badano dla nat e  przep ywu gazu zasilaj cego od 0,0005 do 
0,0546 kmol h-1, w zakresie temperatury 22-24oC i przy ci nieniu zasilania 2,7-6,8 
bar(a). W obydwu przypadkach st enie metanu w mieszaninie zasilaj cej wynosi o 
ok. 0,3% obj., a ci nienie po stronie permeatu ok. 1 bar(a). 

Dla modu u UMS-A5 wykonano tak e seri  bada  do wiadczalnych symuluj cych 
dzia anie kaskady szeregowo po czonych modu ów membranowych, w której retentat 
z poprzedniego stopnia kaskady jest strumieniem zasilaj cym stopie  nast pny.  
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4. WYNIKI BADA  DO WIADCZALNYCH 

Wyniki bada  do wiadczalnych dla pojedynczego modu u membranowego przed-
stawiono w postaci graficznej na rys. 2 i 3. Rysunki przedstawiaj  zale no  krotno ci 
wzbogacenia i stopnia odzysku metanu zdefiniowanych równaniami: 

 (1) 

 (2) 

w funkcji ci nienia zasilania, dla ró nych nat e  przep ywu gazu zasilaj cego.  
W tym przypadku produktem procesu jest retentat, poniewa  st enie metanu w reten-
tacie jest wy sze ni  w gazie zasilaj cym.  

 

  

  

Rys. 2. Krotno  wzbogacenia i stopie  odzysku od ci nienia zasilania dla ró nych nat e  przep ywu 
gazu zasilaj cego dla modu u 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 rysunków, dla ka dego badanego nat enia przep y-
wu, wzrost ci nienia zasilania powoduje wzrost krotno ci wzbogacenia, ale spadek 
stopnia odzysku. W przebadanym zakresie zmienno ci parametrów, w przypadku mo-
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du u CO-C05 uzyskano maksymaln  krotno  wzbogacenia równ  1,5, ale stopie  
odzysku nie przekracza wówczas 30 40%. 

W przypadku modu u UMS-A5 uzyskano maksymaln  krotno  wzbogacenia na 
poziomie 1,4 przy 60% stopniu odzysku dla nat enia przep ywu gazu zasilaj cego 
modu  wynosz cego 5,4.10-4 kmol h-1. Wyniki uzyskane przy zasilaniu wi kszym ni  
5,4.10-3 kmol h-1 jednoznacznie wskazuj , e takie obci enia modu u s  zbyt du e  
i nie obserwuje si  wzbogacenia gazu w metan. Praktycznie ca y strumie  zasilaj cy 
odbierany jest jako retentat. 

  

  
Rys. 3. Krotno  wzbogacenia i stopie  odzysku od ci nienia zasilania dla ró nych nat e  przep ywu 

gazu zasilaj cego dla modu u UMS-A5 
Fig. 3.  Enrichment and recovery vs. feed pressure for different feed gas flow rates for the UMS-A5 

module  

Jak wida  dla obydwu przebadanych modu ów nie osi gni to st enia metanu na 
poziomie co najmniej 0,5% w instalacji jednostopniowej. Uzyskane rezultaty nale y 
uzna  za ma o satysfakcjonuj ce, zw aszcza e wymierne wzbogacenie uzyskano dla 
wysokich ci nie  gazu zasilaj cego (od 3,3 do 6,8 bar(a), zale nie od modu u), przy 
jednocze nie niewysokim stopniu odzysku.   

Dodatkowo przeprowadzono jeszcze badania mo liwo ci zwi kszenia st ania me-
tanu w powietrzu wentylacyjnym w kaskadzie szeregowo po czonych modu ów 
membranowych UMS-A5. Przyj to, e retentat z ka dego modu u membranowego 
(stopnia kaskady) stanowi zasilanie modu u nast pnego. Z uwagi na niewielki spadek 
ci nienia gazu w module, symulowano prac  kaskady bez spr ania gazu przed ka -
dym stopniem (Tab. 1). Nat enie przep ywu i sk ad gazu zasilaj cego ka dy stopie  
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odpowiada y warto ciom retentatu ze stopnia poprzedniego, zaczynaj c od st enia 
0,3% obj. metanu w gazie zasilaj cym pierwszy modu  i nat enia przep ywu wyno-
sz cego 1,36 10-3 kmol h-1. 

Wyniki bada  do wiadczalnych symuluj cych prac  kaskady czterech modu ów 
membranowych przedstawiono w tabeli 1 i na rysunku 4. 

Tabela 1. Wyniki do wiadczalne kaskady dla modu u UMS-A5 
Table 1. Experimental results cascade for UMS-A5 module  

ZASILANIE PERMEAT RETENTAT 

FZ 
[kmol h-1] 

pZ 
[bar(a)] 

xZ 
[% obj.] 

FP 
[kmol h-1] 

pP 
[bar(a)] 

yP 
[% obj.] 

FR 
[kmol h-1] 

pR 
[bar(a)] 

yR 
[% 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 

 

 

Rys. 4. Krotno  wzbogacenia i stopie  odzysku w kolejnych stopniach kaskady dla modu u UMS-A5 
Fig. 4. Enrichment and recovery in the consecutive steps of the cascade for the UMS-A5 module 

Jak mo na zauwa y , zat anie metanu pochodz cego z powietrza wentylacyjnego 
kopal  przy wykorzystaniu modu ów firmy UBE mo na przeprowadzi  w bardzo 
ograniczonym zakresie. Zapewnienie przynajmniej 2-krotnego zat enia metanu przy 
wymiernym jego stopniu odzysku (oko o 40%) wymaga stosowania kaskady czterech 
szeregowo po czonych modu ów membranowych i podwy szonego ci nienia do oko-
o 6,8 bar(a).  

Uzyskane wyniki bada  do wiadczalnych pos u y y do weryfikacji modelu mate-
matycznego procesu. Zweryfikowany model mo e stanowi  narz dzie do przeprowa-
dzenia oblicze  symulacyjnych procesu w ró nych konfiguracjach  w samodzielnych 
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uk adach membranowych czy te  w po czeniu z innymi technikami separacji, bez 
konieczno ci prowadzenia kompleksowych bada  do wiadczalnych.   

5. WERYFIKACJA MODELU MATEMATYCZNEGO PROCESU SEPARACJI 
MEMBRANOWEJ 

Opracowany w latach wcze niejszych model matematyczny membranowego pro-
cesu separacji, który zosta  opisany szczegó owo w pracy [10], poddano weryfikacji  
w oparciu o uzyskane wyniki bada  do wiadczalnych. Przyk adowe porównanie wy-
ników oblicze  z wynikami bada  do wiadczalnych dla kaskady modu ów membra-
nowych UMS-A5 oraz pojedynczych modu ów przedstawiono w postaci graficznej na 
rysunkach 5 i 6.   

  

Rys. 5. Porównanie wyników bada  do wiadczalnych z wynikami oblicze  symulacyjnych dla kaskady 
modu ów membranowych UMS-A5 firmy UBE 

                (symbole pe ne  eksperymenty, linie – obliczenia) 
Fig. 5. Comparison of experimental results with simulation for the cascade of UMS-A5 membrane  

modules  
(full symbols – experiments, lines – calculations)                                 

Na podstawie przeprowadzonych oblicze  i porówna  mo na stwierdzi , e model 
matematyczny procesu z dobr  dok adno ci  opisuje zjawiska zachodz ce w komer-
cyjnych modu ach membranowych. Uzyskuje si  dobr  zgodno  jako ciow  i ilo-
ciow  modelu z obiektem. Nieco wi ksze rozbie no ci wyników bada  z wynikami 

oblicze  stwierdzono dla skrajnych przypadków, tj. niskich, uzyskiwanych w bada-
niach, nat e  przep ywu retentatu lub permeatu. W tych przypadkach, najprawdopo-
dobniej rozbie no ci te wynikaj  z czu o ci stosowanych przyrz dów pomiarowych. 
Natomiast w przypadku modu u CO-C05 dodatkowym ród em b du mo e by  poja-
wianie si  ci nienia po stronie permeatu dla wy szych warto ci ci nienia zasilania. Ze 
wzgl du na fakt, e jednym z podstawowych za o e  weryfikowanego modelu jest 
swobodny odp yw permeatu, dodatkowe rozbie no ci pomi dzy wynikami do wiad-
czalnymi a symulacjami mog  by  spowodowane niepe n  adekwatno ci  modelu do 
faktycznie zachodz cych w module zjawisk hydrodynamicznych i transportowych. 
Rozbie no ci modelu z obiektem nie przekraczaj  jednak kilku, maksymalnie kilkuna-
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stu procent. Opracowany model matematyczny mo e wi c by  z powodzeniem stoso-
wany do oblicze  projektowych i symulacyjnych procesu zat ania metanu pochodz -
cego z powietrza wentylacyjnego kopal  drog  separacji membranowej. 

  

  

Rys. 6. Porównanie wyników oblicze  symulacyjnych z wynikami bada  eksperymentalnych dla poje-
dynczych modu ów membranowych CO-C05 i UMS-A5 firmy UBE 

Fig. 6. Comparison of simulations with experimental results for single CO-C05 and UMS-A5 membrane 
modules 

WNIOSKI 

Wykonano do wiadczalne badania membranowego procesu zat ania 0,3% obj. 
metanu w mieszaninie z azotem w szerokim zakresie parametrów ruchowych  
w komercyjnych modu ach firmy UBE. Stwierdzono m.in., e w module CO-
C05 uzyskano maksymaln  krotno  wzbogacenia równ  1,5, ale stopie  odzy-
sku nie przekracza wówczas 30% 40%. Z kolei w przypadku modu u UMS-A5 
uzyskano krotno  wzbogacenia i stopie  odzysku, wynosz ce odpowiednio 1,4 
i 60%. 
Uzyskano dwukrotny wzrost st enia metanu przy oko o 40% stopniu odzysku 
w przypadku zastosowania kaskady czterech szeregowo po czonych modu ów 
membranowych UMS-A5. Koncentracja metanu na poziomie 0,6% w powietrzu 
wentylacyjnym umo liwia jego gospodarcze wykorzystanie. 
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Wykonano obliczenia weryfikacyjne modelu matematycznego procesu permea-
cji. Uzyskano dobr  zgodno  modelu z wynikami do wiadcze . 
W wyniku przeprowadzonych bada  dopracowano narz dzia oraz zgromadzono 
dane do wiadczalne i obliczeniowe, które b d  pomocne przy planowaniu dal-
szych, teoretycznych i do wiadczalnych bada  procesu zat ania metanu po-
chodz cego z powietrza wentylacyjnego emitowanego z szybów kopal  
w glowych. 
Zastosowanie separacji membranowej do zat ania powietrza wentylacyjnego 
w metan wymaga opracowania bardziej selektywnych materia ów.  

OZNACZENIA – SYMBOLS 

F – nat enie przep ywu gazu, kmol h-1  
   gas flow rate 
K  krotno  wzbogacenia 
   enrichment 
p  ci nienie, bar(a) 
   pressure 
S  stopie  odzysku, % 
   recovery  
x – udzia  obj to ciowy sk adnika po stronie zasilania, % obj. 
   volume fraction on the feed side 
y – udzia  obj to ciowy sk adnika po stronie permeatu lub retentatu, % obj. 
   volume fraction on the permeate or retentate side 

INDEKSY DOLNE I GÓRNE – SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS 

P  permeat 
   permeate 
Prod  produkt (strumie  wzbogacony w CH4) 
   product (stream enriched in CH4) 
R  retentat 
   retentate 
Z  zasilanie 
   feed 
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WARMUZI SKI, EL BIETA SO TYS 

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 CH4 removal from CH4/N2 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-A5), provided by UBE. Extensive experimental studies on the 
separation of a binary gas mixture containing 0.3 vol.% CH4 in N2 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-A5 module the enrichment (Eq.1) and recovery of 1.4 and 60%, respectively were obtained. 

Since no satisfactory rise of CH4 concentration in the product was observed in a single-step installa-
tion, a multi-step membrane system with the UMS-A5 module was investigated. The results are presented 
in Table 1 and Fig. 4-5. By using a cascade of four UMS-A5 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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ANDRZEJ BURGHARDT

TEORIA DYFUZJI WIELOSK ADNIKOWEJ 
W O RODKACH P YNNYCH

CZ  II. ZASTOSOWANIE KONSTYTUTYWNYCH RÓWNA
DYFUZJI WIELOSK ADNIKOWEJ

Instytut In ynierii Chemicznej PAN Gliwice, ul. Ba tycka 5, 44-100 Gliwice 

Konstytutywne równania dyfuzji wielosk adnikowej wyprowadzone w cz ci pierwszej opracowania 
[1] w oparciu o mechaniczn  teori  dyfuzji mog  by  stosowane do dowolnych mieszanin izotropowych, 
takich jak gazy pod niskim i wysokim ci nieniem, ciecze, roztwory elektrolitów i polimerów oraz plazma. 
Dlatego w tej cz ci (drugiej) opracowania przedstawiono przyk ady zastosowa  zale no ci 
teoretycznych wyprowadzonych w cz ci pierwszej do izotropowych uk adów p ynnych wymienionych 
powy ej. 

Słowa kluczowe: mechaniczna teoria dyfuzji, równania konstytutywne, si y nap dowe 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 cz ci opracowania pt. „Teoria dyfuzji wielosk adnikowej 
w  o rodkach p ynnych” [1] przedstawiono analiz  i porównanie metod 
wyprowadzania konstytutywnych równa  dyfuzji wielosk adnikowej 
wykorzystuj cych podstawy i postulaty jednej z nast puj cych teorii: kinetycznej 
teorii gazów (mechaniki statystycznej), termodynamiki procesów nieodwracalnych 
(termodynamiki nierównowagowej) i teorii mieszanin zwanej równie  mechaniczn
teori  dyfuzji wielosk adnikowej w o rodkach p ynnych. Poniewa  ostatnia z teorii 

Prace Naukowe IICh PAN, 21, 15÷32 (2017)
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bazuj ca na zasadzie zachowania p du sk adnika dyfunduj cego charakteryzuje si
jasno sprecyzowanymi podstawami i za o eniami jak i przejrzyst  metodyk
rozwi zywania problemów z zakresu dyfuzji, przedstawiono kompletne i szczegó owe 
wyprowadzenie konstytutywnych równa  dyfuzji wielosk adnikowej przy 
wykorzystaniu tej teorii. 

Podstaw  rozwa a  w tej teorii stanowi zasada zachowania p du sk adnika 
dyfunduj cego o pr dko ci translacji b d cej u rednion  warto ci  funkcji rozk adu 
pr dko ci molekularnych sk adnika w mieszaninie przep ywaj cej ze redni  masow
pr dko ci , jak i wynikaj ca z niego uogólniona si a nap dowa definiuj ca dyfuzj
st eniow  i dyfuzj  termiczn , jak równie  oddzia ywanie ró nych si  masowych na 
sk adniki (dyfuzja wymuszona) oraz sprz enie mi dzy strumieniem dyfuzji 
a tensorem napr e cinaj cych. W wyniku po czenia zale no ci okre laj cych 
wewn trzn  si  oddzia uj c  na sk adnik i przez wszystkie inne sk adniki mieszaniny 
z uogólnion  si  nap dow  dyfuzji uzyskuje si  w prosty sposób uogólnione 
równanie dyfuzji w sformu owaniu Maxwella-Stefana oraz Ficka-Onsagera 
wzajemnie przekszta calnych przy wykorzystaniu metod algebry liniowej. 
Wyprowadzona alternatywna posta  uogólnionej si y nap dowej dyfuzji pozwala na 
wyci gni cie ciekawych wniosków charakteryzuj cych proces dyfuzji 
wielosk adnikowej. Wynika z niej, i  dyfuzja ci nieniowa mo e zachodzi  jedynie 
w uk adach, w których masowe, parcjalne obj to ci w a ciwe sk adników s  ró ne. 
Podobnie wskazuje wyra nie, i  dyfuzja wymuszona mo liwa jest jedynie wówczas, 
gdy w a ciwe si y masowe oddzia ywuj ce na sk adniki s  ró ne. W zwi zku z tym 
si y grawitacyjne i od rodkowe nie generuj  dyfuzji w sposób bezpo redni. 

W zale no ci od badanego systemu i jego w a ciwo ci fizycznych stosowane s
ró ne warto ci u rednionych pr dko ci mieszaniny (masowa, obj to ciowa czy 
molowa). 

Wyprowadzona uogólniona zale no  mi dzy centrowan  pr dko ci  mieszaniny 
a parametrem zale nym od w a ciwo ci fizycznych uk adu pozwoli a na jednoznaczne 
zdefiniowanie uogólnionych pr dko ci i strumieni dyfuzyjnych wprowadzonych do 
równania Maxwella-Stefana. 

Uzyskane w oparciu o mechaniczn  teori  dyfuzji wielosk adnikowej równania 
dyfuzji mog  by  stosowane do dowolnej, izotropowej mieszaniny p ynnej, jak gazy 
pod wysokim ci nieniem, ciecze, roztwory elektrolitów i polimerów oraz plazma. 

Dlatego w niniejszej cz ci opracowania przedstawiono przyk ady zastosowa
zale no ci teoretycznych wprowadzonych w cz ci pierwszej w uk adach 
wymienionych wy ej. 
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2. PRZYK ADY ZASTOSOWA  RÓWNA  DYFUZJI 

2.1. SI Y MASOWE 

Zazwyczaj uwzgl dniane si y masowe w bilansach p du to grawitacja, si a 
od rodkowa i si a wywierana przez pole elektryczne E  na na adowan  elektrycznie 
cz stk  o adunku zi [2]. Oprócz wspomnianych wy ej mechanizmów transportu 
masy, zazwyczaj rozpatrywanych w termodynamice nierównowagowej, istniej
jeszcze inne si y masowe, które okaza y si  znacz ce w specjalnych przypadkach. 
Bird i wsp. [2] omawia przyk ad si y masowej dzia aj cej na na adowan  cz stk
poruszaj c  si  w polu elektrycznym lub magnetycznym, w czaj c si y elektrycznej 
i magnetycznej indukcji wynikaj ce z relacji Lorentza. Uwzgl dnienie tych si  
prowadzi do nast puj cej sumy si  masowych: 

( )[ ] ( ) ( ){ }BBEEBvErgf ∇⋅+∇⋅+×+++= magieliii MF 1
isi

i
M
z2        (2.1)

gdzie B jest indukcj  magnetyczn , a eli  i magi  s  elektryczn  i magnetyczn

podatno ci  sk adnika. Podatno  to stosunek nat enia pola elektrycznego 
i magnetycznego do si y wywieranej na cz steczk  przez te pola, F- sta a Faradaya. 
Si y tego rodzaju odgrywaj  wa n  rol  np. w spektrometrii, dynamice plazmy [4, 5] 
dielektroforezie czy magnetoforezie, metodach eksperymentalnych stosowanych 
w biologii, nauce o materia ach cznie z nanotechnologi . 

Wi kszo  tych si  ma charakter nieliniowy, a zatem nie s ci le zgodne 
z formalizmem termodynamiki procesów nieodwracalnych [6]. Problem ten nie 
wyst puje w mechanicznej teorii dyfuzji, gdzie w czanie ró nego rodzaju fizycznie 
zdefiniowanych si  jest teoretycznie uzasadnione; chocia  przekszta cenie tych 
zale no ci do struktury GFO nie jest dla wszystkich przypadków mo liwe. 

Nie wszystkie z tych si  generuj  w sposób bezpo redni dyfuzj  wymuszon  (Patrz 
Równ. (2.71 [1]), niemniej wp ywaj c na przep yw mieszaniny powoduj  powstanie 
gradientu ci nienia i dywergencj  tensora napr e , które tworz  si y nap dowe 
dyfuzji. Jak bowiem wynika z równania (2.71 [1]), grawitacja g i si a od rodkowa 

( )r
2  nie wp ywaj  bezpo rednio na dyfuzj , poniewa  si y te s  identyczne dla 

wszystkich sk adników i w zale no ciach równania (2.71 [1]) ulegaj  zerowaniu jako 
si y nap dowe. 

Reasumuj c, wszystkie fizycznie uzasadnione si y masowe mog  by
wprowadzone do struktury mechanicznego continuum dyfuzji wielosk adnikowej. 

2.2. RÓWNOWAGA MECHANICZNA 

Wyprowadzone wyra enia definiuj ce si  nap dow id  s  bardzo ogólne i nie 

wszystkie ich cz ony s  zawsze istotne. W rzeczywisto ci prowadzi to do 
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uzasadnionych uproszcze  w wielu praktycznych sytuacjach. Na przyk ad 
w mechanicznym stanie stacjonarnym, gdy substancja nie doznaje przyspieszenia 
( 0=ia , Równ. 2.18 [1]). Wówczas, przy dodatkowym za o eniu 0=i  równanie 

(2.73 [1]) przyjmuje posta : 
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Analiza rz du wielko ci cz onów w wyra eniu definiuj cym dyfuzj  (Równ. 2.18 
[1]) przeprowadzona przez Whitakera [7] i Bearmana [8] wykazuje, e wp yw 
przyspieszenia sk adnika ia  jest prawie zawsze zaniedbywalnie ma y tak dla gazów 

jak i cieczy, za wyj tkiem przypadków szybko oscyluj cych pól elektrycznych [9]. 

Ponadto, poniewa  w przypadku równowagi mechanicznej 0=
Dt

D
i

v
, równie

dodatkowe cz ony w równaniu (2.2) mog  by  pomini te w wyniku zastosowania 
równania bilansu p du mieszaniny (2.25 [1]), daj c w rezultacie: 
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Równanie to mog o by  równie  bezpo rednio otrzymane z relacji (2.72 [1]). 
Z drugiej strony te dodatkowe cz ony mog  by  równie  zachowane, co jest zwykle 
praktykowane, poniewa  przy powy szych za o eniach sumuj  si  do zera; wynika to 
z równania bilansu p du mieszaniny (Równ. 2.25 [1]) dla tych warunków: 

=

+⋅∇=∇
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t
f  (2.4)

Je li dodatkowo do za o enia zerowej warto ci przyspieszenia znikaj  gradienty 
pr dko ci, a wi c  równie  tensor napr e  [8, 9] dla przypadku mechanicznej 
równowagi, (jak np. w wirówce, gdzie mieszanina p ynu podlega rotacji cia a 
sztywnego), wówczas z równania (2.2) wynika zale no : 
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Jest to najcz ciej przedstawiana posta  równania definiuj cego dyfuzj
wielosk adnikow  wynikaj cego z Termodynamiki Procesów Nieodwracalnych 
[2, 10]. Dla tych warunków oczywi cie bilans p du w stanie równowagi jest 

=∇
j

jP j f  (2.6) 

2.3. GAZY I PLAZMA 

Stosuj c dla mieszaniny gazowej równanie (2.70 [1]), okre laj ce si  nap dow
dyfuzji, przy wykorzystaniu wzorów (2.48 i 2.49 [1]) na tensor napr e  oraz 
za o eniu 0=i  dla gazów, otrzymujemy równanie: 
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które posiada posta  przedstawion  w teorii Grada i Zhdanova [11, 12, 13]. 
Przy zaniedbaniu cz onów okre laj cych napr enia, to znaczy dla mechanicznej 

równowagi, ma ono posta : 
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która jest identyczna z wyra eniem wynikaj cym z teorii kinetycznej gazów [14]. 
Wy szego rz du aproksymacje funkcji rozk adu pr dko ci molekularnej 

Chapmana-Cowlinga s  konieczne, aby przewidzie  dyfuzj  generowan
napr eniami [15]. 

Dla przypadku izotermicznego i wykorzystaniu równania (2.6) otrzymujemy: 



20 A. BURGHARDT
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Równania te mog  by  równie  zastosowane do plazmy [4, 5]. Np. stosuj c 
zale no ci okre laj ce si y masowe z równania (2.1) i uwzgl dniaj c jedynie si y 
elektryczne i magnetyczne przy za o eniu warto ci elektrycznej i magnetycznej 
podatno ci równe zero, równanie powy sze mo na zapisa  nast puj co: 
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W dalszym ci gu, przy eliminacji obydwu zewn trznych pól, równanie (2.10) 
redukuje si  do klasycznego równania Maxwella-Stefana [7]: 
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2.4. ROZTWORY ELEKTROLITÓW 

Dla pola elektrycznego o nat eniu Φ−∇=E  ( Φ − potencja  pola) si a masowa 

dzia aj ca na sk adnik i jest 
i

i
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poniewa i

i

i C
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= , a suma:
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ze wzgl du na warunki elektrycznej neutralno ci roztworu 0
1

=
=

n

j

jj zC , która jest 

powszechnie zak adana, za wyj tkiem s siedztwa na adowanych powierzchni 
(elektrod). 

Je li jednak istniej  takie si y jak grawitacja czy si a od rodkowa, to 0≠∇P
(Równ. 2.6) i równanie GMS dla elektrolitów jest:  
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a dla przypadku izotermicznego, wyra one przez strumie  ca kowity Ni: 
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Dla roztworów rozcie czonych, 1→nx  dla rozpuszczalnika, a 0→ix  dla 

pozosta ych sk adników, oraz w nieobecno ci innych si  masowych prócz pola 
elektrycznego otrzymujemy 

( ) niiiiP,Tiini xFCzCRT NN +Φ∇+∇−=  (2.16)

2.5. DYFUZJA POLIMERÓW WYWO ANA GRADIENTEM NAPR E

Mimo i  klasyczna termodynamika procesów nieodwracalnych nie dopuszcza 
relacji strumie − si a nap dowa pomi dzy strumieniem dyfuzji a napr eniem 
lepko ciowym (zasada Curie), zjawisko to zosta o zaobserwowane eksperymentalnie 
w roztworach polimerów [16] i wyja nienie tego zjawiska jest zawarte w rozszerzonej 
nierównowagowej termodynamice [17], jak i w bardziej aktualnej teorii kinetycznej 
[3], prezentuj cej sformu owanie równa  dyfuzji.  

Aby zilustrowa  dyfuzj  wywo an  gradientem napr e  lepko ciowych 
rozpatrzmy przypadek izotermicznej mieszaniny dwusk adnikowej – polimer 1 
w rozpuszczalniku 2 w nieobecno ci si  zewn trznych, jak równie  gradientu 
ci nienia.  

Ilustracj  tego przep ywu mo e by  przep yw Couette’a w wiskozymetrze p yta-
sto ek w warunkach mechanicznej równowagi, ale w obecno ci napr e
lepko ciowych.  

St d z równa  (2.69 i 2.64 [1]) strumie  dyfuzyjny polimeru w stosunku do 
redniej pr dko ci molowej jest: 

( )tiiP,TiCRT ⋅∇−∇−= 12
1J  (2.17)

z której wyra nie wynika sprz enie pomi dzy dywergencj  parcjalnego tensora 

napr e  i strumieniem dyfuzyjnym polimeru. W równaniu tym ti  jest parcjalnym 

napr eniem cinaj cym polimeru. W przypadku mieszaniny idealnej równanie: 
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pozwala na wyci gni cie wniosku, i  niejednolite napr enie cinaj ce b dzie 
wywo ywa  strumie  dyfuzyjny, lub w stanie stacjonarnym, gdy strumie  dyfuzji jest 
równy zero w systemie zamkni tym, gradient koncentracji polimeru (jak np. 
w wiskozymetrze rotacyjnym [16]). 

Nale y jednak zaznaczy , i  pe ne wyja nienie ilo ciowe zjawiska dyfuzji 
polimerów indukowanej dywergencj  tensora napr e  stanowi nadal cel obecnych 
bada . Jest to bowiem problem nie tylko o znaczeniu teoretycznym, ale równie
praktycznym w chromatografii i rozdzielaniu bia ek i DNA. 

2.6. SEDYMENTACJA I WIROWANIE 

Rozpatrzmy ogólny przypadek sedymentacji w obecno ci pól grawitacji i si y 
od rodkowej oraz pola elektrycznego [6, 18, 19]. 

Cz on okre laj cy napr enia cinaj ce ulega zerowaniu, ze wzgl du na rotacj
uk adu jako cia a sztywnego [2]. Z równania (2.71 [1]) wynika, e si a grawitacji i si a 
od rodkowa nie wywo uj  dyfuzyjnej segregacji. Jednak si y te powoduj  powstanie 
gradientu ci nienia, jak wynika z równania (2.6) dla mieszaniny, który dla 
rozpatrywanego przypadku jest równy: 

rg
2P +=∇  (2.19) 

a zatem generuj  segregacj , jako wynik dyfuzji ci nieniowej. W równaniu bilansu 
p du mieszaniny si y pola elektrycznego znikaj  ze wzgl du na elektroneutralno
uk adu. Stosuj c zale no  (2.19) w równaniu (2.71 [1]), aby zast pi  gradient 
ci nienia zgodnie z równowag  mechaniczn  dla rozpatrywanego przypadku, 
otrzymujemy: 
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Jak wynika ze wzoru (2.20), separacja sk adników mieszaniny w wyniku 
wirowania jest spowodowana silnym gradientem ci nienia wytworzonym przez si
od rodkow . 

2.7. DYFUZJA I REAKCJA CHEMICZNA W POROWATYM ZIARNIE KATALIZATORA 

Za ó my, i  w ziarnie katalizatora zachodzi R liniowo niezale nych reakcji 
chemicznych okre lonych przez nast puj ce równania stechiometryczne: 



23Teoria dyfuzji wielosk adnikowej... Cz. II

0
1

=⋅
=

i
R

r
ri A     r = 1,2,…..R-reakcji, n = 1,2,.….n-sk adników i (2.21) 

Bilans masy sk adnika i w ziarnie, wi cy transport masy na drodze dyfuzji 
i reakcje chemiczne, przedstawia si  nast puj co: 

r
R

r
rii r.

=

=∇
1

J   i = 1,2,.…n  (2.22) 

Do rozwi zania powy szych równa  konieczna jest znajomo  relacji 
uzale niaj cych g sto  strumienia dyfuzyjnego iJ  oraz szybko ci reakcji rr  od 

zmiennych stanu, to jest sk adu mieszaniny, temperatury i ci nienia. 
Proces dyfuzji w p ynach mieszanin wielosk adnikowych opisywany jest 

zazwyczaj za pomoc  jednego z dwóch alternatywnych sformu owa  – uogólnionego 
równania Ficka-Onsagera lub uogólnionego równania Maxwella-Stefana. 

Równanie dyfuzji Ficka-Onsagera jest: 

=

−=
1-n

j 1
jefiji DC dJ  i = 1,2,.…n-1  (2.23) 

Wspó czynniki dyfuzji Ficka-Onsagera dla mieszaniny wielosk adnikowej s
elementami macierzy odwrotnej do [B], której elementy dane s  zale no ciami: 
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k ik ik
k

in
iii

xxB
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(2.24) 

−=
ijin

iij xB 11  j,i = 1,2,.…n-1  (2.25) 

i zale  od binarnych wspó czynników dyfuzji Maxwella-Stefana ij . 

Podstawienie zale no ci (2.23) do (2.22) prowadzi do zbioru równa
ró niczkowych w postaci: 
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r
rijefij rDC.

==

=∇−
11

1-n

j
d  i = 1,2,.…n-1  (2.26) 
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W porach ziaren wi kszo ci katalizatorów ma miejsce jedynie dyfuzja st eniowa 
przy braku dyfuzji ci nieniowej i wymuszonej oraz pomini ciu wp ywu 
lepko ciowych napr e cinaj cych w p ynie na strumie  dyfuzji, st d (patrz równ. 
2.73 [1]) 

iiiP,T
i

i ax
RT

x
ln∇=∇=d  (2.27) 

gdzie ai jest aktywno ci  st eniow  sk adnika  

iii xa ⋅=  (2.28) 

Wprowadzaj c zale no  (2.27) do (2.26) otrzymujemy ogóln  form  równania 
dyfuzji i reakcji chemicznej w porach ziarna w sformu owaniu Ficka-Onsagera: 
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 i = 1,2,.…n-1  (2.29) 

Równanie to dla idealnych mieszanin gazowych oraz przy za o eniu s abej 

zmienno ci C i ef
ijD  redukuje si  do postaci: 
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 (2.30) 

Dla sferycznej symetrii ziarna otrzymujemy zbiór równa  ró niczkowych drugiego 
rz du: 
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o warunkach brzegowych: 

dla r = R ,  xj = xjz

dla j = 1,2,.…n-1  (2.32) 

dla r = 0 ,  0=
dr

dx j

Rozwi zania zbioru równa  (2.31) okre laj  profile st e  sk adników w ziarnie 
( )rxx ii = , które s  nast pnie wykorzystywane do obliczania strumieni dyfuzyjnych 

iJ . ef
ijD  jest efektywnym wspó czynnikiem dyfuzji w porach ziaren katalizatora 

okre lonym zale no ci : 

D
D

ijef
ij =  (2.33) 
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gdzie  to porowato  ziarna, a wspó czynnik kr to ci porów. 
Stosuj c sformu owanie równa  dyfuzji Maxwella-Stefana przy uwzgl dnieniu 

jedynie dyfuzji st eniowej (jak w poprzednim przypadku) otrzymujemy dla procesu 
izotermicznego: 

( ) iijiij
n

j efij
axxxC ln

1

1

∇−=−
=

JJ   i = 1,2,.…n  (2.34) 

wraz z równaniem bilansu masy sk adnika i: 
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Równanie (2.34) mo e by  przedstawione w postaci: 
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gdzie elementy ijH  zdefiniowane s  nast puj co: 
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Otrzymujemy zatem nast puj cy zbiór równa  ró niczkowych : 
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w których niewiadomymi funkcjami s  strumienie iJ  i st enia ix . 

Dla idealnych mieszanin gazowych równania te przekszta caj  si  do postaci: 
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   r = 1,2,….R  (2.42) 

a dla ziarna o sferycznej symetrii: 

( ) r

R

r

rii rr
dr

d

r
⋅=

=1

2
2

1
J  (2.43) 

j

n

j

ij
i H

dr

dx
J

=

−=
1

 (2.44) 

o warunkach brzegowych: 

dla  r = R ,  xi = xiz   i = 1,2,.…n  (2.45) 

 dla   r = 0 ,  0=iJ

Otrzymujemy zatem zbiór równa  ró niczkowych zwyczajnych pierwszego rz du, 
których rozwi zania okre laj  profile st e  i strumieni w ziarnie katalizatora. 

Reasumuj c, w sformu owaniu Ficka-Onsagera proces dyfuzji i reakcji chemicznej 
w ziarnie katalizatora opisany jest przez uk ad (n-1) równa  ró niczkowych 
zwyczajnych drugiego rz du, natomiast w sformu owaniach Maxwella-Stefana przez 
2n równa  ró niczkowych zwyczajnych pierwszego rz du. Wskazywa oby to na fakt, 
i  nak ad obliczeniowy rozwi zania uk adu pierwszego jest oko o dwukrotnie 
mniejszy ni  drugiego. 

Nale y jednak wzi  pod uwag , e metody ca kowania równa  rz du drugiego 
transformuj  zazwyczaj taki uk ad do zbioru równa  rz du pierwszego. Ponadto, aby 

uwzgl dni  zmienno  macierzy ef
ijD  w trakcie ca kowania pierwszego uk adu, 

konieczne jest wyznaczanie odwrotno ci macierzy ijB  na ka dym kroku ca kowania. 

Nale y równie  podkre li , i  dla wyznaczenia wspó czynnika efektywno ci 
ziarna katalizatora musz  by  obliczone warto ci strumieni sk adnika dyfunduj cego 
na zewn trznej powierzchni ziarna katalizatora. Wielko ci te, w przypadku 
sformu owania Ficka-Onsagera, obliczane s  w oparciu o uzyskane w wyniku 
ca kowania rozk ady st e ( )rxi , natomiast ca kowanie równa  Maxwella-Stefana 

prowadzi bezpo rednio do warto ci tych równa . 
St d wybór sformu owania równa  opisuj cych proces dyfuzji i reakcji 

chemicznych w ziarnie katalizatora zale y przede wszystkim od rodzaju badanego 
systemu, jego warunków i w asno ci fizykochemicznych. 
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OZNACZENIA − SYMBOLS 

ia − aktywno  sk adnika i
activity of component i

ai − przyspieszenie sk adnika i, m s-2

acceleration of component i
B − indukcja magnetyczna, kg s-3A-1 

magnetic induction 
 C − g sto  molowa mieszaniny, kmol m-3

mixture molar density 
 Ci − g sto  molowa sk adnika i, kmol m-3

molar density of component i
di − si a nap dowa dyfuzji sk adnika i, m-1

diffusion driving force of component i
ij − binarny wspó czynnik dyfuzji Maxwella, m2 s-1

Maxwell binary diffusion coefficient 

ijD − wielosk adnikowy wspó czynnik dyfuzji, m2 s-1

multicomponent diffusion coefficient 
TiD − wielosk adnikowy termiczny wspó czynnik dyfuzji, kg m-1 s-1

multicomponent thermal diffusion coefficient 
E − pole elektryczne, −∇Φ, V m-1

electric field 
 F − sta a Faradaya, 96485 C mol-1

Faraday constant 
fia − si a masowa rodzaju  na jednostk  masy sk adnika i, N kg-1

body force of type  per unit mass of component i  
g − przyspieszenie grawitacyjne  

gravitational acceleration 
Ji − dyfuzyjny strumie  molowy sk adnika i w odniesieniu do pr dko ci redniej molowej,  

kmol m-2 s-1

diffusive molar flux of species i with respect to molar average velocity 
Mi − masa molowa sk adnika i, kg mol-1

molar mass of component i
Ni − ca kowity strumie  sk adnika i, kmol m-2 s-1

absolute flux of component i
 P − ci nienie, N m-2

pressure 
 pi − ci nienie cz stkowe sk adnika i, N m-2

partial pressure of component i
r − wektor pozycji, m 

position vector 
rr − szybko  reakcji, kmol m-3 s-1

reaction rate 
R − sta a gazowa, J kmol-1 K-1 

gas constant 
T − temperatura, K 

temperature 

iv~ − parcjalna specyficzna obj to  sk adnika i, m3 kg-1
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partial specific volume of component i  

isv − u redniona pr dko  sk adnika i po rozk adzie pr dko ci, m s-1

averaged velocity of component i over the velocity distribution 
xi − udzia  molowy  

mole fraction 
 zi − adunek sk adnika i

charge number of component i  

LITERY GRECKIE − GREEK LETTERS 

i − wspó czynnik aktywno ci sk adnika i

activity coefficient of component i
− wspó czynnik lepko ci mieszaniny, Pa s 

mixture viscosity coefficient 

i − parcjalny wspó czynnik lepko ci sk adnika  i, Pa s 

partial viscosity coefficient of component i  
− wspó czynnik kr to ci 

tortuosity factor 

i − lepko  dylatacyjna, Pa s  

dilatational viscosity 

i − potencja  chemiczny, J kmol-1

chemical potential 

i − parcjalna g sto  masowa sk adnika i, kg m-3 

partial mass density of component i

i − parcjalny molekularny tensor napr e cinaj cych sk adnika i, N m-2

partial molecular shear stress tensor of component i
t
i − ca kowity parcjalny tensor napr e cinaj cych sk adnika i, N m-2

total partial shear stress tensor of component i
Φ − potencja  pola elektrycznego, V

electric field potential 

iΦ − udzia  obj to ciowy sk adnika i

volume fraction of component i
− pr dko  k towa wirowania, radian s-1

angular velocity of rotation 

i − udzia  masowy sk adnika i

mass fraction of component i
el
i − elektryczna podatno  sk adnika i  

electric susceptibility of component i  
mag
i − magnetyczna podatno  sk adnika i  

magnetic susceptibility of component i

INDEKSY DOLNE − SUBSCRIPTS 

 i, j, k − sk adnik 
component 
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 T, P − przy sta ej temperaturze i ci nieniu 
at constant temperature and pressure 

 s − wielko  u redniona po rozk adzie pr dko ci sk adnika 
quantity averaged over the velocity distribution of the species 

− rodzaj si y masowej 
type of body force 
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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 ai 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 Φ−∇=E  ( Φ - 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 Ji 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 
efijD  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 xi = xi(r) which are subsequently exploited for the computation of the diffusion fluxes Ji.  
efijD 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 Hij 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 xi(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 Dij 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 xi(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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EFEKTYWNE KATALIZATORY FUNKCJONALIZOWANE 
PALLADEM DO REAKCJI SUZUKIEGO 

Polskiej Akademii Nauk -100 Gliwice 

 
 
 

Opracowano efektywne, heterogeniczne katalizatory funkcjonalizowane organicznymi kompleksami 
palladu 

 oraz mezostrukturalne  typu SBA-15. 

procesie 
prowadzonym w e uzyskan stwierdzono 

 
 

S owa kluczowe: 
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 S - , 
p  boroorgnicznymi a halogenkami arylowymi lub winylowymi. 

chemii organicznej,  

Prace Naukowe IICh PAN, 21, 33÷44 (2017)
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bifenyli [1, 2]. 

 homogeniczna reakcja jest katalizowana przez rozpuszczalne 
kompleksy palladu [3, 4]. 

, w ostatnich 
latach poszukuje 

 palladu  
porowatych, takich jak gle aktywne [5], zeolity [6], polimerowe ki [7] 
oraz mezoporowate krzemionki [8]. Alternatywnie katalizatory heterogeniczn

  Pd0 jonami Pd2+. 
Jednak
wymywanie i/lub  palladu lub stopnia utlenienia metalu 
[9]. 

W pracy 

Katalizatory otrzymano  
 oraz -15. 

chemiczne  
w reakcji fenyloboronowym (Schemat 1). 

krzemionkowego.  
 

 
 

ego jodobenzenu z kwasem fenyloboronowym 

Scheme 1. Suzuki reaction of iodobenzene with phenylboronic acid 

2.  

2.1  

 
W pracy, jako  

SBA-
-15 otrzymano zgodnie z  [10]. 

W -
czynny Pluronic P123, kwas solny (1,65 M) oraz prekursor krzemionki  tetraetoksysilan 
(TEOS) mieszano przez 20 godzin w temperaturze 35 C   
poddawano starzeniu przez 24 godziny w temperaturze 80 C

i kalcynowano  
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w powietrzu w 550 C.  w
przedstawionej w pracy [11]. Glikol polietylenowy (PEG35000) rozpuszczano w 1M 
kwasie azotowym, po czym  0 C. 
Po 30 minutac powierzchniowo czynny 
(CTAB) polipropylenowe, a  
utrzymywano je w temperaturze 40 C przez 8 dni. 

 w 1M roztworze amoniaku przez 9 godzin w temperaturze 90oC, po 
czym kolejno przemywano , suszono i kalcynowano w powietrzu 
w temperaturze 550oC. 
 

2.2 FUNKCJONALIZACJA  

 
Katalizatory otrzymywano w trzyetapowym procesie funkcjonalizacji [1], 

 kolejno: 
ii) utworzenie na powierzchni krzemionki zasady Schiffta w wyniku kondensacji grup 
aminowych z 2-acetylop  palladu. 

 

 
Schemat 2. Otrzymywanie katalizatora Pd w krzemionkowej matrycy [1] 

Scheme 2. Preparation of the Pd catalyst in silica matrix  [1] 

 
 temperaturze 200 C, a nie  

impregnowano roztworem prekursora amin-3-aminopropyltrietoksysilanu (APTES) - 
w bezwodnym toluenie,  na 1 g SiO2 

W  
prowadzono w temperaturze 60 C prze  
odfiltrowywano, przemywano bezwodnym etanolem i suszono w 50 C. 
Zmodyfikowan -acetylopirydyny (1 g na 1 g 
w metanolu, mieszano przez 8 godzin w temperaturze 60 C 

immobilizowano pallad 
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0,05 g na 1 . 
sfunkcjonalizow  
5,5x40 mm  

 
 

 
Mezostrukturalne parametry m

adsorpcji/desorpcji azotu.  
w temperaturze 200 C przed 24 godziny.  

BET, a r
BJH  

skaningowej oraz transmisyjnej mikroskopii elektronowej wyznaczono 
  

 potwi  
SBA-15.   

  grup 
zastosowano DRIFT.  

w temperaturze 110o

mieszaniny umieszczano w komorze aparatu (Nicolet 4700). Pomiar prowadzono  
-4000 cm-1.  

 Rzeczywiste  . 
powietrza (60 cm3 min-1) w zakresie 

temperatur 25-800 C min-1. 

jodobenzen: kwas fenyloboronowy  etanol : 
1:1,5:2:151:54.  
w temperaturze 80 C   0,03 cm3 min-1. 
Badania w reaktorze okresowym, prowadzono w tej samej temperaturze. I
katalizatora 1,6% masowych mieszaniny reakcyjnej. 

 
3.  

 
 
Izotermy niskotemperaturowej adsorpcji/desorpcji azotu dla  

krzemionkowych zamieszczono na rys. 1, a parametry strukturalne zestawiono  
w Tabeli 1. 

 monolityczny (M) 
ok. 300 m2 g-1 zyskanie takiej struktury 
jest powierzchniowo czynnego jako szablonu 

, or
zasadowym. 



37Efektywne katalizatory funkcjonalizowane palladem... 

  

0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
0

100

200

300

400

500

600

700

1 10
0.0

0.1

0.2

0.3

0.4

0.5

0.6

V
N

2[
cm

3
g-1

]

p/po

 S
 M

dV
/d

D
 [

cm
3

g-1
nm

-1
]

 
Rys. 1. Izotermy niskotemperaturowej adsorpcji i desorpcji azotu 

archicznego (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 

 
przeorganizowanie struktury 

krzemionki w
dojrzewaniem Ostwalda, co pro r

 
SBA-15 jest typowym mezostrukturalnym  

 (rys. 2a). Charakteryzuje 
 

 nm.  

 
Table 1. Properties of the materials 

 
 
 

 
 

  
 

30-50 mm (rys. 2b).   
. W krzemionkowym szkielecie 

dobrze widoczne  elementy struktury (mostki) o  
 

 

 SBET [m2 -1] Vmezo [cm3 -1] dmezo [nm] Dmacro [ m] 

M 292 1,10 2,5/20 30-50 

S 660 0,77 6 brak 
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Rys. 2. -15, (B  
Fig. 2. (A) TEM image of SBA-15, (B) SEM image of hierarchical material 

 

 

 

 
Rys. 3. Widma w podczerwieni  SBA-15 (S) oraz po jej modyfikacji aminami (SW-a),  

2- -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) 

 
 

 podczerwieni potwierdzono wprowadzenie grup 
funkcyjnych. Widma -15 przed i po modyfikacji zaprezentowano na  
rys. 3. 

1000-1250 oraz 3745 cm-1  drganiom w -OH, Si-O-Si 
oraz izolowanych Si-OH. Wprowadzenie  zmniejszeniem piku 
charakterystycznego dla izolowanych hydroksyli (3745 cm-1)
modyfikacji APTES (SW-

-H i N-H w regionie 3100 2800 cm-1 oraz 1650 1500 cm-1.  

A B 
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O wprowadzeniu 2- szerokie pasmo w zakresie  
1753 1593 cm-1 p   pasm -H  
z  pasmem ulokowanym przy 1654 cm-1. Pik ten jest przypisany 

 od zasady Schiffa, otrzymanej  
w reakcji kondensacji 
krzemionkowego -acetylopirydyny. Na widmie SW-a-p-Pd pik 

 kierunku mniejszych liczb falowych 
(1645 cm-1) Analogiczne zmiany 

 

SW-a

MW-a

 

 

M-a

 
Rys. 4. Widmo w podczerwieni i S po funkcjonalizacji aminami 

Fig. 4. Infrared spectra of M and S samples after amine functionalization 

 
sfunkcjonalizowanych grupami aminopropylowymi 

przedstawiono na r -H  
w obszarze 1650-1500 cm-1 materiale. W 

 nie zastoso  pasma o mniejszej 
grup funkcyjnych.  

o

-a, otrzymanej bez 
dodawa

 
w zakresie temperatur 250-600oC. 

-a, MW-a SW- ,2; 2,4 oraz 3 -1. 
Woda dodana podczas funkcjonalizacji grupami aminopropylowymi powoduje 

-15, a tym 
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SW-a

MW-a

M-a

 

 

 

 
Rys. 5. Krzywe TG aminami 

Fig. 5. TG curves of amine functionalized materials 

 

 

 
Rys. 6. Krzywe TG -15 modyfikowanego aminami (SW-a),  

2- -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) 

 
 

oC  

 (rys. 6).  
benzenu z kwasem 

boronowym. Na rys.7  
 proszkowych (A) oraz w mikroreaktorze 

W procesie prowadzonym w reaktorze okresowym n
M-a-p-Pd;  100% 
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uzyskano po czasie ok. 100 minut. Katalizator o tej samej 
strukturze, a  
(MW-a-p-

 
wykor  SBA-15
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 Rys. 7.  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 mikrore

monolit o wymiarach 5,5x40 mm, sfunkcjonalizowany identycznie jak 
-a-p-Pd. Badania prowadzono przez dwa dni, po 5 godzin. rednia 

konwersja uzyskana w mikroreaktorze 

prowadzenia procesu.  

4. PODSUMOWANIE 
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AGNIESZKA C , KATARZYNA MARESZ, JANUSZ J. MALINOWSKI, JULITA MROWIEC-B  

 
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- m2/g and mesopore volume of 1.10 
cm3/g. SBA-15 material was characterized by specific surface area of 660 m2/g, a hexagonal array of 
pores with diameter of 6 nm and pore volume of 0.77 cm3/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 3 min-1. 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 G SZCZAK,  RAFA  SARZY SKI, HANNA KOLARCZYK, GRA YNA 

BARTELMUS
 

METODY INTENSYFIKACJI PROCESÓW 
BIOOCZYSZCZANIA POWIETRZA PROWADZONYCH 

W BIOREAKTORACH STRU KOWYCH 

Instytut In ynierii Chemicznej PAN Gliwice, ul. Ba tycka 5, 44-100 Gliwice 

W pracy dokonano przegl du najnowszych danych literaturowych dotycz cych zagadnie  
zwi zanych z  procesami biodegradacji lotnych zwi zków organicznych prowadzonych w bioreaktorach 
ze sta ym z o em. Wskazano parametry maj ce wp yw na przebieg tych procesów i decyduj ce 
o efektywnej i stabilnej pracy instalacji. Przedstawiono rozwi zania technologiczne s u ce poprawie 
sprawno ci eliminacji zanieczyszcze , szczególnie w odniesieniu do substancji hydrofobowych 
zanieczyszczaj cych powietrze. 

S owa kluczowe: bioreaktor stru kowy, 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 wspó czesnym wiecie jednym z powa niejszych problemów ekologicznych 
jest zanieczyszczenie powietrza. Do atmosfery najcz ciej wprowadzane s  py y, 
tlenki azotu, tlenki siarki, tlenki w gla, amoniak i niemetanowe lotne zwi zki 
organiczne (LZO) [1]. Ponadto, w wyniku reakcji fotochemicznych i chemicznych 
tlenków azotu i lotnych w glowodorów powstaj  kolejne, silnie dra ni ce b ony 
luzowe i reaktywne zwi zki, takie jak ozon czy azotan peroksyacetylowy (ang. 

peroxyacetyl nitrate, PAN) [2,3]. 

Prace Naukowe IICh PAN, 21, 45÷64 (2017)
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atwo  rozprzestrzeniania si  oraz toksyczne i mutagenne w a ciwo ci znacznej 
grupy LZO powoduj , e zwi zki te musz  by  usuwane z gazów odlotowych 
 instalacji przemys owych, a tak e z powietrza opuszczaj cego systemy wentylacyjne. 
Dokonuj c wyboru najlepszej technologii oczyszczania powietrza nale y wzi  pod 
uwag  wielko  strumienia oczyszczanego powietrza, sk ad i st enie zanieczyszcze , 
a tak e uci liwo  (odory) i stopie  zagro enia rodowiska zwi zany z obecno ci   
danego zanieczyszczenia. Dost pne metody  oczyszczania gazów mo na podzieli  na 
regeneracyjne czyli takie, które umo liwiaj  odzyskanie emitowanych zwi zków 
(separacja membranowa, kondensacja, adsorpcja, absorpcja) lub destrukcyjne 
(biologiczny rozk ad zanieczyszcze , spalanie termiczne lub katalityczne). Niektóre 
z wymienionych technik stosowane s  jako indywidualne operacje ko cowe, inne za  
jako oczyszczanie wst pne lub ostateczne doczyszczanie.  

 Ze rodowiskowego i ekonomicznego punktu widzenia tani  i przyjazn  
rodowisku alternatyw  dla metod fizykochemicznych jest biooczyszczanie. Szacuje 

si , e ok.10% wszystkich emisji gazowych (du e strumienie gazów odlotowych, 
zawieraj ce zwi zki organiczne o stosunkowo ma ym st eniu, do 10 g·m-3) mo liwe 
jest do oczyszczenia metodami biologicznymi.  

 Istot  ka dego rozwi zania wykorzystuj cego metody biologiczne jest reakcja 
mikrobiologiczna, w przebiegu której zanieczyszczenie, wykorzystywane jako ród a 
w gla i energii, ulega przemianie do ditlenku w gla i wody. 

W technologiach oczyszczania gazów stosowane sa dwa podstawowe typy 
reaktorów ze sta ym z o em: biofiltry (ang. biofilters, BFs) i bioreaktory stru kowe 
(ang. trickle-bed bioreactors, TBBs, biotrickling filters, BTFs).  

Wype nieniem biofiltra s  naturalne substancje organiczne, takie jak torf, kompost 
czy kora, na których rozwija si  mikroflora, rozk adaj ca zanieczyszczenie 
wprowadzane z powietrzem. Kluczowe problemy wyst puj ce podczas eksploatacji 
biofiltrów to trudno ci z utrzymaniem w a ciwego pH i wilgotno ci z o a (szczególnie 
wówczas, gdy w wyniku reakcji biodegradacji zanieczyszczenia powstaj  kwa ne 
metabolity) oraz zmiany struktury wype nienia, powoduj ce wzrost oporów 
przep ywu gazu przez wype nienie. 

W bioreaktorze stru kowym z o e wykonane jest z inertnych materia ów (pianka 
poliuretanowa, ceramika, polipropylen), na powierzchni którego unieruchamiane s  
wyselekcjonowane szczepy bakterii lub grzybów, które mo na pozyska  z jednej 
z wielu kolekcji [4] lub wyizolowa  z próbek rodowiskowych i zaadaptowa  do 
biodegradacji wybranego zanieczyszczenia [5,6]. Bardzo cz sto jako inokulum dla 
tego typu reaktora wykorzystywany jest te  osad czynny [7,8]. Tworz cy si  biofilm 
jest struktur  podobn  do struktury sta ego, porowatego katalizatora i sk ada si  
z klasterów komórek otoczonych zewn trzkomórkowymi polimerami (ang. 
Extracellular Polimeric Substances, EPS) (egzopolisacharydu). EPS pe ni  funkcj  
ochronn – zapobiegaj  wysuszeniu komórek i agresywnemu dzia aniu czynników 
dezynfekuj cych, ale równocze nie stanowi  przeszkod  przestrzenn  na drodze 
dyfuzji reagenta.  
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Jak wykaza y do wiadczenia, w porównaniu z konwencjonalnymi biofiltrami, 
bioreaktory stru kowe daj  wy sz  efektywno  oczyszczania powietrza, wymagaj  
ni szego zu ycia energii i mniejszej powierzchni pod zabudow . Na rysunku 1 
przedstawiono schemat instalacji, której g ównym elementem jest bioreaktor 
stru kowy.  

Istotn  ró nic  w porównaniu z biofiltrami jest obecno  w uk adzie TBB fazy 
ciek ej. Ciecz zraszaj ca z o e (roztwór soli mineralnych i mikroelementów) zapewnia 
sta y dop yw sk adników od ywczych, umo liwia usuwanie z uk adu szkodliwych 
produktów biodegradacji i zawiesiny biomasy, a zawieszone w niej mikroorganizmy 
odnawiaj  w sposób ci g y aktywn  powierzchni  biofilmu [9,10,11,12]. W zwi zku 
z tym nat enie przep ywu cieczy jest kluczowym parametrem operacyjnym TBB.  

 
 

 
Rys. 1. Schemat instalacji bioreaktora stru kowego (BTB – bioreaktor stru kowy; RT–zbiornik cieczy; A, 

B, N – zbiorniki z kwasem, zasad  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 m3 h-1 lub okresowo np. co godzin  przez 

10 minut [13]) jest utrzymanie odpowiedniej wilgotno ci z o a, podczas gdy 
w bioreaktorze stru kowym zanieczyszczenie najpierw musi by  zaabsorbowane 
w cyrkuluj cej cieczy ( VL

*=  0,01 do 10 m3 h-1) [14], a dopiero potem zachodzi 
reakcja jego mikrobiologicznego rozk adu w biofilmie, co przedstawiono 
schematycznie na rys.2. St d tak istotnym parametrem jest wielko  strumienia cieczy 
[15,16]. Dobranie takiego nat enia przep ywu cyrkuluj cej w uk adzie fazy ciek ej, 

BTb

oczyszczony  
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aby zapewnione by o ca kowite zroszenie z o a jest warunkiem koniecznym dla 
uzyskania wysokiej wydajno ci procesu.  

 

 
Rys. 2. Schemat transportu sk adnika w bioreaktorze stru kowym 

Fig. 2. Mass transfer diagram in the trickle-bed bioreactor 
 
Lopez i wsp. [17] wskazali nat enie przep ywu fazy ciek ej jako zmienn  maj c  

znacz cy wp yw na wydajno  procesu odsiarczania powietrza w bioreaktorze 
stru kowym. Przeprowadzaj c szereg eksperymentów (tak e abiotycznych), w czasie 
których pr dko  przep ywu cieczy zmieniano w granicach  4,4 do 18,9 m h-1, 
uzyskali wzrost  wydajno ci procesu o 10%. Nale y jednak pami ta , e zbyt silny 
strumie  cieczy mo e wyp uka  mikroflor  z wype nienia, stworzy  barier  dla 
transportu masy substratu do biofilmu, a nawet wygenerowa  warunki beztlenowe 
w biofilmie. W pracy [4] opisano eksperyment, w którym z o e by o zraszane 
strumieniem cieczy w ilo ci 1,2 l h-1 tylko przez godzin  w ci gu doby, a po 
dwóch tygodniach taki sam strumie  utrzymano przez kilka godzin ( g = 90 s, 
st enie toluenu w gazie Cg

0 = 3,8 lub 8 g·m-3). Dla ni szego st enia toluenu w 
powietrzu nie zaobserwowano istotnego wp ywu zraszania  na RE, jednak dla 
wy szego z badanych st e , obserwowano systematyczny spadek warto ci RE. 
Niestety, eksperyment trwa  tylko 2 godziny (po 2 godzinach uzyskano RE ni sze 
o 11%) i mo na przypuszcza , e po tak znacznym wzro cie st enia 
zanieczyszczenia w powietrzu uk ad w ci gu 2 godzin nie osi gn  stanu ustalonego. 

Nale y ponadto zwróci  uwag , e w literaturze spotka  mo na szereg prac, 
w których u ycie terminu  „stru kowy” w stosunku do opisywanego bioreaktora budzi 
wiele w tpliwo ci. Zgodnie z definicj  bioreaktora stru kowego, opisywane aparaty 
wype nione s  materia em inertnym i zaszczepione wyselekcjonowan  mikroflor , 
jednak nat enie przep ywu fazy ciek ej albo utrzymywane jest na bardzo niskim 
poziomie (w granicach 0,001 do 0,01m3 h-1 [18,19]), nie zapewniaj cym efektywnego 
zmoczenia wype nienia, albo przep yw cieczy uruchamiany jest tylko okresowo, np.   
3 l min-1 przez 15 minut co 2 godziny [20]; 1 l min-1  przez 10 minut co 6 godzin [7]; 
2,7 m3 h-1 przez 10 minut co godzin  [13]. Jak wcze niej wspomniano takie warto ci 

 stosowane s  w klasycznych biofiltrach. W zwi zku z powy szym, testowane 
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w naszym zespole bioreaktory, w których utrzymywany jest sta y przep yw cieczy 
zraszaj cej z o e, w ilo ci zapewniaj cej pe ne zmoczenie wype nienia, przez analogi  
do tego typu reaktorów chemicznych (ang. trickle-bed reactor, TBR), okre lane s  
mianem bioreaktorów stru kowych (ang. trickle-bed bioreactor, TBB). 

Jednym z najistotniejszych etapów bada  prowadzonych z u yciem TBB jest 
immobilizacja mikroorganizmów na powierzchni wype nienia. W literaturze znale  
mo na ró ne strategie przygotowania uk adu do zasadniczych bada . Znaczne 
skrócenie czasu potrzebnego na zbudowanie aktywnego i wydajnego z o a mo liwe 
jest na przyk ad dzi ki wcze niejszej adaptacji szczepów do wzrostu w obecno ci 
usuwanego zanieczyszczenia [9]. Na przyk adzie biodegradacji styrenu mo na 
stwierdzi , e w okresie rozruchu instalacji nale y stosowa  d ugie czasy przebywania 
gazu w z o u i niskie st enia styrenu w gazie doprowadzanym do reaktora (Cg

0 <0,25 
g·m-3) [20,21,22], co pozwala osi gn  w stosunkowo krótkim czasie (~30 dni) 
wysok  skuteczno  eliminacji zanieczyszczenia (ang. removal efficiency, RE). Sun 
i wsp. [23] oraz Zamir i wsp.[18] stosowali w trakcie immobilizacji mikroorganizmów 
na wype nieniu wy sze st enia styrenu (Cg

0>0,7 g·m-3), wynikiem czego by o 
wyd u enie fazy rozruchu instalacji  do 90 dni. W pracy [23] porównano czasy 
rozruchu identycznych bioreaktorów do oczyszczania powietrza ze styrenu, przy czym 
do jednego z reaktorów wprowadzano powietrze zanieczyszczone tylko styrenem, 
a do drugiego pocz tkowo wprowadzano z powietrzem toluen, nast pnie mieszanin  
toluenu i styrenu, a pó niej sam styren. W ten sposób, indukuj c odpowiednie enzymy 
za pomoc  atwo rozk adanego przez  mikroorganizmy ród a w gla, zredukowano 
czas rozruchu instalacji z 90  do 48 dni. 

W zale no ci od obci enia z o a zanieczyszczeniem (ang. pollutant load, PL), 
obliczanego z zale no ci: 

      

skuteczno   bioreaktora  oceniona jest na podstawie nast puj cych wska ników:  
- wydajno  usuwania zanieczyszczenia (ang. elimination capacity, EC): 
 

       

    - sprawno  procesu (ang. removal efficiency, RE):  

      

    

gdzie:      

to czas przebywania gazu w reaktorze, Vz  to obj to  z o a, V
*

g
 to obj to ciowe 

nat enie przep ywu fazy gazowej. 
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2. CZYNNIKI WP YWAJ CE NA PRZEBIEG PROCESU 
BIODEGRADACJI w TBB 

W ostatnich latach wiele bada  po wi cono rozwojowi metod biologicznego 
oczyszczania gazów. Czynniki maj ce wp yw na przebieg tego procesu oraz 
wydajno  bioreaktora podzieli  mo na na 2 grupy: 

czynniki bezpo rednio zwi zane z  aktywno ci  mikroorganizmów 
(dost pno  sk adników od ywczych i tlenu, temperatura, odczyn pH, 
obecno  substancji hamuj cych aktywno  mikroorganizmów). 
Zagadnienia te zosta y omówione szczegó owo we wcze niejszych 
opracowaniach [24,25], 

parametry pracy bioreaktora (czas przebywania gazu w z o u (nat enie 
przep ywu gazu), wielko  strumienia cieczy zraszaj cej wype nienie, 
obci enie z o a zanieczyszczeniem, kierunki przep ywu faz, okresy 
przeci enia z o a substratem, okresy braku substratu, okresy przestoju). 

2.1 CZAS PRZEBYWANIA 

Istotnym parametrem pracy reaktora jest czas przebywania gazu w z o u, który jest 
silnie powi zany z kosztami budowy i eksploatacji instalacji. Jego skrócenie oznacza  
bowiem zwi kszenie obj to ci oczyszczanego gazu lub zminimalizowanie wielko ci 
aparatu. W zale no ci od rodzaju zanieczyszczenia usuwanego z powietrza oraz 
obci enia z o a zanieczyszczeniem stosowane s  w eksperymentach ró ne warto ci 

g – 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]).  

Dobór w a ciwego czasu przebywania wymaga wst pnych bada  laboratoryjnych, 
gdy  jest to parametr ci le zwi zany równie  z aktywno ci  zastosowanych 
mikroorganizmów. W tabeli 1 przedstawiono, dla przyk adu, zaczerpni te z literatury 
wyniki bada  procesu oczyszczania powietrza ze styrenu. 

Jak wida  z przedstawionego porównania, oprócz czasu przebywania gazu w z o u 
i obci enia z o a zanieczyszczeniem, które stanowi  wst pne kryterium doboru 
parametrów operacyjnych reaktora, aktywno  mikroflory jest równie  parametrem 
decyduj cym o efektywno ci procesu. Potwierdzi y to równie  wyniki w asnych 
bada  procesu usuwania styrenu z powietrza za pomoc  szczepu Pseudomonas sp.    
E-93 486, które na rysunku 3 porównano z wynikami bada  innych autorów. Jak 
mo na zauwa y , dla obci enia z o a styrenem, przekraczaj cego 40 g·m-3h-1 

warto ci EC otrzymane przez Zamira i wsp. [18] dla g = 60s i Runye i wsp. [29] dla  
g = 70 s s  porównywalne z rezultatami naszych bada , otrzymanymi dla g = 41 s. 

Jest to potwierdzenie wysokiej aktywno ci stosowanego w badaniach szczepu 
Pseudomonas sp. E-93 486, który mo e by  rekomendowany jako materia  
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biologiczny w przemys owych procesach usuwania styrenu z powietrza, 
prowadzonych w TBB. 

 
Tabela 1. Parametry pracy bioreaktorów stru kowych (usuwanie styrenu z powietrza)  

Table 1. The operational parameters of BTF (elimination of styrene from air) 
 

mikroorganizmy 
g Cg PL EC RE 

literatura 
s g m-3 g m-3 h-1 g m-3 h-1 % 

Osad czynny 

30 

0,199 

23,88 22,2 92 

[22] 20 35,82 <24,9  66 

15 47,76 18,4 41 

Pseudomonas 

putida 

70 

2,2 

113,14 60 60 

[29] 40 198 89 34 

30 264 89 33 

Osad czynny 

60 

1,5 

90 62,3 70 

[21] 30 180 92,5 52 

15 360 144 40 

Osad czynny 60 0,46 27,6 24 93,2 [30] 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
 Rys. 3. Porównanie warto ci EC w zale no ci od obci enia z o a zanieczyszczeniem (PL) otrzymanych 

w niniejszej pracy z wynikami innych autorów 
Fig. 3. The comparison of  (EC) values vs (PL) obtained in this study with the results of other authors 
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[31]  g  = 60s 

[30]  g  = 60s - mocznik   

[30]  g  = 60s- azotan potasu   
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RE 100 % 
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2.2 KIERUNEK PRZEP YWU FAZ 

 
Bioreaktory stru kowe pracowa  mog  zarówno przy wspó pr dowym, jak 

i  przeciwpr dowym przep ywie gazu i cieczy. Wi kszo  publikacji przegl dowych 
podaje, i  kierunek przep ywu gazu w stosunku do cieczy nie ma istotnego wp ywu na 
efektywno  instalacji mikrobiologicznego oczyszczania gazów [14], [16]. Znaleziono 
tylko dwie publikacje, w których porównano wyniki uzyskane przy wspó pr dowym 
i przeciwpr dowym przep ywie faz. Lopez i wsp. [17] badaj c proces usuwania 
organicznych zwi zków siarki  z powietrza  stwierdzili, e w prowadz c proces 
w oboj tnym rodowisku lepsze efekty odsiarczania gazu uzyskano w aparacie 
pracuj cym we wspó pr dzie, natomiast w procesie prowadzonym w rodowisku 
kwa nym kierunki przep ywu faz nie mia y znaczenia. Z kolei w pracy [6] wi ksz  
zdolno  eliminacji styrenu wykaza  reaktor pracuj cy w przeciwpr dzie; dla 
przeciwpr du ECmax= 5,22 kgstyrenu m-3dzien-1, a dla wspó pr du  
ECmax= 4,69 kgstyrenu m-3dzien-1. 

W wi kszo ci prac, w których modelowane s  procesy zachodz ce na z o u 
bioreaktora stru kowego czynione jest za o enie, e aktywna biomasa roz o ona jest 
równomiernie wzd u  aparatu. Tymczasem eksperymenty,  w czasie których 
pobierano próbki biomasy na ró nych wysoko ciach z o a wykaza y fa szywo  tego 
za o enia [32]. Stwierdzono, e efektem d ugotrwa ej pracy bioreaktora 
z jednokierunkowym przep ywem zanieczyszczonego gazu jest znaczne 
zró nicowanie aktywno ci i ilo ci akumulowanej biomasy w przestrzeni tego reaktora. 
Potwierdzaj  to równie  wyniki naszych prac nad usuwaniem styrenu z powietrza. 
Symulacje numeryczne, przeprowadzone z u yciem dwu-substratowego modelu 
procesu (zarówno st enie styrenu jak i tlenu wp ywa na szybko  procesu 
biodegradacji) wykaza y, e najwi ksza grubo  aktywnego biofilmu wyst puje ~0,1-
0,15 m od wlotu zanieczyszczonego powietrza do reaktora (rys. 4).   

Uzyskanie równomiernego rozmieszczenia mikroorganizmów oraz utrzymanie ich 
wysokiej aktywno ci w ca ym z o u mo liwe jest, gdy zostan  wprowadzone 
okresowe zmiany kierunku przep ywu gazu przez reaktor (ang. reverse flow, RF; 
flow-directional-swiching, FDS). He wraz z wspó pracownikami [10] porówna  
przebieg procesu usuwania toluenu z gazu w bioreaktorze wspó pr dowym i w 
bioreaktorze, w którym okresowo zmieniano kierunek przep ywu gazu (ang. reverse 
flow reactor RFR). Gdy obci enie z o a  zanieczyszczeniem na wlocie do reaktora 
(PL0) nie przekracza o 400 g m-3h-1, oba reaktory pracowa y z porównywaln  
wydajno ci , jednak przy wi kszych obci eniach, wy sz  wydajno  oczyszczania, 
nawet o 17%,  uzyskano w reaktorze RFR. Autorzy uwa aj , e ró nica wynika z 
ró nych ilo ci biomasy i ró nych aktywno ci mikroorganizmów bytuj cych w 
ostatnich sekcjach obydwu reaktorów [33]. Podobne wnioski przedstawiono w 
pracach [34] (usuwanie toluenu z powietrza, rys. 5) i [35] (usuwanie CS2 z powietrza).  
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Rys. 4. Profil efektywnej grubo ci biofilmu wzd u  z o a 

Fig. 4. Profile of the effective biofilm thickness along the bed 
  

 
Rys. 5. Porównanie wydajno ci usuwania toluenu z powietrza uzyskanych w bioreaktorze 

wspó pr dowym 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 tak e odrywanie si  nadmiaru biomasy tu  
po zmianie kierunku przep ywu gazu, co tak e mo e wp ywa  na popraw  stabilno ci 
dzia ania reaktora [36]. 

2.3 SYMULACJE PRZERW W PRACY INSTALACJI 

  Rzeczywiste strumienie gazów odlotowych charakteryzuj  zmienne st enia 
zanieczyszcze , st d wielu eksperymentatorów w trakcie prowadzonych bada  
symuluje  podobne sytuacje. W wietle zaostrzaj cych si  przepisów dotycz cych 
emisji LZO, istotne s  zw aszcza informacje zwi zane z warunkami przywrócenia 
pe nej sprawno ci reaktora.  

Mo liwe warianty zak óce  prawid owej pracy bioreaktora to:  
przeci enie z o a zanieczyszczeniem – nag y, znaczny wzrost st enia 
substratów w gazie wp ywaj cym do aparatu. 
Alijenad i wsp.[4] symulowali przeci enie z o a toluenem, zwi kszaj c PL0 
4,5– krotnie (z 84 do 380 g m-3h-1), co spowodowa o natychmiastowy spadek 
RE z 92 na 53%. Aby sprawdzi , czy uk ad jest w stanie powróci  do 
poprzedniej sprawno ci, ponownie obni ono st enie toluenu do 2,1 g m-3. Ju  
po dwóch godzinach uk ad osi gn  90% poprzedniej sprawno ci [4].  
San Valero i wsp. [22], dla procesu usuwania styrenu z powietrza, testowali  
dwa cykle przeci enia reaktora zanieczyszczeniem w aparacie pracuj cym 
w uk adzie  z dodatkow  faz  organiczn :  

a) 4 razy, w odst pie 2 godzin, zmieniano st enie styrenu z 0,0997 g m-3 
na 0,698 g m-3  – RE drastycznie obni y o si  z 75 na 20%  

b) 3 razy powtórzono sekwencj  st e  0,0997; 0,4496; 0,199; 0,5991; 
i 0,35 g m-3 – tym razem RE spad o do 40%. 

Po ustaleniu st enia styrenu na poziomie 36 g m-3 h-1 wystarczy a doba, aby 
skuteczno  eliminacji zanieczyszczenia wzros a do 85%. 

Brak zanieczyszczenia we wprowadzanym gazie – przez reaktor przep ywa 

strumie  powietrza i cyrkuluje ciecz.  

Salamanca i wsp. [37] wstrzymali poda  cykloheksanu na 7 dni. Po 4 dniach 
w a ciwej pracy bioreaktora stwierdzili, e jego sprawno  obni y a si  o 
10%, lecz po kolejnych dwóch dniach reaktor odzyska  dawn  sprawno . 
Eksperyment powtórzono, lecz tym razem w okresie przestoju nie dostarczano 
mikroorganizmom soli mineralnych. Czas readaptacji wyd u y  si  do 14 dni. 
Alinejad i wsp. [4] zaburzyli na kilka godzin prac  instalacji, w której 
eliminowano z powietrza toluen; w nocy przez aparat przepuszczano jedynie 
czyste powietrze. Po uruchomieniu dozowania toluenu, RE osi gn o warto  
98%, a nast pnie sukcesywnie spada o do 87% by ostatecznie ustabilizowa  
si  na poziomie 92%. Pocz tkowa, wysoka warto  RE nie by a wi c 
wynikiem wyj tkowej aktywno ci mikroflory, lecz absorpcji toluenu w cieczy 
[4]. 
Do reaktora wprowadzane jest czyste powietrze, brak cyrkulacji cieczy. 
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Alinejad i wsp. [4], którzy przeprowadzili tak  prób  dla procesu 
biodegradacji toluenu, stwierdzili, e po przywróceniu regularnej pracy 
instalacji osi gni to sprawno  oczyszczania blisk  100%; czas obserwacji 
trwa  jedynie 3 godziny, wi c mo na obawia  si , e uk ad nie zd y  
osi gn  stanu równowagi.  
Sempere i wsp. [38] obserwowali prac  bioreaktora, w którym 
biodegradowano mieszanin  rozpuszczalników. W trakcie przerw  trwaj cych 
2 dni w tygodniu, a nast pnie 21 dni,  utrzymywano minimalne zraszanie 
z o a (15 minut w ci gu doby). Po d u szej przerwie (urlopowej), wskutek 
dezaktywacji szlaku metabolicznego lub wygini cia cz ci populacji 
mikroorganizmów, biofilm utraci  cz ciowo zdolno  do biodegradacji 
metylo-etylo ketonu. atwiej biodegradowalne substancje, takie jak etanol 
i octan etylu, nadal by y rozk adane z wysok  skuteczno ci . 
Brak strumienia gazu, tylko recyrkuluje ciecz [4]. 
Tym razem sprawno  instalacji po przywróceniu regularnej pracy 
pocz tkowo by a niska (tylko 50%), lecz po 3 godzinach wzros a jednak do 
95%. 
Ca kowite zatrzymanie bioreaktora, brak strumienia gazu i strumienia cieczy. 

Jest to najcz ciej symulowana sytuacja. Czas niezb dny do reaktywacji 
aktywno ci biofilmu, w zale no ci od biodegradowalnego zwi zku i czasu 
trwania bezruchu, przedstawiono w tabeli 2. 

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

 

mikroorganizmy zwi zek czas bezruchu czas reaktywacji literatura 

R.eutropha toluen noc 45 minut [4] 

osad czynny 

toluen 24 godziny 
2,5 godziny 

[34] 
RFR 2 godziny 

toluen 48 godzin 
9 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] 

osad czynny 

H2S 

2 miesi ce 8 dni [42] NH3 

LZO 

 
Wyniki przedstawionych powy ej testów wskazuj , e krótkotrwa e przerwy 

w zasilaniu bioreaktora obiema fazami, czy te  przeci enie z o a zanieczyszczeniem 
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– o ile nie spowoduje zatrucia mikroorganizmów – powoduj  chwilowy spadek 
efektywno ci procesu, jednak przywrócenie z o a do poprzedniej aktywno ci jest nie 
tylko mo liwe, ale zajmuje najcz ciej nie wi cej ni  kilka godzin. W przypadku 
d u szych przerw konieczne jest zabezpieczenie dost pno ci tlenu i wody, w ilo ciach 
niezb dnych dla podtrzymania przemian podstawowych mikroorganizmów.   

2.4 ROZWI ZANIA POPRAWIAJACE WYDAJNO  BIOREAKTORA  

W celu uzyskania coraz lepszych efektów eliminacji zanieczyszcze  z gazów 
metodami biologicznymi prowadzi si  badania zarówno nad pozyskiwaniem 
i poznaniem potrzeb wysoce aktywnych mikroorganizmów, wst pnym 
przygotowaniem gazów doprowadzanych do bioreaktora oraz zwi zkami  
poprawiaj cymi rozpuszczalno  hydrofobowych zanieczyszcze  w wodzie.  
Dzia ania poprawiaj ce wydajno  bioreaktora stru kowego to: 
 Zastosowanie jednostki pomocniczej 

Popularnie stosowanymi urz dzeniami w charakterze jednostki pomocniczej 
(reaktor wst pnej obróbki gazu) s  adsorbery i fotoreaktory. Uk ad adsorber-
bioreaktor zastosowano do usuwania z powietrza LZO emitowanych w wytwórni 
mebli [43] oraz mieszaniny heksanu, benzenu i metanolu [44]. Jednostka adsorpcyjna 
sk ada a si  z dwóch z ó  wype nionych w glem aktywnym, pracuj cych 
naprzemiennie; gdy na jednym zachodzi a adsorbcja zanieczyszczenia to z drugiego 
z o a zanieczyszczenia by y desorbowane  strumieniem powietrza i kierowane do 
bioreaktora. Co 4 godziny adsorber zmienia  si  w desorber, a desorber w adsorber. 
Porównanie wyników pracy bioreaktora i uk adu adsorber-bioreaktor wykaza o, e 
w odniesieniu do metanolu i benzenu efekty s  porównywalne, za  w odniesieniu do 
heksanu dodatkowe zastosowanie adsorbera okaza o si  efektywniejsze. Rozwi zanie 
takie jest tak e korzystne, gdy strumie  oczyszczanego powietrza cechuje zmienna 
zawarto  zanieczyszcze .  

Drugi typ aparatów wykorzystywanych jako reaktory wst pne to fotoreaktory. Po 
roku bada , prowadzonych z u yciem BTF w jednej z wytwórni tworzyw sztucznych 
Alvarez i wsp. [13] wprowadzili katalityczny reaktor UV jako reaktor wst pny przed 
BTF. Przed modernizacj  na z o u rozwin a si  aktywna mikroflora, a sprawno  
oczyszczania osi gn a warto  RE = 75,6%. Niestety, rozbudowa instalacji nie 
wp yn a na popraw  jej skuteczno ci (mniej ni  5% LZO by o rozk adanych 
w reaktorze UV). Autorzy stwierdzili, e przyczyn  tego s  pó produkty 
katalitycznego utleniania styrenu, blokuj ce aktywne centra katalizatora. Odmienne 
wyniki uzyskali Runye i wsp. stosuj c zintegrowany uk ad UV-BTF. Dla bardzo 
wysokich warto ci obci enia z o a zanieczyszczeniem (PL = 478 g·m-3h-1) autorzy 
uzyskali maksymaln  warto  EC rz du 309 g·m-3h-1, co odpowiada 65% sprawno ci 
procesu. Zdaniem autorów, lepsza skuteczno  zintegrowanego uk adu UV-BTF  jest 
wynikiem powstawania pod wp ywem promieni UV zwi zków atwiej 
biodegradowalnych [29]. Po czenie bioreaktora z fotoreaktorem z powodzeniem 
stosowane jest tak e do usuwania LZO z gazów nie zawieraj cych tlenu [45]. Wad  
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tego rozwi zania jest niebezpiecze stwo tworzenia si  zwi zków bardziej 
toksycznych dla rodowiska ni  te, które wprowadzono do fotoreaktora [46]. 

Inn  propozycj  jest umieszczenie bioreaktora stru kowego w sta ym polu 
magnetycznym. Quan  i wsp. [8] testowali w ten sposób efektywno  procesu 
biodegradacji TCE. Najkorzystniejsze wyniki (RE = 92,2%) uzyskano stosuj c   
indukcj  magnetyczn  na poziomie 60 mT. Brak na razie bli szych danych odno nie 
mechanizmu procesu. 
Wprowadzenie substancji pomocniczych 

Jak ju  wcze niej wspomniano, transport zanieczyszczenia z fazy gazowej do ciek ej 
oraz jego rozk ad przez mikroorganizmy to dwa najwa niejsze etapy procesu 
biooczyszczania gazów. W zale no ci od charakteru zanieczyszczenia, etapem 
limituj cym ca y proces jest albo transport masy (zwi zki hydrofobowe), albo 
kinetyka reakcji mikrobiologicznej (zwi zki hydrofilowe). LZO hydrofilowe 
(alkohole, ketony, estry) s   atwo biodegradowalne, a bezwymiarowa sta a Henry’ego 
tych substancji ma warto   0,0001-0,099. Hydrofobowe LZO (alkany, alkeny, 
zwi zki aromatyczne) s  trudno biodegradowalne, a sta a Henry’ego tych substancji 
mie ci si  w zakresie 1-70 [46,47].  

Proces biodegradacji zwi zku hydrofobowego w bioreaktorze stru kowym 
usprawnia: 

wprowadzenie fazy organicznej, 
wprowadzenie surfaktantów, 
wprowadzenie pomocniczego zwi zku hydrofilowego. 
 

Jako dodatkow  faz  organiczn  w BTF mo na zastosowa  zwi zek, który jest 
nietoksyczny dla mikroorganizmów, nie ulega biodegradacji, jest stosunkowo tani, 
wykazuje wysokie powinowactwo do zanieczyszczenia, nie miesza si  z wod  (Non 
Aqueous Phase, NAP). Warunki te spe niaj  oleje silikonowe i heksadekan [47,48,12]. 
Wprowadzenie do bioreaktora oleju silikonowego spowodowa o wzrost zdolno ci 
eliminacji styrenu przez szczep Ralstonia eutropha z 70 do 110 g m-3h-1 [18], a przez 
Sporothrix variecibatus z 172,8 do 670 g m-3h-1 [49]. Ponadto, w zale no ci od 
zastosowanego materia u biologicznego, proces biodegradacji LZO mo e zachodzi  
zarówno w fazie wodnej, jak i fazie hydrofobowej. Co wi cej, wykazano, e 
aktywno  biomasy hydrofobowej jest na ogó  wy sza ni  hydrofilowej, a zmiana 
hydrofobowo ci komórek mo e by  parametrem indukowanym [50].  

W tabeli 3 podano przyk ady procesów biodegradacji LZO prowadzonych 
w bioreaktorach stru kowych z udzia em fazy hydrofobowej. W tabeli tej symbolem 
ECimp okre lono procentowy wzrost warto ci wydajno ci eliminacji zanieczyszczenia 
w stosunku do uk adu badawczego, w którym nie stosowano substancji hydrofobowej. 
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Tabela 3. Przyk adowe procesy z zastosowaniem NAP – sta e warunki operacyjne dla bioreaktorów 
stru kowych  

Table 3. Examples of processes using NAP – fixed operating conditions for trickle-bed bioreactors  
 

NAP 

Ilo  
NAP w 

reaktorze 
%  

 LZO Mikroorganizmy 
Cg

0 

g m-3 

PL0 

g m-3 h-1 

EC 

g m-3 h-1 

ECimp 
% 

ród o 

Olej  
silikonowy 

10 CH2Cl2 
Hyphomicrobium 

KDM2 i KDM4 
13,8 550 200 25 [51] 

Olej  
silikonowy 

10 styren 
Sporothrix  

variecibatus 
2,2 400 350 120 [49] 

Olej  
silikonowy 

5 -pinen 

Konsorcjum 

wyizolowane z 

biofiltra 

z obecno ci  
grzyba 

Ophiostoma 

stenoceras 

7,7 464 464 100 [52] 

Olej  
silikonowy 

10 metan 

Konsorcjum 

metanotroficzne 
izolowane z osadu 

czynnego 

11,1 131 51 131 [53] 

 
Surfaktanty to substancje adsorbuj ce si  na granicy faz i zmieniaj ce  w a ciwo ci 

powierzchniowe cieczy, w których s  rozpuszczone. Gdy surfaktant jest 
biodegradowalny, unika si  wprowadzania do rodowiska nowego zanieczyszczenia. 
Obok powszechnie stosowanych w procesach biooczyszczania chemicznych 
surfaktantów takich jak SDS (dodecylosiarczan sodu), Triton X100 czy  Tween 20 
stosowane s  tak e saponiny czyli biosurfaktanty [21,46]. Wyniki wst pnych testów 
surfaktantów chemicznych, przeprowadzonych przez zespó  Chenga i wsp. [54] 
zdecydowa y, e  do bada  procesu biodegradacji n-heksanu, prowadzonych w 
bioreaktorze stru kowym, wybrano SDS. Testy prowadzono równolegle w dwóch 
reaktorach stru kowych, przy czym tylko do jednego z reaktorów dodawano 
wymienione powy ej surfaktanty. Najkorzystniejsze wyniki uzyskano dodaj c 0,1 
CMC surfaktantu SDS (RE = 70%, wy sze o 12% od uzyskanego w reaktorze 
porównawczym i EC=50,4 g·m-3h-1, wy sze o ~10% ). Podobnie, zastosowanie 
saponin zwi kszy o RE o 30% w porównaniu do bioreaktora pracuj cego bez dodatku 
surfaktantu w procesie biodegradacji n-heksanu; dodatek saponin zmniejsza  równie  
szybko  akumulacji biomasy w z o u [19].  

Obecno  zwi zku hydrofilowego w mieszaninie ze zwi zkiem hydrofobowym 
poprawia biodost pno  zwi zku hydrofobowego [46]. Jako modelow  mieszanin  
zwi zku hydrofobowego z hydrofilowym wybrano  mieszanin  metanolu i heksanu 
[44]. W trakcie jej biodegradacji uzyskano RE wy sze ni  w przypadku wprowadzenia 
do bioreaktora surfaktantu czy benzenu. 

Bioreaktory stru kowe mog  w przysz o ci znale  zastosowanie tak e w innych 
dziedzinach przemys u. Bazuj c na uzyskanej wiedzy b dzie mo liwe 
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zaimplementowanie tej technologii do eliminacji zanieczyszcze  z zak adów 
petrochemicznych [55], oczyszczania cieków farmaceutycznych [56,57] czy 
biotransformacji substancji traktowanych dotychczas jako odpad (produkcja kwasu 
glikolowego [58]. 

3. WNIOSKI 

Bioreaktory stru kowe s  z powodzeniem stosowane do eliminacji z gazów 
lotnych zwi zków organicznych (np. BTEX, styren, heksan), zwi zków 
azotowych (np. trietyloamina) oraz H2S. 

Badania laboratoryjne i w skali pó technicznej dostarczaj  u ytecznych 
informacji umo liwiaj cych poprawne projektowanie, przenoszenie skali 
i kontrol  prowadzonego procesu.  

Niezbyt liczne badania, dotycz ce przebiegu procesu usuwania zwi zków 
organicznych z powietrza w reaktorach o zmiennym kierunku przep ywu, 
wykaza y, e taki sposób prowadzenia procesu zapewnia równomierne 
roz o enie biomasy w z o u, wy sz  aktywno  metaboliczn  bakterii 
w ka dej strefie reaktora, wy sze warto ci wydajno ci (EC) i skuteczno ci 
(RE) eliminacji zanieczyszczenia. 
Bior c pod uwag  kwestie ekonomiczne i skuteczno  usuwania 
zanieczyszczenia, w rzeczywistych operacjach wa ne jest przeprowadzenie 
stosownych symulacji przerw w pracy instalacji biooczyszczania gazów. Jak 
wynika z bada  aktywno ci biofilmu, w sytuacjach awaryjnych wa ne jest 
utrzymanie przep ywu powietrza (dost pno  tlenu) i chocia  okresowe 
zraszanie z o a.  
Stosowane strategie prowadzenia i kontroli pracy bioreaktora np. wst pna 
obróbka strumienia gazu, wprowadzenie surfaktantów lub fazy hydrofobowej 
zapewniaj  zwi kszenie wydajno ci procesu i popraw  jako ci strumienia 
opuszczaj cego bioreaktor. 
 

OZNACZENIA – SYMBOLS 

Cg
0
   st enie substratu w gazie na wlocie do reaktora, g m-3 

     inlet substrate concentration in gas  
Cg

H
   st enie substratu w gazie na wylocie z reaktora,   

     outlet substrate concentration in gas  
EC   wydajno  usuwania zanieczyszczenia 
     elimination capacity 
PL   obci enie z o a zanieczyszczeniem, g·m-3h-1 

      pollutant load 
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RE   sprawno  procesu, % 
     removal efficiency 
Vb   obj to  z o a, m3 
     bed volume 

   obj to ciowe nat enie przep ywu gazu, m3·h-1 

     volumetric  gas flow rate 

   nat enie przep ywu cieczy, m3·h-1 
     liquid flow rate 
   efektywna grubo  biofilmu, m 

     effective thickness of biofilm 

g   czas przebywania gazu w z ó u, s 

     empty bed residence time,  EBRT  
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AGNIESZKA G SZCZAK, RAFA  SARZY SKI, HANNA KOLARCZYK, GRA YNA 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 H2S 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 O2 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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Opole 

W pracy przedstawiono przegl d prac dotycz cych rozdziału mieszanin gazowych, a w szczególno ci 

wydzielania CO2 z gazów, przy wykorzystaniu ciekłych membran na podło u ceramicznym impregnowa-

nym cieczami jonowymi (SILM). Omówiono rodzaje podło a ceramicznego stosowanego w membranach 

SILM, a tak e wpływ struktury podło a na jako  membrany. Pokazano stosowane sposoby nanoszenia 

(impregnacji) cieczy jonowej  na podło e ceramiczne. 

Słowa kluczowe: usuwanie CO2, membrana SILM, ciecze jonowe 

 

The paper presents the review of works concerning gas mixture separation, in particular a CO2 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: CO2 removal, SILM Membrane, ionic liquids 

1. WST P  

W ci gu ostatnich kilku dekad powstała cała gama ró nych metod separacji CO2 
z mieszanin gazowych. Zaliczy  do nich mo na absorpcj  fizyczn  i chemiczn  [1,2], 
adsorpcj  [3], separacj  membranow  [4-8], wi zanie chemiczne [9] oraz separacj  
niskotemperaturow  [10]. Wraz z pojawieniem si  nowych technologii pojawiła si  cała 
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gama nowych materiałów, które mog  znale  w nich zastosowanie jak: ciecze jonowe 
(ILs) [11-14], struktury metalo-organiczne [15] czy hydraty gazowe [16-17]. 

Obecnie wiod c  metod  separacji CO2 z gazów jest absorpcja w roztworach amin, 
która stosowana jest w ok. 90% przypadków przemysłowej separacji CO2 z gazów. 
Drug  najcz ciej stosowan  metod  jest separacja membranowa, wykorzystywana 
głównie w procesach wysokoci nieniowego wzbogacania gazu ziemnego oraz w pro-
dukcji biogazu [18]. 

Konwencjonalne metody usuwania ditlenku w gla wykorzystuj ce odwracalny pro-
ces absorpcji w aminach wi  si  ze stratami rozpuszczalnika na skutek parowania, 
korozyjno ci  roztworów amin, nisk  stabilno ci  termiczn  oraz ze znacznymi kosz-
tami energetycznymi [19,20]. Alternatyw  mo e by  zastosowanie technologii membra-
nowej,  oszcz dnej i przyjaznej ekologicznie metody rozdziału.  

Na przestrzeni ostatnich kilkunastu lat mo na w literaturze spotka  doniesienia 
o badaniach ró nych membran, czy procesów membranowych w poł czeniu z cieczami 
jonowymi, wł czaj c w to membrany ciekłe LM, membrany ciekłe na podło u porowa-
tym SLM, ciecze jonowe na podło u porowatym (SILMs), membrany ze spolimeryzo-
wanych cieczy jonowych (PIL), czy absorpcj  gazu w cieczach jonowych z 
wykorzystaniem membran (MCs). Wydaje si , e najwi ksze zainteresowanie rynku 
wi zanego z separacj  CO2 z gazów wi e si  z poł czeniem membran i cieczy jono-
wych. W artykule przedstawiono przegl d prac dotycz cych rozdziału mieszanin gazo-
wych, a w szczególno ci wydzielania CO2 z gazów, przy wykorzystaniu ciekłych 
membran na podło u ceramicznym impregnowanym cieczami jonowymi (SILM). 

 
2. MEMBRANY CIEKŁE 

 
Membran  nazywa si  półprzepuszczaln  faz , pełni c  rol  bariery dla transportu 

masy pomi dzy rozdzielanymi przez ni  mieszaninami ciekłymi lub gazowymi. Poj cie 
membrany mo na równie  rozszerzy  na faz  ciekł  – wówczas membran  ciekł  na-
zywamy ciecz niemieszaj c  si  zarówno z roztworem zasilaj cym jak i odbiorczym, 
która pełni rol  półprzepuszczalnej bariery dla transportu masy pomi dzy nimi. Trans-
port substancji z roztworu wodnego poprzez membran  ciekł  LM w postaci cienkiego 
filmu oleju rozdzielaj cego dwie fazy wodne zauwa yli po raz pierwszy w 1909 r. F. 
Haber i Z. Klemensiewicz [21]. J. B. Wittenberg w 1959 r. [22] i P. F. Schollander w 
1960 r. [23] opisali transport ułatwiony tlenu przy u yciu filtrów z octanu celulozy 
wysyconych roztworem hemoglobiny. W 1967 r. pojawiła si  pierwsza publikacja do-
tycz ca zastosowania ciekłych membran do separacji jonów metali [24]. Opatentowanie 
koncepcji emulsyjnych membran ciekłych przez N. Lee w 1968 r. [25] spowodowało 
znaczny wzrost zainteresowania t  metod  rozdziału. Od tego czasu ukazało si  wiele 
prac dotycz cych mechanizmu transportu oraz zastosowania membran ciekłych w hy-
drometalurgii, biotechnologii, ochronie rodowiska, czy te  w chemii analitycznej. 

Ze wzgl du na posta  membrany ciekłe dzielone s  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 ciekłe (inaczej podparte lub immobilizowane) SLM 
(supported liquid membranes). Z powy szych typów membran ciekłych w procesach 
separacji CO2 z gazów najwi ksze zainteresowanie wzbudzaj  membrany SLM. Mem-
brany ciekłe na no niku porowatym (SLMs) to membrany, w których selektywna faza 
ciekła osadzona jest w porach no nika (supportu) i utrzymywana tam przez siły kapi-
larne. Główn  zalet  SLMs jest du a powierzchnia wymiany masy na jednostk  obj to-
ci, mała ilo  selektywnej fazy ciekłej na jednostk  obj to ci, co powoduje, e 

efektywne, cho  kosztowne ciecze mog  by  u ywane w SLMs, oraz znacznie wi ksza 
efektywno  w porównaniu do innych rodzajów membran ciekłych (Parhi [26]). Głów-
n  wad  membran ciekłych (SLMs) jest ich mała stabilno  (Bernardo i wsp. [27]) 
powodowana wysychaniem lub odparowywaniem fazy czynnej (ciekłej) z membrany, 
b d  wypychaniem, czy wydmuchiwanie jej z porów no nika w wyniku procesów 
transportu masy. Co prawda zwi kszaj c grubo  membrany poprawia si  jej stabil-
no  i czas ycia, jednak e konsekwencj  tego jest zmniejszenie strumienia permeatu. 

Du e zainteresowanie membranami ciekłymi wynika z wielu zalet, jakimi charakte-
ryzuje si  ta metoda rozdziału: niskie zapotrzebowanie rozpuszczalników organicznych 
w porównaniu z procesami ekstrakcji, stosunkowo du y strumie  masy w porównaniu 
do metod opartych na membranach polimerowych oraz dobra selektywno  rozdziału 
wynikaj ca z mo liwo ci zastosowania ró nych rozpuszczalników organicznych. 

3. CIECZE JONOWE 
 
Ciecze jonowe (ang. Ils – ionic liquids) to zwi zki organiczne zbudowane 

z kationów organicznych oraz anionów organicznych lub nieorganicznych, o temperatu-
rze topnienia poni ej 100°C [28,29]. Kationy w cieczach jonowych najcz ciej charak-
teryzuj  si  niskim stopniem symetrii, w wyniku czego nast puje zmniejszenie energii 
ich sieci krystalicznej, powoduj c tym samym obni enie temperatury topnienia. W 
efekcie, wiele cieczy jonowych wyst puje w postaci ciekłej ju  w temperaturze pokojo-
wej. W literaturze nazywano je niskotemperaturowymi cieczami jonowymi (ang. RTILs 
– room temperature ionic liquids) [30]. 

Pierwsza wzmianka o cieczach jonowych pojawiła si  w 1914 roku. Walden opisał 
syntez  azotanu(V) etyloamoniowego [EtNH3][NO3] i podał jego podstawowe wła ci-
wo ci fizykochemiczne [31]. Po 20 latach ukazał si  patent wskazuj cy na mo liwo  
zastosowania chlorków 1-etylopirydyniowego oraz 1-benzylo-pirydyniowego do roz-
puszczania celulozy [32]. 

Zgodnie z definicj  wszystkie ciecze jonowe s  zwi zkami chemicznymi składaj -
cymi si  z kationu oraz anionu. Bior c pod uwag  atom, przy którym zlokalizowany 
jest ładunek dodatni w kationie, mo emy wyró ni  ciecze jonowe: amoniowe, fosfonio-
we, sulfoniowe oraz oksoniowe [29]: 

  



68 A. ROTKEGEL, Z. ZIOBROWSKI 

  

 
 

Ze wzgl du na hybrydyzacj  atomu azotu mo emy wyró ni  [29,30,33]: a) sole 
o hybrydyzacji sp 3 (azot tworzy cztery wi zania , a struktura cz steczki przyjmuje 
kształt tetraedryczny), zbudowane najcz ciej z kationu tetraalkiloamoniowego, pipery-
dyniowego, pirolidyniowego czy te  morfoliniowego: 

  

 
 

b) sole o hybrydyzacji sp 2 (atom azotu poł czony jest z podstawnikami trzema 
wi zaniami  i jednym , co powoduje, e fragment cz steczki w okolicy ładunku do-
datniego jest płaski), które posiadaj  kationy o charakterze aromatycznym, takim jak 
imidazoliowy, 1,2,3-triazoliowy, pirydyniowy oraz dwupier cieniowy kation chinoli-
niowy: 

 
 

Ciecze jonowe rozró nia si  ze wzgl du na rodzaj anionu, który mo e mie  charak-
ter organiczny i nieorganiczny. Do najcz ciej opisywanych w literaturze anionów nie-
organicznych nale  aniony proste, takie jak: halogenki (Cl-, Br-, I- ), azotany (NO3

-, 
NO2

-), siarczany (HSO4
-, SO4

-2), ortofosforany (H2PO4
- , HPO4

-2) czy chlorany (ClO4
-, 

ClO3
-). Ponadto wyst puj  aniony zło one, jednordzeniowe: tetrafluoroboranowy (BF4

-

), heksafluorofosforanowy (PF6
-) czy chloromiedzianowy (CuCl3

-) oraz wielordzeniowe, 
najcz ciej chloroglinianowe (Al2Cl7

-, Al3Cl10
-). Odr bn  grup  anionów stanowi  anio-

ny organiczne: mrówczany, octany, trichlorooctany, trifluorooctany, cytryniany, mle-
czany, benzoesany, salicylany, alkilosiarczany(V), alkilobenzenosulfoniany oraz 
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trifluorometylosiarczany [34]. Du  popularno ci  ciesz  si  ciecze jonowe zawieraj ce 
aniony dicyjanoimidkowy oraz bis (trifluorometylosulfonylo) imidkowy [35]. 

Aniony w du ej mierze decyduj  o wła ciwo ciach fizykochemicznych cieczy jono-
wej. Przykładowo, sole posiadaj ce proste aniony nieorganiczne charakteryzuj  si  
lepsz  stabilno ci  w kontakcie z wod  i powietrzem, natomiast sole z anionem imid-
kowym wysok  odporno ci  na działanie temperatury. Zauwa ono równie , e zwi zki 
z anionem tetrafluoroboranowym oraz heksafluorofosforanowym s  niestabilne 
i ulegaj  reakcji hydrolizy [36]. 

Zainteresowanie cieczami jonowymi w procesach separacji mi dzy innymi ditlenku 
w gla wynika z du ej rozpuszczalno ci CO2 w wybranych cieczach jonowych [37-39]. 
Po ród du ej ró norodno ci cieczy jonowych w szczególno ci ciecze jonowe oparte o 
kation imidazolowy charakteryzuj  si  stosunkowo du  pojemno ci  absorpcyjn  CO2, 
któr  dodatkowo mo na zwi kszy  poprzez odpowiedni dobór anionu. Przegl d litera-
tury pozwala stwierdzi , e ciecze jonowe zawieraj ce anion octanowy posiadaj  du  
pojemno  absorpcyjn  w szerokim zakresie temperatur i ci nie  [40-43]. Dlatego mo -
liwe jest opracowanie układów membran i dobranych do okre lonych celów ILs wyka-
zuj cych zwi kszon  selektywno  w stosunku do ditlenku w gla. 

 
4. MEMBRANY SILM 

 
W przypadku u ycia cieczy jonowych, jako fazy ciekłej w SLMs, uzyskuje si  

membrany nazywane SILM. W SILM ditlenek w gla rozpuszcza si  w membranie po 
stronie nadawy, dyfunduje przez membran  i jest desorbowany po stronie permeatu 
[43-49]. Ciecz jonowa jest umieszczana w porach membrany, co powoduje redukcj  
ilo ci IL w porównaniu z membranami ciekłymi, a tak e obni enie zu ycia energii po-
trzebnej do transportu i podgrzania IL [19,20, 50-56]. 

Membrany te w porównaniu do tradycyjnych SLMs wykorzystuj cych wodne roz-
twory amin jako faz  ciekł  np. DETA (ditylenotriamina), DAE (diamonoetan), DGA 
(diglikolamina) czy TEG (trietylenglikol) wykazuj  si  znacznie wi ksz  stabilno ci  i 
długo ci  ycia spowodowan  nisk  lotno ci  Ils, oraz wysok  lepko ci  (wi ksza od-
porno  na wydmuchanie z porów no nika) [57-59]. 

Permeacji gazów poprzez membrany SILM po wi cona jest spora ilo  prac ba-
dawczych [60-77] Wi kszo  tych prac po wi cona jest eksperymentom z czystymi 
gazami głównie: CO2, N2, H2 i CH4. Ciecze jonowe u ywane do przygotowania SILM 
to najcz ciej alkilowo- imidazolowe kationy (Cnmim) oraz aniony 
bis(trifluorometylosulfonyl) imid (Tf2N), tetrafluoroboran (BF4), hexafluorofosforan 
(PF6), dicyjanamid (dca), trifluorometylosulfon (CF3SO3) i bis((perfluoroetylo)sulfonyl) 
imid (BETI). Przegl dowe publikacje podsumowuj ce osi gni cia oraz mo liwo ci 
zastosowa  SILM to prace Noble i Gin [78] oraz Lozano i wsp. [79].  

Membrany SILMs do separacji CO2 z gazów badał pierwszy Scovazzo i wsp. 
w roku 2002 [80]. Baltus i wsp. [19] u yli komercyjnej membrany Al2O3 w poł czeniu 
z ró nymi cieczami jonowymi i otrzymali wysok  selektywno  rozdziału 
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CO2/N2,  = 127, przy przepuszczalno ci PCO2= 0,004 × 10−8 mol m-2 s-1 Pa-1). Otrzy-
mane wyniki potwierdzaj , e ta technologia mo e by  alternatyw  dla tradycyjnie sto-
sowanych procesów rozdziału gazów opartych na aminach. Gan i wsp. [73] badali 
przepuszczalno  w czterech IL immobilizowanych na membranie nanofiltracyjnej. 
Badane membrany były stabilne w zakresie ci nie  3,0 – 7,0 bar. Ciecze jonowe C8, C10  
z funkcjonalizowanymi imidazolowymi i pirydynowymi kationami wykazywały prze-
puszczalno  H2 i CO2 odwrotnie proporcjonaln  do lepko ci cieczy jonowej. Bara i 
wsp. [69,70] badali selektywno  i przepuszczalno  w membranach polimerowych. 
Przepuszczalno  CO2 i N2 wzrastała ze wzrostem ła cucha alkilowego, natomiast 
selektywno  idealna CO2/N2 malała. Kompozytowe membrany z polimeryzowanymi 
RTIL (20 mol%  RTIL) wykazywały 2–5 razy wi ksz  zdolno  permeacji przy nie-
wiele ni szej selektywno ci CO2/N2 i CO2/CH4 ni  same membrany polimerowe. Z kolei 
przepuszczalno  i selektywno  w RTIL dla pojedynczych gazów i dla mieszanin ga-
zowych były porównywalne [69,70,77]. Zgodnie z obserwacjami Bara i wsp. [61], 
idealna selektywno  CO2/N2 była mniejsza dla SILM zawieraj cych ciecz jonow  w 
skład której wchodził fluor. Myers i wsp. [66] stwierdził, e IL posiadaj ce aminowe 
grupy funkcyjne wykazywały maksymaln  selektywno  CO2/H2 w temperaturze 85°C 
w porównaniu do IL bez tych grup funkcyjnych w temperaturze 37°C. Podobnie Ha-
nioka i wsp. [67] mierzyli przepuszczalno  CO2 i CH4 na SILM immobilizowanych 
C3NH2mim Tf2N, C3NH2mim CF3SO3 i C4mim Tf2N. W 25°C dla IL immobilizowa-
nych grupami aminowymi otrzymali wi ksz  przepuszczalno  dla CO2 w porównaniu 
z C4mim Tf2N, natomiast dla CH4 analogiczne porównanie dawało ni sze warto ci. W 
badaniach [67] i [74] testowano długoterminow  stabilno  otrzymanych SILM. Przez 
okres dłu szy ni  100 dni membrany nie traciły wła ciwo ci permeacyjnych. Barghi i 
wsp. [81] oszacowali przepuszczalno , dyfuzyjno  i selektywno  CO2 i CH4 w 
[bmim][PF6] osadzonym na mezoporowatej membranie z Al2O3 przy niskich ci nieniach 
otrzymuj c selektywno  rozdziału CO2/N2 rz du  = 50. Wyniki znacznie przekroczy-
ły warto ci mierzone dla membran polimerowych zestawione przez Robesona [82], 
dodatkowo membrany wykazywały stabilno  podczas 400 godzin pracy. 
Kreiter i wsp. [83] wykorzystali membrany Al2O3 w postaci rurek z ciecz  jonow  
[APmim][Tf2N] do seperacji CO2 i CH4. Otrzymali cienkie membrany (1.5 m) wyka-
zuj ce wytrzymało  do 55 bar oraz wysok  przepuszczalno  
PCO2 = 0,82 × 10−8 mol m-2 s-1 Pa-1). 

Jak wskazuj  dane literaturowe, ciecze jonowe zawieraj ce anion octanowy charak-
teryzuj  si  du  pojemno ci  sorpcyjn  i mog  by  stosowane w szerokim zakresie 
temperatur i ci nie  [41,42]. Santos i wsp. [48] badali ciecze jonowe zawieraj ce anion 
octanowy i potwierdzili du e mo liwo ci separacyjne oraz du  rozpuszczalno  ditlen-
ku w gla w tych cieczach. Dlatego mo liwe jest opracowanie układów membran i do-
branych do okre lonych celów cieczy jonowych wykazuj cych zwi kszon  
selektywno  w stosunku do ditlenku w gla. 

Jako no nik SILM najszerzej zostały przebadane materiały polimerowe. Jednak e 
ich praktyczne zastosowanie w warunkach przemysłowych jest ograniczone z powodu 
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niskich strumieni oraz słabej stabilno ci termicznej szczególnie przy wysokich tempera-
turach. Jako alternatywa materiały ceramiczne takie jak Al2O3, SiO2, TiO2 oraz ZrO2 
zyskały zainteresowanie, ze wzgl du na wysok  termiczn  i mechaniczn  wytrzymało  
[20,84]. Jednak liczba doniesie  literaturowych dotycz cych wykorzystania ceramicz-
nych materiałów w SILM jest niewielka [20, 49, 81, 83-86]. 

Ogólnie sprawno  SILM przypisuje si  raczej wła ciwo ciom IL zawartej 
w membranie ni  materiałowi membrany. Ostatnie wyniki bada  sugeruj  jednak, e 
stan IL zawartej w porach oraz oddziaływania na powierzchni mi dzyfazowej ciało 
stałe-ciecz mog  by  istotnym składnikiem mechanizmu permeacji w SILM [43,46, 
74,85]. Scovazzo i wsp. stwierdzili, e permeacja CO2 przez membran  polimerow  
poly(ether sulfone) nas czon  [Emim][CF3SO3] była dwukrotnie wi ksza ni  przez 
membran  hydrofilow  PVDF w przypadku tej samej cieczy jonowej [74]. Neves i wsp. 
badali SILM przygotowane w oparciu o imidazolowe ciecze jonowe i dwie ró ne mem-
brany PVDF, jedn  hydrofilow , drug  hydrofobow  [43]. Hydrofobowe SILM były 
bardziej stabilne. Close i wsp. [85] wykonali badania permeacji CO2 w SILM przygo-
towanym z Al2O3 nas czonego [Emim][Tf2N] i [C6mim][Tf2N]. Przepuszczalno  CO2 
zmierzona dla porów o wielko ci 100 nm wynosiła PCO2= 2.65 × 10−8 mol m-2s-1Pa-1 i 
była ponad 2 razy wi ksza ni  dla porów 20 nm PCO2 = 1.05 × 10−8 mol m-2s-1Pa-1. Wy-
niki były 1,55 oraz 1,59 razy wy sze ni  dla tych samych cieczy jonowych i włókien 
szklanych [87]. Autorzy wysun li przypuszczenie, e ró nice w wydajno ci SILM wy-
nikaj  z wpływu wielko ci porów i oddziaływa  mi dzy ciecz  jonow  i ceramicznym 
materiałem membrany. Ostatnio Banu i wsp. oszacowali wpływ IL zamkni tej w po-
rach membrany z Al2O3 (wielko  porów: 20 nm) [88]. Okazało si , e przepuszczal-
no  CO2 dla cieczy jonowej zamkni tej w porach była wi ksza 15,7 razy ni  dla tej 
samej cieczy w zwartej obj to ci. Zostało to przypisane zmianom fizycznych własno ci 
IL na powierzchni porów poprzez reorganizacj  kationu i anionu cieczy jonowej na 
powierzchni mi dzyfazowej. 

W pracy [49] Albo i wsp. (2014) badali membrany ceramiczne Al2O3/TiO2 w poł -
czeniu z [Emim] [Ac], co pozwoliło na osi gni cie du ych przepuszczalno ci PCO2 = 
2,78 × 10–8 mol m-2s-1Pa-1 oraz idealnych selektywno ci CO2/N2, (CO2/N2) = 30,72, 
znacznie przewy szaj cych warto ci zmierzone dla procesów separacji przy wykorzy-
staniu materiałów polimerowych. Powlekanie zewn trznej mezoporowatej warstwy 
TiO2 ciecz  jonow  prowadziło do 20-krotnie wi kszej przepuszczalno ci. Przeprowa-
dzone testy stabilno ci pokazały, e membrany były stabilne przez okres 25 h dla ci-
nie  nadawy do 4 bar. Wydajno , selektywno  oraz stabilno  otrzymanych 

membran SILM stwarza mo liwo  zastosowania ich w warunkach przemysłowych. 
W pracy [86] badano nanoporowate membrany ceramiczne TiO2 i SiO2–ZrO2 

o kontrolowanej wielko ci porów 1-20 nm przygotowanych metod  sol-gel i nas czo-
nych ciecz  jonow  charakteryzuj c  si  du  rozpuszczalno ci  CO2 ([Emim][Ac]). 
Membrany SILM otrzymano poprzez r czne nanoszenie cieczy jonowej na powierzch-
ni  membrany oraz poprzez pokrywanie warstw   rozpylonej cieczy jonowej, co pro-
wadziło do otrzymano du ych warto ci  PCO2 = 4,31±0,13×10–8 mol m-2s-1Pa-1 oraz 
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idealnej selektywno ci CO2/N2, (CO2/N2) = 31,18. Zmierzone przepuszczalno ci dla 
porów 20 nm były ponad 60% wi ksze ni  dla porów 1nm. Ró nic nie mo na wyja ni  
jedynie efektywn  grubo ci  cieczy jonowej lub zawarto ci  wody, ale głównie zmia-
nami własno ci cieczy jonowej w porach materiału ceramicznego. Wraz ze wzrostem 
temperatury od 25 do 100°C przepuszczalno  rosła 5-8 krotnie w zale no ci od wy-
miaru porów materiału ceramicznego. Zmierzone warto ci energii aktywacji sugeruj , 
e oddziaływania ciecz jonowa-materiał ceramiczny okre laj  permeacj  przez SILM.  

W literaturze cz sto spotyka si  membrany SILM wykorzystuj ce no nik ceramicz-
ny wykonany z  Al2O3, SiO2, TiO2 oraz ZrO2. Materiały te wykazuj  wi ksze warto ci 
przepuszczalno ci i selektywno ci ni  membrany polimerowe, ponadto charakteryzuj  
si  wysok  termiczn  i mechaniczn  wytrzymało ci  [20]. Mimo, i  liczba doniesie  
literaturowych dotycz cych wykorzystania ceramicznych materiałów w SILM jest nie-
wielka [20, 49, 81, 83-86], odpowiednie poł czenie tych materiałów z cieczami jono-
wymi mo e pozwoli  na uzyskanie membran SILM o du ej selektywno ci i 
przepuszczalno ci oraz opracowanie oszcz dnych i bardziej efektywnych technologii 
rozdziału. 

Badania efektywno ci rozdziału na membranach SILM powinny koncentrowa  si  
nie tylko na poszukiwaniu nowych TSIL, ale tak e na wpływie wielko ci porów oraz 
chemii powierzchni materiału membrany. 

 
5. SPOSÓB PRZYGOTOWANIA MEMBRAN SILM  

 
Proces immobilizacji cieczy jonowej na no niku polimerowym lub ceramicznym jest 

wykonywany poprzez impregnacj  lub rozpylanie IL w warunkach pró niowych lub 
ci nieniowych.  

Proces impregnacji materiału no nika w IL mo e by  realizowany pod ci nieniem 
atmosferycznym poprzez r czne nanoszenie IL przy pomocy gazy zwil onej ciecz  
jonow , a nast pnie usuni cie nadmiaru IL z powierzchni membrany za pomoc  bibuły 
[27]. Najcz stsz  metod  tworzenia SILM jest zamoczenie porowatego no nika 
w cieczy jonowej na czas zazwyczaj od kilku do kilkunastu godzin [49,85]. Z uwagi na 
wysok  lepko  cieczy jonowych, a tak e nisk  pr no  par operacj  t  cz sto prze-
prowadza si  w warunkach pró niowych lub ci nieniowych, aby zminimalizowa  
prawdopodobie stwo wyst powania b belków gazu (powietrza) w membranie. Luis 
i wsp. [45] oraz Santos i wsp. [47,48] proponuj  wstawienie materiału porowatego 
(w tym przypadku PVDF) do naczynia pró niowego na czas 1 godziny w celu usuni cia 
powietrza z porów no nika i łatwiejszego wprowadzenia IL do struktury porowatej 
no nika. Po tym czasie, ci gle pod pró ni , krople cieczy jonowej nanoszone s  na po-
wierzchni  membrany za pomoc  strzykawki, a nadmiar cieczy zostaje delikatnie usu-
ni ty z powierzchni membrany za pomoc  bibuły. Ilo  cieczy naniesion  na membran  
okre lano grawimetrycznie. 

Albo i wsp. [86] stosowali tak e rozpylanie cieczy jonowej na powierzchni materia-
łu no nika umieszczonego wewn trz zamkni tego obracaj cego si  urz dzenia (5000 
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rpm, 120° C) przez 6 s. Czynno  ta była powtarzana kilkukrotnie prowadz c do 
otrzymania SILM o bardzo cienkiej efektywnej grubo ci oraz stabilno ci do 25 godzin. 
Rozpylanie cieczy jonowej pozwala uzyska  homogeniczne i powtarzalnie cienkie war-
stwy oraz du e przepuszczalno ci. Jeszcze lepsze wyniki uzyskali u ywaj c IL rozcie -
czonej wod . Dla zawarto ci 50% wody w IL przepuszczalno  wzrastała około 
dwukrotnie przy niezmienionej selektywno ci. Dalsze zwi kszanie zawarto ci wody 
prowadziło do zmniejszania selektywno ci rozdziału. 

W pracy [89] (Chojniak i wsp.) przed nało eniem IL rozcie czano acetonem, nakła-
dano mikropipet , wirowano 60 sekund przy 1000 rpm i suszono 24 godziny. Procedu-
r  powtarzano 3 razy. 

Bargli i wsp. [81] otrzymali SILM stabilne przez 400 godzin. Ceramiczne membra-
ny zostały umieszczone na 12 godzin w zbiorniku z ciecz  jonow , namiar cieczy jono-
wej usuni to bibuł , nast pnie tak otrzyman  SILM odgazowano pod pró ni . 

Kreiter i wsp. [83] stwierdzili, e konwencjonalne procedury impregnacji prowadz  
do wypełnienia zarówno mikro, jak i mezoporów ceramicznego no nika. Efektywna 
grubo  tak otrzymanych SILM wynosi setki mikronów, co mocno ogranicza przepusz-
czalno . Kontrolowana impregnacja ograniczaj ca ilo  cieczy jonowej doprowadzanej 
do no nika pozwala zmniejszy  efektywn  grubo  membrany do 1,5 µm. Tak otrzy-
mane SILM były stabilne do ci nienia 55 bar. 

 
6. WNIOSKI 

 
• Ciekłe membrany SILM z powodzeniem nadaj  si  do rozdziału mieszanin ga-

zowych oraz usuwania CO2 z gazów. 
• Równie wa nym jak dobór cieczy jonowej do impregnacji SILM jest dobór wła-

ciwej struktury podło a (suportu), która ma decyduj cy wpływ na trwało  
membrany. Podło a ceramiczne o rednicy porów 20 do 100 nm wydaj  si  by  
optymalnymi dla uzyskania trwałych SILM. 

• Sposób nanoszenia (impregnacja) cieczy jonowej na podło e ceramiczne ma du e 
znaczenie dla trwało ci membrany. Grube powłoki SILM ograniczaj  przepusz-
czalno  membrany, z kolei zbyt cienkie mog  przyczyni  si  do niestabilno ci i 
krótkiego czasu ycia membrany. 

• Badania efektywno ci rozdziału na membranach SILM powinny koncentrowa  
si  nie tylko na wpływie wielko ci porów oraz sposobów pokrywania podło a ce-
ramicznego ciecz  jonow , ale tak e na poszukiwaniu nowych cieczy jonowych 
predysponowanych do zastosowa  SILM (task specific ionic liquids – TSIL) 
oraz chemii powierzchni materiału membrany.  
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ADAM ROTKEGEL, ZENON ZIOBROWSKI 

SEPARATION OF GAS MIXTURE ON IONIC LIQUID MEMBRANES WITH 
CERAMIC SUPPORT 

The conventional methods for CO2 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 CO2 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 CO2 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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TADEUSZ KLESZCZ, ANDRZEJ KO ODZIEJ

LIQUID AXIAL MIXING IN SOLID FOAMS 

Institute of Chemical Engineering, Polish Academy of Sciences, Ba tycka 5, 44-100 Gliwice, Poland 

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  osiow  dla jednofazowego przep ywu cieczy (wody i 45% roztworu gliceryny) 
przez z o e metalowych i ceramicznych pian sta ych. Otrzymane wyniki zosta y porównane z warto ciami 
w a ciwymi dla z o a kulek. Okre lono wp yw lepko ci cieczy na mierzony parametr. Dodatkowo wyznaczono 
równie  opory przep ywu.  

Słowa kluczowe: piany sta e, RTD, wspó czynnik dyspersji osiowej, opory przep ywu 

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 (Al2O3, 

Prace Naukowe IICh PAN, 21, 81÷97 (2017)



82 A. GANCARCZYK i 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). 
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Fig. 1. Influence of the molecule's way (A) on the RTD curve (B)
Rys. 1.Wp yw drogi cz steczki (A) na krzyw  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]. 
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Fig. 2. Modification of RTD curve shape depending on the deviations from ideal plug flow
Rys. 2. Zmiana kszta tu krzywej RTD w zale no ci od wyst puj cych odst pstw od idealnego przep ywu 

t okowego 

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 -function) – called pulse 
stimulus method. The Dirac  – 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 i 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 
C0 to C1 (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. 
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Fig. 3. RTD curves obtained by step stimulus method (A) and pulse stimulus method (B) 
Rys. 3. Krzywe RTD otrzymane metod  skokowej zmiany st enia wska nika (A) oraz impulsowej 

metody zmiany st enia wska nika (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. AXIAL DISPERSION COEFFICIENT: SIGLE-PHASE LIQUID FLOW 

The axial dispersion coefficient, Dax, 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]: 
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where: Z=z/L and the Peclet number, Pe, is defined as: 

ax
L

D
LuPe = (2) 

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: 
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∞

=

0
dttC

tCtE (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 parametrów w oparciu o pomiar odpowiedzi (st enia) wska nika 

Method Input and response function 
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One of the most commonly used methods for determining parameters and 

describing fluid flow is the method moment. Moments m are defined as: 
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and the central moment is: 
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Using the moment method, the following equations can be derived: 
• for the zeroth moment, which is used for checking the tracer material 

balance: 
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• for the first central moment, which is used to determine the mean 
residence time, tm: 
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• for the second central moment, i.e. variance, σ2: 
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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]: 
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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.o.). 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 wype nie

packing porosity,  geometric area, Sv, m2m-3 hydraulic diameter, dh, 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, dp=3 mm 0.38 1240 1.23 
glass spheres, dp=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, Eout, Ein - electrodes at output and inlet of the column 

Rys. 4. Schemat instalacji do wiadczalnej: 1 - zbiornik, 2 - pompa, 3 - wymiennik ciep a, 4 - rotametry,  
5 - kolumna z wype nieniem 6 - in ektor, Eout, Ein - elektrody na wylocie i wlocie kolumny  

The column (57 mm I.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  ρ = 1111.18 kg·m-3 and viscosity,  
µ = 4.14⋅10-3 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-3) that was injected as a pulse (possibly close to the δ-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.  

Fig. 5. An example of the experimentally obtained RTD curve 
Fig. 5. Przyk ad 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: 

εL
theoret V

Vt =. (10) 

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 Dax 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 
Dax within 0.1 to 0.5 m (Fig. 7).
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Fluid velocity has important influence on the axial dispersion [12]. For the 
superficial liquid velocity wL range tested, the axial dispersion coefficients increase 
with wL (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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Moreover, this relationship for solid foams is almost linear and depends on pore 
density (PPI), i.e. Dax 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: 

axf
Lf D
duPe = (11) 

This number uses the characteristic crosswise dimension, d, that determines the 
mechanical behaviour of fluids; in packed beds it is particle diameter. Usually, Pef 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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However, when comparing different types of packings, the same definition of d should 
be used. Therefore, we decided to use the hydraulic diameter, dh, as the characteristic 
length, defined as  

v
h Sd ε4

= (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: 

0610110 .
Lax u.D ⋅= (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, ∆P/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].



92 A. GANCARCZYK i inni

0.0E+00

5.0E-07

1.0E-06

1.5E-06

2.0E-06

2.5E-06

3.0E-06

3.5E-06

4.0E-06

4.5E-06

0 100 200 300

D
a
x

[m
2
/s

]

Re

NC 2733

Ni 2733

Vukopor A 30 PPI

Fig. 10. Influence of the liquid viscosity on the axial dispersion coefficient; white point - water, gray 
point - 45% glycerol solution
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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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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.  

• Dax for solid foams is much lower than for random packings. 
• Dax increases with liquid velocity. 

SYMBOLS - OZNACZENIA 

C tracer concentration, mol·dm-3 

st enie wska nika, mol·dm-3

Ct1 signal measured at Measuring point 1 (see Fig.1A) 
 sygna  mierzony w Punkcie pomiarowym 1 (zob. Rys. 1A) 
Ct2 signal measured at Measuring point 2 (see Fig.1A) 
 sygna  mierzony w Punkcie pomiarowym 2 (zob. Rys. 1A)
d diameter, m 

rednica, m 
Dax  axial dispersion coefficient, m2·s-1

 wspó czynnik dyspersji osiowej, m2·s-1

dh hydraulic diameter, = 4ε/Sv
rednica hydrauliczna, = 4ε/SvE  exit age distribution, s-1 

rozk ad czasu przebywania, s-1 

L column length (height), m 
 wysoko  kolumny, m 
M  mass, kg 
 masa, kg 
Pe Peclet number, =uLL/Dax 

liczba Pecleta, =uLL/Dax
Re Reynolds number, =uLdhρL/µL
 liczba Reynoldsa, =uLdhρL/µLSv specific surface area, m2⋅m-3

 powierzchnia w a ciwa, m2⋅m-3

t time, s 
 czas, s 
tm mean residence time, s 

redni czas przebywania, s 
uL  interstitial liquid velocity, m·s-1

 rzeczywista pr dko  cieczy, m·s-1

wL  superficial liquid velocity, m·s-1

 pr dko  cieczy liczona na pusty przekrój aparatu, m·s-1

V  volume of the reaktor, m3

 obj to  reaktora, m3 
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VL  volumetric liquid flow, m3·s-1

 obj to ciowe nat enie przep ywu, m3·s-1

z  longitudinal coordinate 
 wspó rz dna wzd u na 
 porosity 

 porowato
εL liquid holdup 
 zawieszenie cieczowe 
θ dimensionless time, =t/tm

bezwymiarowy czas, =t/tm
σ2 variance 
 wariancja 

 frequency 
 cz stotliwo
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ANNA GANCARCZYK, KATARZYNA SINDERA, MARCIN PI TEK, MARZENA IWANISZYN, MATEUSZ KORPY ,

MIECZYS AW JAROSZY SKI, BO ENA JANUS, TADEUSZ KLESZCZ, ANDRZEJ KO ODZIEJ

MIESZANIE OSIOWE W PIANACH STA YCH 

Piany sta e posiadaj  wiele interesuj cych w a ciwo ci, takich jak np. du a porowato , du a 
powierzchnia w a ciwa, ma a g sto  w porównaniu do materia u litego, mo liwo  wykonywania  
z ró nego rodzaju materia ów, co powoduje, e piany sta e rozpatrywane s  jako potencjalne no niki 
warstwy aktywnej katalitycznie w reaktorach wielofazowych. Jednak zastosowanie pian sta ych  
w przemy le wymaga znajomo ci wielu parametrów pozwalaj cych na poprawne zaprojektowanie 
reaktora i przeniesienie skali. Jednym z nich, obok znajomo ci wielko ci powierzchni dost pnej dla 
osadzenia warstwy aktywnej, oporów przep ywu czy zawieszenia cieczowego, jest dyspersja osiowa, 
która ma obecnie szczególnie istotne znaczenie przy projektowaniu krótkich reaktorów. Obserwowany 
obecnie du y post p w dziedzinie katalizy spowodowa , e coraz cz ciej obserwowana jest 
miniaturyzacja reaktorów katalitycznych, w tym zmniejszenie ich d ugo ci, co przek ada si  na wi kszy 
wp yw dyspersji osiowej na ostateczn  konwersj  substratów. Dlatego celem pracy by o wyznaczenie 
wspó czynników dyspersji osiowej, Dax, dla z o a pian sta ych oraz porównanie otrzymanych wyników 
z warto ciami w a ciwymi dla z o a usypanego.  

Badania wykonane zosta y zarówno dla pian metalowych (NC 2733 i Ni 2733), jak i ceramicznych 
(Vukopor A: 10, 20 i 30 PPI, oraz Vukopor S 20 PPI). Dla porównania, eksperymenty przeprowadzono 
równie  dla z o a usypanego z kulek szklanych o rednicy 3 mm i 5 mm. Schemat instalacji 
do wiadczalnej przedstawiono na rys. 4. Jako wska nik do wyznaczenia krzywej rozk adu czasu 
przebywania (ang. residence time distribution, RTD) zastosowano 0,5 molowy roztwór KCl. 

W pierwszym etapie pracy sprawdzono poprawno  prowadzonych eksperymentów; wykonane testy 
potwierdzi y brak stref stagnacji w reaktorze (rys. 6) oraz brak wp ywu wysoko ci z o a na wspó czynnik 
dyspersji osiowej dla z o a pian u o onych w stos o wysoko ci w zakresie 0,5 – 0,1 m (rys. 7). 

W oparciu o wyniki do wiadcze  stwierdzono, e wspó czynnik dyspersji osiowej ro nie ze 
wzrostem pr dko ci cieczy, niezale nie od badanego wype nienia (rys. 8), a jego warto  jest kilkukrotnie 
mniejsza dla z o a pian sta ych ni  dla z o a usypanego. Równie  lepko  p yn cego p ynu istotnie 
wp ywa na warto  Dax (rys. 10), co zosta o sprawdzone w wyniku zastosowania wody i 45% wodnego 
roztworu gliceryny jako fazy ciek ej. Natomiast parametry morfologiczne pian sta ych, jak np. g sto
porów (liczba porów na cal, PPI) nieznacznie wp ywa na warto  dyspersji osiowej (rys. 9). Na podstawie 
przeprowadzonych eksperymentów opracowano równanie korelacyjne (13), które ze rednim b dem 
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wzgl dnym wynosz cym ok. 13% przybli a dane eksperymentalne dla wszystkich badanych pian sta ych, 
niezale nie od stosowanej fazy ciek ej (rys. 11).  

Dodatkowo wyznaczono równie  opory przep ywu dla wszystkich badanych typów z o a oraz dla 
obu stosowanych cieczy. Stwierdzono, e spadki ci nienia dla z o a pian sta ych s , podobnie jak 
wspó czynniki dyspersji osiowej, znacznie mniejsze w porównaniu do z o a usypanego (rys. 12), 
natomiast rosn  ze wzrostem lepko ci cieczy (rys. 13). Jednak opory przep ywu, odwrotnie ni  dla Dax, 
rosn  ze wzrostem g sto ci porów pian sta ych.  
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ZENON ZIOBROWSKI, ADAM ROTKEGEL, MAREK TA CZYK, ROMAN KRUPICZKA 

POCHŁANIANIE DITLENKU W GLA W CIECZACH JONOWYCH   
[EMIM][AC] I [BMIM][AC]     

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

W pracy przedstawiono wyniki bada  równowagowych pojemno ci absorpcji ditlenku w gla 
w cieczach jonowych [bmim][Ac] i [emim][Ac]. Badania przeprowadzono w analizatorze grawimetrycz-
nym IGA i aparacie barbota owym, w temperaturach od 20 do 60°C. Stwierdzono, e przebadane ciecze 
jonowe maj  zbli one wielko ci równowagowych pojemno ci absorpcji w porównaniu do stosowanych 
w przemy le 15% wodnych roztworów MEA. Du a pojemno  absorpcyjna, stabilno  termiczna oraz 
bardzo mała lotno  mog  by  alternatyw  dla roztworów MEA, pomimo znacznie ni szej szybko ci 
absorpcji CO2 w cieczach jonowych.  
 

Słowa kluczowe: absorpcja, ditlenek w gla, 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 wzrosło zainteresowanie procesami umo liwiaj cymi obni enie 
emisji ditlenku w gla z gazów przemysłowych do atmosfery. Wpływ powstaj cego 
ditlenku w gla na efekt cieplarniany jest przedmiotem licznych bada  oraz dyskusji 
naukowych. Usuwanie CO2 ze spalin i gazów syntezowych mo e by  zrealizowane przy 
pomocy ró nych procesów takich jak: kriogeniczna destylacja, adsorpcja, absorpcja 
oraz procesy membranowe. 
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Obecnie najcz ciej stosowan  metod  usuwania ditlenku w gla ze spalin na skal  
przemysłow  jest absorpcja ditlenku w gla w wodnych roztworach amin takich jak: 
monoetanoloamina (MEA), dietanoloamina (DEA), trietanoloamina (TEA), metylodie-
tanoloamina(MDEA) [1,2].  

Wy ej wymienione substancje absorbuj ce ditlenek w gla charakteryzuj  si  takimi 
własno ciami jak: du a pojemno  sorpcyjna, niska cena, stosunkowo du a szybko  
reakcji. Wykazuj  one jednak szereg powa nych mankamentów takich jak: znacz ca 
lotno , degradacja termiczna w wy szych temperaturach, degradacja chemiczna, silna 
korozyjno  (zwłaszcza MEA) oraz du e zu ycie energii w procesie desorpcji ditlenku 
w gla.  

Zaprojektowanie ekonomicznych układów aparaturowych i zastosowanie nowych 
absorbentów staje si  powa nym wyzwaniem dla naukowców i in ynierów [3]. Prowa-
dzone obecnie badania nad cieczami jonowymi wskazuj  na ich potencjalne znaczne 
mo liwo ci absorpcji ditlenku w gla. W przeciwie stwie do roztworów amin ciecze 
jonowe charakteryzuj  si  nast puj cymi własno ciami: bardzo mała pr no  par, 
niepalno , du a stabilno  termiczna, szeroki zakres wyst powania w stanie ciekłym, 
zdolno  rozpuszczania ró norodnej gamy substancji. Kwasowo  i zasadowo  cieczy 
jonowych zale y od rodzaju posiadanego anionu. W zale no ci od struktury ciecze 
jonowe mog  by  hydrofobowe lub hydrofilowe, co rozszerza zakres ich zastosowa  w 
ró nych procesach chemicznych. Ze wzgl du na ich znikom  lotno  s  one uwa ane za 
bezpieczne dla rodowiska naturalnego, przez co mog  by  stosowane jako rozpusz-
czalniki w wielu reakcjach chemicznych. Szczególnie cenne i popularne s  ciecze jono-
we, topi ce si  w stosunkowo niskich temperaturach np. octan 1-butylo-3-
metyloimidazoliowy ([bmim][Ac]), octan1-etylo-3-metyloimidazoliowy ([emim][Ac]), 
tetrafluoroboran 1-butylo-3-metyloimidazoliowy ([bmim][BF4]) lub heksafluorofosfo-
ran 1-butylo-3-metyloimidazoliowy ([bmim][PF6]) [3-7]. Wa n  cech  cieczy jonowych 
jest mo liwo  przewidywania niektórych ich własno ci, takich jak mieszalno  z wod  
i rozpuszczalnikami organicznymi oraz temperatura topnienia. 

Fukumoto i wsp. [8] otrzymali seri  cieczy jonowych, które wykazuj  si  du  szyb-
ko ci  absorpcji CO2 i uzyskaniem stanu równowagi gaz-ciecz w czasie poni ej 60 
minut.  

W pracy [9] autorzy stwierdzili, e CO2 jest silnie rozpuszczalny w cieczach jono-
wych zawieraj cych kation b d cy pochodn  imidazolu. Ich zdolno  do rozpuszczania 
ditlenku w gla silnie ro nie z ci nieniem, a maleje wraz ze wzrostem temperatury. Fi-
zyczna absorpcja CO2 w cieczy jonowej jest utrudniona, poniewa  dla uzyskania wyso-
kiej efektywno ci procesu konieczne jest jego prowadzenie w warunkach wysokiego 
ci nienia przez długi okres czasu (nawet do 24 h). 

W pracach [8-11] autorzy stwierdzili wyj tkowo du  rozpuszczalno  ditlenku w -
gla w octanie 1-butylo-3-metyloimidazoliowym ([bmim][Ac]).  

W pracy [12] autorzy dokonali porównania kosztów pracy instalacji opartej na kla-
sycznej metodzie absorpcji CO2 w roztworze amin z kosztami pracy instalacji usuwania 
CO2 wykorzystuj cej ciecze jonowe (bmim][Ac]). Autorzy stwierdzili, e instalacja 
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wykorzystuj ca ciecze jonowe mo e by  ta sza od instalacji tradycyjnej, głównie ze 
wzgl du na oszcz dno ci energetyczne dotycz ce procesu desorpcji. 

Przy rosn cej liczbie cieczy jonowych istotne znaczenie ma odpowiedni dobór, okre-
lenie własno ci, porównanie pojemno ci absorpcyjnej cieczy jonowych oraz mo liwo-
ci ich zastosowania do usuwania ditlenku w gla w warunkach przemysłowych. 

2. BADANIA DO WIADCZALNE  

2.1 Metodyka bada  
 

Opieraj c si  na informacjach literaturowych do bada  wybrano nast puj ce ciecze 
jonowe: octan 1-butylo-3-metyloimidazoliowy ([bmim][Ac]) oraz octan                1-
etylo-3-metyloimidazoliowy ([emim][Ac]). 

Badania równowagowej pojemno ci absorpcyjnej CO2 w cieczach jonowych prowa-
dzono w analizatorze grawimetrycznym IGA firmy Hiden oraz w aparacie 
z barbota em. 

Analizator grawimetryczny IGA umo liwia przeprowadzenie całej procedury po-
miarowej zwi zanej z wyznaczaniem pojemno ci sorpcyjnej CO2 w dowolnym adsor-
bencie stałym lub ciekłym. Procedura obejmuje przygotowanie próbki sorbentu, przez 
odgazowanie pró niowe (10 Pa) i regeneracj  termiczn , okre lenie rzeczywistej g sto-
ci absorbentu, wyznaczanie pojemno ci sorpcyjnej dla wymaganych temperatur i w 

zadanym zakresie st e  CO2 oraz prezentacj  wyników pomiarów b d  ich eksport do 
zewn trznego programu. Pomiary s  całkowicie zautomatyzowane i sterowane przez 
specjalistyczne oprogramowanie. 

W analizatorze grawimetrycznym, próbka cieczy jonowej (około 100 mg) umiesz-
czona była w ampułce szklanej omywanej przez mieszanin  gazow  zawieraj c  ditle-
nek w gla i azot. Mas  próbki rejestrowano w sposób ci gły, jako funkcj  czasu. W 
komorze analizatora grawimetrycznego (IGA) znajduje si  elektroniczna mikrowaga, 
zawór dolotowy (MV1) i wylotowy (MV2) oraz elektroniczne układy steruj ce. Roz-

dzielczo  pomiarowa mikrowagi wynosi 7102 −⋅± g. Gaz doprowadzano z butli. Mi-
krowaga oraz układ kontroli ci nienia były w pełni termostatowane w celu 
wyeliminowania wpływu zmian temperatury otoczenia. Wahania temperatury w ukła-
dzie nie przekraczały ±0,2 K. Pojemno ci absorpcyjne cieczy jonowych ([bmim][Ac] i 
[emim][Ac]) wyznaczono eksperymentalnie dla temperatury 40°C i dla szeregu st e  
CO2 od 13 do 100% CO2 w mieszaninie z azotem. Sporym utrudnieniem w stosowaniu 
analizatora grawimetrycznego IGA do wyznaczania pojemno ci sorpcyjnej CO2 w wy-
branych cieczach jonowych jest długi czas dochodzenia układu do stanu równowagi, 
dochodz cy do stu godzin pomiarów. Spowodowane jest to du ymi oporami wnikania 
masy w fazie ciekłej i gazowej (brak mieszania fazy ciekłej, mały otwór w ampułce 
szklanej utrudniaj cy dost p fazy gazowej do ciekłej). W warunkach przemysłowych 
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konieczne jest zastosowanie rozwi za  zwi kszaj cych szybko  procesu absorpcji 
CO2.  

Dla porównania otrzymanych wyników pojemno ci sorpcyjnej CO2 w cieczach jo-
nowych wykonano badania absorpcji ditlenku w gla w cieczy jonowej w aparacie bar-
bota owym składaj cym si  z termostatowanego naczynia, w którym znajduje si  
okre lona ilo  cieczy jonowej. Do naczynia doprowadzony jest strumie  gazu zawiera-
j cego ditlenek w gla. Gaz przez barbotk  zostaje równomiernie rozprowadzony w 
cieczy jonowej. Naczynie wyposa one jest w mieszadło, które zwi ksza intensyfikacj  
wymiany masy. W czasie pomiarów rejestruje si  temperatur  cieczy jonowej, tempera-
tur  ła ni wodnej, temperatur  i nat enie przepływu gazu, oraz czas i zmian  masy 
cieczy jonowej.  

Zdolno  absorpcyjn  cieczy jonowej okre lono poprzez rejestracj  zmiany masy 
próbki cieczy jonowej w trakcie procesu absorpcji ditlenku w gla. Masa badanej próbki 
cieczy jonowej wynosiła ok. 70 g, zmian  masy próbki oznaczano z dokładno ci  do 
0,1 g. Temperatur  absorpcji zmieniano w zakresie od 20 do 60°C. 

We wszystkich pomiarach nat enie przepływu ditlenku w gla wynosiło 500 
cm3 min-1. Po osi gni ciu stanu równowagi mi dzyfazowej ciecz jonowa – ditlenek 
w gla w zadanej temperaturze i wykonaniu pomiarów rozpoczynano proces regeneracji 
cieczy jonowej, polegaj cy na ogrzaniu do wy szych temperatur (60 do 95°C) cieczy 
jonowej i desorpcji ditlenku w gla. Zregenerowan  ciecz jonow  wykorzystywano w 
dalszych badaniach absorpcji ditlenku w gla. 

Dzi ki bezpo redniemu wprowadzeniu gazu, poprzez barbotk , do mieszanej cieczy 
znacz co zredukowano opory wnikania masy w stosunku do oporów wnikania wyst pu-
j cych w analizatorze grawimetrycznym, co spowodowało istotne skrócenie czasu po-
trzebnego do osi gni cia równowagi ciecz-gaz. 
 

2.2. Wyniki bada  do wiadczalnych 
 

Wyniki bada  do wiadczalnych absorpcji ditlenku w gla w cieczach jonowych 
przeprowadzonych w analizatorze grawimetrycznym przedstawiono na rys. 1, na któ-
rym pokazano zale no  pojemno ci sorpcyjnej cieczy jonowych od st enia CO2 w 
gazie w temperaturze 40°C. Badania prowadzono zwi kszaj c stopniowo st enie CO2 
w gazie, a nast pnie czekaj c do ustalenia si  stanu równowagi. Zdolno  absorpcyjn  
badanej cieczy jonowej wyznaczano jako ilo  zaabsorbowanego CO2 w jednostce masy 
cieczy jonowej, s [kg/kg].  

Ze wzrostem zawarto ci CO2 w gazie wzrasta równowagowa pojemno  absorpcyj-
na obu cieczy jonowych, przy czym równowagowa pojemno  sorpcyjna dla 
[emim][Ac] jest około 10% wi ksza ni  dla [bmim][Ac], rys. 1. Czas osi gania stanu 
równowagi jest długi, si gaj cy kilkudziesi ciu godzin, rys. 2. Spowodowane jest to 
znacznymi oporami wnikania masy w fazie ciekłej i gazowej (kształt naczy ka w apa-
racie grawimetrycznym IGA powoduj cy utrudniony kontakt fazy gazowej z faz  cie-
kł , brak mieszania fazy ciekłej).  
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Rys. 1. Zale no  równowagowej pojemno ci sorpcyjnej CO2 cieczy jonowych od st enia 

CO2 w gazie dla temperatury 40°C 
Fig. 1. Equilibrium CO2 absorption capacity of ionic liquid vs. CO2 molar concentration 

in gas phase for the temperature 40°C 
 

 
Rys. 2. Przebieg czasowy absorpcji CO2 w cieczy jonowej [emim][Ac] zarejestrowany 

w analizatorze grawimetrycznym IGA firmy Hiden dla temperatury 40°C 
Fig. 2. CO2 uptakes curves in ionic liquid [emim][Ac] obtained in gravimetric analyzer 

IGA by Hiden for the termperature 40°C 
 

Wyniki bada  przeprowadzonych w aparacie barbota owym przedstawiono na ry-
sunkach 3-5. Na rysunkach tych naniesiono dane do wiadczalne oraz krzywe opisuj ce 
przebieg procesu absorpcji CO2 w czasie. Szybko  procesu absorpcji ditlenku w gla w 
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cieczach jonowych oszacowano przybli aj c zmian  masy zaabsorbowanego ditlenku w 
czasie za pomoc  zale no ci 

)(
d

d * ssk
t

s
−=  

gdzie s*, kg kg-1 jest równowagow  pojemno ci  sorpcyjn  CO2 w badanej 
temperaturze, a k [s-1] jest stał  szybko ci procesu. 

Wyestymowane metod  najmniejszych kwadratów warto ci stałej k zamieszczono w 
tabeli 1.  

 
Tabela 1. Stałe szybko ci procesu absorpcji CO2 w aparacie z barbota em k, s-1 

Table 1. Absorption of CO2  rate constants k, s-1 in bubbling apparatus 
 

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

[bmin][Ac] 0,000115 0,000374 0,000833 
[bmim][Ac] + 5% H2O  0,001167  

[bmim][Ac] + 10% H2O  0,001420  
[emim][Ac] 0,000256 0,000356 0,001082 
[emim][Ac] + 5% H2O  0,001255  
[emim][Ac] + 10% H2O  0,001571  

MEA 15%  0,006550  

 
Dla wszystkich przypadków odchylenie standardowe warto ci s nie przekraczało 

0,0023, a współczynnik korelacji r2 był wi kszy od 0,99. Analizuj c powy sz  tabel  
mo na zauwa y , e szybko  procesu ro nie wraz ze wzrostem temperatury. Dodatek 
5% wody wydatnie zwi ksza szybko  procesu. 

Absorpcja CO2 w [emim][Ac] jest nieznacznie szybsza ni  w [bmim][Ac]. Szybko  
procesu absorpcji w 15% wodnym roztworze MEA jest kilkukrotnie wy sza ni  w 
przypadku cieczy jonowych. 

Jak mo na zauwa y , ze wzrostem temperatury absorpcji od 20 do 60°C ro nie 
szybko  procesu absorpcji, podczas gdy równowagowa pojemno  absorpcyjna male-
je, rys. 3. Zmierzone warto ci równowagowej pojemno ci sorpcyjnej w cieczy jonowej 
[emim][Ac] s  około 10% wi ksze ni  dla cieczy jonowej [bmim][Ac]. Zmierzone w 
temperaturze 40°C, dla przypadku nasycania czystym ditlenkiem w gla, warto ci rów-
nowagowej pojemno ci absorpcyjnej badanych cieczy jonowych w analizatorze grawi-
metrycznym i aparacie barbota owym s  porównywalne. 
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Rys. 3. Pojemno  sorpcyjna CO2 w cieczach jonowych [bmim][Ac] i [emim][Ac] w tem-
peraturach 20, 40 i 60°C 

Fig. 3. CO2 absorption capacity of ionic liquids [bmim][Ac] and [emim][Ac] for tempera-
tures 20, 40 and 60°C 

 
Badane ciecze jonowe bardzo dobrze mieszaj  si  z wod . Niewielki dodatek 

wody destylowanej (5%) zwi ksza szybko  procesu absorpcji w cieczy jonowej,   rys. 
4, tab. 1.  

 

 
Rys 4. Wpływ dodatku wody na absorpcj  CO2 w cieczy jonowej [emim][Ac] w temperatu-

rze 40°C 
Fig. 4. Influence of water addition to ionic liquid [emim][Ac] on CO2 absorption capacity 

in temperature 40°C 
 

Zwi kszenie zawarto ci wody do 10% nie zwi ksza istotnie szybko ci absorpcji 
CO2  w przebadanych cieczach jonowych, natomiast zdecydowanie obni a równowa-
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gow  warto  pojemno ci absorpcyjnej, co jest niekorzystne bior c pod uwag  poten-
cjalne zastosowania cieczy jonowych. 

Na rys. 5 przedstawiono porównanie równowagowej pojemno ci absorpcji ditlenku 
w gla w cieczach jonowych i 15% wodnym roztworze MEA (stosowanym 
w warunkach przemysłowych) w temperaturze 40°C.  

 
Rys. 5. Porównanie absorpcji CO2 w cieczach jonowych [bmim][Ac] i [emim][Ac] oraz     

w 15% wodnym roztworze MEA 
Fig. 5. Comparison of CO2 absorption in ionic liquids [bmim][Ac], [emim][Ac] and 15% 

water solution of MEA 
 

Dla roztworu MEA zmierzone warto ci równowagowej pojemno ci s  wi ksze od 
cieczy jonowej [bmim][Ac] i mniejsze od cieczy jonowej [emim][Ac]. Natomiast szyb-
ko  absorpcji w tych samych warunkach (przepływ CO2, temperatura) jest zdecydo-
wanie wi ksza w roztworze MEA ni  badanych cieczach jonowych, tab. 1. 

 

3. WNIOSKI 

Porównanie zmierzonych równowagowych warto ci pojemno ci absorpcji ditlenku 
w gla w analizatorze grawimetrycznym IGA i aparacie barbota owym pozwala stwier-
dzi , e warto ci zmierzone w obu aparatach s  podobne w przypadku absorpcji czy-
stego ditlenku w gla w temperaturze 40°C.  

Wraz ze wzrostem st enia ditlenku w gla w gazie wzrasta równowagowa pojem-
no  absorpcji badanych cieczy jonowych, rys. 1. 

Ze wzrostem temperatury wyra nie wzrasta szybko  procesu absorpcji. 
W temperaturach 20, 40, 60°C równowagowa pojemno  absorpcyjna zostaje osi gni -
ta odpowiednio po 3-5 h, 2-3 h, i 0,5-1 h. Zmierzone pojemno ci absorpcyjne CO2 w 
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cieczy jonowej [emim][Ac] s  około 10% wy sze ni  w cieczy jonowej [bmim][Ac] dla 
temperatur 20, 40, 60°C, rys. 3. 

Dodatek niewielkiej ilo ci wody (5%) nieznacznie obni a pojemno  absorpcyjn  
badanych cieczy jonowych, natomiast znacz co zwi ksza szybko  procesu absorpcji 
ditlenku w gla. Zwi kszenie zawarto ci wody w cieczy jonowej do 10% nieznacznie 
zwi ksza szybko  procesu absorpcji i obni a równowagow  pojemno  absorpcji cie-
czy jonowej, rys. 4., tab. 1. 

Porównanie wyników pomiarów przeprowadzonych w tych samych warunkach 
(przepływ CO2, temperatura) pokazuje, e szybko  procesu absorpcji w roztworze 
MEA jest znacznie wi ksza, stan równowagi osi gany jest po około 15 minutach, pod-
czas gdy dla badanych cieczy jonowych po około 2 godzinach. Równowagowa pojem-
no  absorpcji 15% wodnego roztworu MEA jest nieznacznie wi ksza ni  dla cieczy 
jonowej [bmim][Ac] i mniejsza ni  dla cieczy jonowej [emim][Ac], co stwarza mo li-
wo ci u ycia cieczy jonowych zamiast roztworów amin, rys. 5. 
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ZENON ZIOBROWSKI, ADAM ROTKEGEL, MAREK TA CZYK, 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 CO2 absorption  rate is significant. 
It was found that small water content in [emim][Ac] increases absorption rateHigher 
amount of water (10%) decreases CO2 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 CO2 absorp-
tion. 
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