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STRESZCZENIE

Stosowanie biopaliw jest posrednim wykorzystywaniem energii stonecznej pochtaniane;j
przez ro$liny i spozytkowanej w reakcji fotosyntezy. Podstawowa zaleta biopaliw w
porownaniu z bezposrednio odbierana energia stoneczna jest mozliwos¢ czerpania energii
niezaleznie od pogody.

Waznym problemem przy produkcji etanolu paliwowego (bioetanolu) jest jego
odwadnianie. Etanol paliwowy powinien zawiera¢ najwyzej 0,40 % masowych wody.
Najczes$ciej stosowane jest odwadnianie metoda adsorpcji zmiennocisnieniowej (PSA) przy
czym jako adsorbent jest stosowany zeolit 3A.

Podstawowym celem niniejszej pracy jest analiza wptywu parametréw ruchowych
instalacji do adsorpcyjnego odwadniania etanolu na przebieg procesu. Szczeg6lna uwage
skupiono na efektach termicznych procesu. Do analizy niezbgdne byty: opracowanie
zalezno$ci réwnowagowej dla adsorpcji wody na zeolitach 3A, utworzenie modelu
matematycznego procesu adsorpcyjno-desorpcyjnego zmiennocisnieniowego, okreslenie
parametréw procesu (modelu), weryfikacja modelu oparta na porownaniu z wynikami badan
laboratoryjnych oraz przeprowadzenie badan symulacyjnych.

Opracowano zalezno$¢ réwnowagowa oparta na potencjatowej teorii adsorpcji. Na
podstawie tej zaleznosci okreslono ciepto adsorpcji wody na zeolitach.

Utworzono dwa modele matematyczne procesu: izotermiczny i nieizotermiczny. Do
weryfikacji modelu matematycznego procesu w warunkach izotermicznych wykorzystano
wyniki pomiaré6w przedstawione w pracy [15]. Porownano krzywe przebicia wyznaczone w
trakcie etapu adsorpcji oraz profile stgzen wody w ztozu po zakoniczonym etapie ptukania.

Pozytywny wynik weryfikacji modelu dal asumpt do jego zastosowania do celow
symulacyjnych. Symulacje prowadzono wykorzystujac model nieizotermiczny. Do symulacji
stosowano parametry procesu odpowiadajace rzeczywistym warto§ciom stosowanym w
warunkach przemystowych. Przy symulacji badano wpltyw nastgpujacych parametrow:
natezenie przeplywu surowca, temperatura surowca, stosunek ci$nien stosowanych przy
adsorpcji 1 ptukaniu, stopien recyrkulacji, wysokos¢ zloza adsorbentu oraz czas trwania
adsorpcji 1 plukania. Badania symulacyjne wykazaty, Ze otrzymane warto$ci zawarto$ci wody
w otrzymywanym produkcie sa zgodne z warto§ciami obserwowanymi w rzeczywistych
instalacjach przemystowych. Uzyskano wigc potwierdzenie prawidtowosci modelu
matematycznego procesu.

Finalnym etapem niniejszej pracy byla symulacja procesu w warunkach innych niz
powszechnie stosowane m.in. w warunkach rozruchu instalacji tj. przed osiagnigciem

cyklicznego stanu ustalonego. W tym przypadku istotne jest wyznaczenie maksymalnej
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temperatury, ktoéra ztoze moze osiagna¢. Zachodzi bowiem obawa zniszczenia struktury
zeolitéw wskutek nadmiernego wzrostu temperatury. Poprzez symulacje cyfrowa procesu
stwierdzono, ze korzystne w okresie rozruchu instalacji jest stosowanie surowca celowo
zmieszanego z odwodnionym etanolem. W ten sposob szybkos$¢ adsorpcji wody ulega
zmniejszeniu, co powoduje ztagodzenie wzrostu temperatury.

Badano rowniez numerycznie proces adsorpcyjnego odwadniania etanolu przy
zastapieniu czg$ci adsorbentu zeolitowego wypelnieniem inertnym (akumulatorem ciepta).
Przeanalizowano profile temperatur, efekty termiczne oraz zalety i wady takiego rozwiazania

procesu adsorpcyjno-desorpcyjnego.



Thermal effects in dehydration of ethanol in Pressure Swing Adsorpcion process

SUMMARY

The use of bio fuels is an indirect use of solar energy which is absorbed by plants and
utilised in the process of photosynthesis. The main advantage of bio-fuels, in comparison to
directly received solar energy, is the possibility of getting energy regardless of weather
conditions.

Dehydration of fuel ethanol is a vital problem assisting its production. Fuel ethanol
should contain 0.40 mass per cent of water at most. Pressure Swing Adsorption ( PSA) is the
method which is the most often used and the adsorbent used is 3A zeolites.

The basic aim of this work is an analysis of the impact of the process parameters of
the installation used for adsorptive dehydration of ethanol on the course of this process. The
main focus is on the thermal effects of the process. The following elements were
indispensable for the analysis: developing the equilibrium dependency for water adsorption
on 3A zeolites; creating of mathematical model of adsorption-desorption process under
variable pressure; defining the parameters of the process (model); verification of the model
based on the comparison with laboratory research results and conducting simulated research.

The equilibrium dependency based on the potential adsorption theory has been
developed. On the basis of this dependency the water adsorption heat with zeolites has been
defined.

Two mathematical models of the process have been created: an isothermal one and a
non-isothermal one. The results of the measurements presented in this work [15] have been
used for verification of the mathematical model of the process in the isothermal conditions.
The breakthrougt curves that have been drawn in the process of adsorption and water
concentration profiles in the bed after the completion of the purge process have been
compared.

The positive result of the model verification provided an incentive to using it for
simulating aims. The simulation has been conducted with the non-isothermal model, using the
parameters of the process corresponding to actual values used in industrial conditions. The
simulation has examined the following parameters impact: the flow rate of the raw material,
the temperature of the raw material, the ratio of pressures used for adsorption and rinsing, the
purge of recirculation, the height of the adsorbent layer and the time of adsorption and purge

steps. The simulating research has shown that the received values of water content in the final



product are consistent with the values observed in real industrial installations. Thus a
confirmation of the correctness of the process's mathematical model has been achieved.

The final stage of this work was a simulation of the process in conditions other than
the ones that are commonly used, among others while plant technological start-up, that is
before reaching the established state. In such a case defining the maximum temperature that
the layer can reach is crucial. There is a danger that the zeolites structure can be destroyed due
to an excessive increase in temperature. It has been established in the digital simulation of the
process that it is advisable to use raw material which is purposely mixed with dehydrated
ethanol in plant technological start-up. In this way water adsorption velocity decreases which
causes moderation in temperature increase.

Also, the process of adsorptive dehydration of ethanol in which part of the zeolites
adsorbent has been replaced with inert material (heat accumulator) has been numerically
examined. Temperature profiles have been analysed as well as thermal effects and benefits

and drawbacks of such a solution of the adsorption-desorption process.



Wykaz stosowanych oznaczen

b — stala w rownaniu D-R [K?]
Cp — ciepto wlasciwe ziaren adsorbentu [J/(kg-K)]
Cmol  — ciepto molowe fazy gazowej [J/(mol-K)]

dp ( = 2Rp) — $rednica ziaren adsorbentu [m]

Ds — wspdtezynnik dyfuzji w ziarnie [m%/s]

G — stosunek natezen przeptywow inertu w strumieniu zawracanym i zasilajacym
kea  — objgtosciowy wspotczynnik wnikania masy [1/s]

L — wysoko$¢ ztoza [m]

m,  — masowe natgzenie przeptywu surowca [kg/s]

Muw, Mgt — odpowiednio masy molowe wody i etanolu [kg/mol]

n — liczba przedziatow po dlugosci ztoza

p — ci$nienie czastkowe pary wodnej [Pa]

Pn — ci$nienie nasyconej pary wodnej [Pa]

P — ci$nienie ogolne [Pa]

APy — strata ci$nienia wywotana tarciem [Pa]

d., — zawarto$¢ wody w ziarnach [kg/kg]

q; — zawarto$¢ wody w ziarnach réwnowagowa wzgledem st¢zenia w fazie gazowej
[karkg]

Oms  — stata w rownaniu D-R [kg/kg]

Q — bezwymiarowe st¢zenie sktadnika w ziarnach

Qst  —izosteryczne ciepto adsorpcji [J/mol]

R — stata gazowa (= 8,314 J/(mol-K))

S — pole przekroju poprzecznego kolumny [m?]

t —czas [s]

te — czas trwania potcyklu [s]

T — temperatura [K]

to (: R§ / D, :— stala czasowa dyfuzji [s]

u — predkos$¢ pozorna gazu [m/s]
U — bezwymiarowa predko$¢ fazy gazowej, wspolczynnik przenikania ciepla [W/(m?K)]
V — objetosciowe natezenie przeptywu fazy gazowej [m>/s]



Ymol  — udzial molowy sktadnika w fazie gazowej

Y — bezwymiarowe stgzenie sktadnika w fazie gazowe;j
z — wspoétrzedna wysokos$ci ztoza [m]
z — bezwymiarowa wspotrzedna wysokosci ztoza

Symbole greckie

£ — porowatos¢ ztoza

U — wspotczynnik lepkosci fazy gazowej [kg/(m-s)]
Do — gesto$é pozorna ziaren [kg/m®]

Pmol  — gestos¢ molowa fazy gazowe;j [mol/m3]

9 — bezwymiarowa temperatura

7 — bezwymiarowe ci$nienie

T — bezwymiarowy czas

Indeksy dolne

0 — dotyczy wlotu w etapie adsorpcji
H,L —wysoka iniska warto$¢ ci$nienia
Indeksy gorne

ads  —adsorpcja

purge — plukanie
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1. WSTEP

Rozwdj cywilizacyjny i1 przemystowy pociaga za soba zwigkszone zapotrzebowanie
na energi¢ i coraz szybsze zmniejszanie si¢ zasobow kopalnych. Paliwa kopalne powstawaty
przez miliony lat, a teraz sa wydobywane w nieporéwnywalnie wigkszym tempie w stosunku
do szybkosci ich powstawania. Zatem ich wyczerpanie jest tylko kwestia czasu. Niezbgdny
staje si¢ zatem rozwdj sektora odnawialnych zrodet energii w tym rynku biopaliw ciektych
[1-7].

Etanol jest powszechnie stosowany jako komponent benzyn motorowych. Dodawanie
etanolu do paliw jest waznym problemem gospodarczym w naszym kraju. Laczy w sobie
zagadnienia zwiazane z rolnictwem, importem paliw, ochrona $rodowiska oraz problemy
spoteczne. Wraz ze zwigkszaniem produkcji etanolu jego jednostkowa cena moze staé sig
konkurencyjna do ceny benzyny bez manipulacji ekonomicznych zwigzanych z odmiennymi
akcyzami na benzyny i etanol.

Dla zdecydowanej wigkszosci krajow promocja biopaliw, w tym bioetanolu, jest
sposobem na zmniejszenie zapotrzebowania na paliwa kopalne. Unia Europejska od dawna
finansuje rozwo6j pozyskiwania energii i surowcéw chemicznych z ,.biomasy”, tj. wszelkich
odpadow roslinnych i zwierzecych. Oprocz zmniejszenia zapotrzebowania na importowane
paliwa kopalne, ma to na celu zagospodarowanie klopotliwych odpadow, zwlaszcza tych,
ktére pozostawione w Srodowisku fermentuja z wydzieleniem metanu. W sytuacji gdy
wyrazna staje si¢ perspektywa wyczerpania si¢ zt6z ropy naftowej, kraje rozwinigte coraz
wigce] uwagi poswigcaja setkom miliardow ton biomasy przybywajacej na Ziemi corocznie
I przynajmniej czgsciowo mozliwej do wykorzystania jako zrodto energii i surowcow
chemicznych. Wprawdzie (bio)etanol jest wytwarzany giownie z surowcdéw spozywczych
(trzcina cukrowa, kukurydza, buraki cukrowe) ale prowadzone sg intensywne badania nad
jego produkcja z odpadow roslinnych.

Waznym problemem przy produkcji etanolu paliwowego (bioetanolu) jest jego
odwadnianie. Etanol paliwowy powinien zawiera¢ najwyzej 0,40 % masowych (0,32 %
objetosciowych) wody [8]. Na ceng etanolu wplywaja nastgpujace koszty: surowcow
roslinnych, produkcji surowego etanolu oraz jego odwadniania. Wydaje sig, ze ten ostatni
sktadnik moze by¢ istotnie zmniejszony przy zastosowaniu optymalnych warunkéw
prowadzenia procesu odwadniania. Najczesciej stosowane jest odwadnianie metoda adsorpcji
zmiennoci$nieniowej (PSA) [9-14]. Poprawne zaprojektowanie procesu PSA jest jednak
zadaniem trudnym. Proces jest nieustalony w czasie i zachodzi w warunkach dalekich od

stanu rownowagi. Ponadto proces jest nieizotermiczny 1 nieizobaryczny, za$ predkos¢ fazy
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gazowej przy przeptywie przez ztoze jest zmienna. Dobor urzadzen i parametrow ruchowych
procesu jest stosunkowo tatwy tylko wtedy gdy jedynym uwzglednianym wskaznikiem jest
czysto$¢ produktu finalnego (zawartos¢ wody w odwodnionym etanolu). Znacznie trudniej
jest osiagna¢ korzystne wskazniki ekonomiczne: niewielkie zuzycie energii cieplnej i
mechanicznej, niewielkie gabaryty aparatury itp. Aby poprawnie zaprojektowac,
zmodernizowaé¢ lub zoptymalizowaé instalacj¢ do odwadniania etanolu niezbgdna jest
znajomos$¢ modelu procesu. Drugim, obok modelu, czynnikiem niezbgdnym do analizy
proceséw PSA jest znajomo$¢ parametrow procesu. Tymi parametrami sa m.in.: wlasciwos$ci
fizykochemiczne, wielkosci charakteryzujace rownowage i kinetyke procesu, przerob dobowy
surowca, sktad surowca itp.

Adsorpcyjne rozdzielanie uktadu etanol-woda ma swoja specyfike. Wynika to z dwoch
powodow:

e ciepto adsorpcji wody jest duze,
e zawarto$ci wody w surowcu poddawanym odwodnieniu sa znaczne i na 0got przekraczaja
10% masowych.

Do analizy procesu w warunkach przemystowych niezbgdne jest zatem aby w modelu
uwzgledni¢ bilans cieplny, ktéry ma istotne znaczenie w analizowanym uktadzie.

Wpltywy  poszczegolnych  parametrow  na  przebieg  procesu  adsorpcji
zmiennoci$nieniowe] sa silnie sprzgzone i1 trudne do okres$lenia co powoduje komplikacje
przy projektowaniu i okre§laniu optymalnych warunkow procesu. Poniewaz badania w
instalacjach pilotowych sa kosztowne, symulacja cyfrowa staje si¢ korzystna alternatywa.

Adekwatny model matematyczny procesu niezbgdny do jego numerycznej symulacji
mozna utworzy¢ poprzez analizg¢ oparta o zasady inzynierii chemicznej. Na podstawie
przeprowadzonej symulacji procesu mozna uzyska¢ informacje o mozliwosci polepszenia
przebiegu procesu. Ponadto na podstawie wynikow symulacji mozna oceni¢ m.in.:

e Jakie parametry najsilniej wplywaja na proces,

e Jak unika¢ stanéw awaryjnych,

e Dla jakich maksymalnych przepustowosci instalacji zawartos¢ wody w produkcie
odpowiada jeszcze wymaganiom ustalonym w normach,

e Jak dostosowywa¢ warto$ci parametréw procesu tak, aby zachowa¢ pozadany skiad

produktu finalnego przy zasilaniu instalacji surowcem o zmiennym sktadzie.
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2. CEL | ZAKRES PRACY

Podstawowym celem niniejszej pracy jest analiza wplywu parametrow ruchowych
instalacji do adsorpcyjnego odwadniania etanolu na przebieg procesu. Szczeg6lna uwage
skupiono na efektach termicznych procesu. Do analizy niezbedne jest utworzenie modelu
matematycznego procesu, okreslenie parametrow procesu (modelu), weryfikacja modelu
oparta na poroOwnaniu z wynikami badan laboratoryjnych oraz przeprowadzenie badan
symulacyjnych.

Najwazniejszymi zadaniami ktore wykonano w ramach niniejszej pracy sa:

e Utworzenie i weryfikacja modelu matematycznego procesu odwadniania etanolu metoda
adsorpcji zmiennoci§nieniowe;.

e Symulacja cyfrowa procesu odwadniania etanolu w warunkach wystgpujacych w
instalacjach przemystowych.

e Symulacja cyfrowa efektow termicznych procesu.

Do weryfikacji modelu matematycznego procesu w warunkach izotermicznych
wykorzystano wyniki pomiaréw przedstawione w pracy [15]. W tych pomiarach regeneracje
ztoza adsorbentu prowadzono pod préznia co wywolywato znaczne roznice ci$nien pomigdzy
wlotem 1 wylotem z kolumny. Aby uwzgledni¢ zmiany ci$nienia na dlugo$ci ztoza oraz w
czasie, do réwnan modelu matematycznego wprowadzono bilans pgdu. Do weryfikacji
modelu wykorzystano krzywe przebicia wyznaczone w trakcie etapu adsorpcji oraz profile
stezen wody w ztozu po zakonczonym etapie ptukania.

Pozytywny wynik weryfikacji modelu dal asumpt do jego zastosowania do celéw
symulacyjnych. Do symulacji stosowano parametry procesu odpowiadajace rzeczywistym
wartosciom stosowanym w warunkach przemystowych. Przy symulacji badano wplyw
nastgpujacych parametréw: natgzenie przeptywu surowca, temperatura surowca, stosunek
cisnien stosowanych przy adsorpcji i plukaniu, stopien recyrkulacji, wysoko$¢ ztoza
adsorbentu oraz czas trwania adsorpcji 1 plukania. Badania symulacyjne wykazaly, zZe
otrzymane wartosci wskaznikow procesu sa zgodne z wartosciami obserwowanymi w
rzeczywistych instalacjach przemystowych. Uzyskano wigc potwierdzenie prawidlowosci
modelu matematycznego procesu.

Finalnym etapem niniejszej pracy byla analiza symulacyjna efektow termicznych
procesu. Badano profile temperatur w ztozu podczas rozruchu instalacji tj. przed osiagnigciem
cyklicznego stanu ustalonego. W tym przypadku istotne jest wyznaczenie maksymalnej

temperatury, ktéra ztoze moze osiagna¢. Badano réwniez numerycznie proces adsorpcyjnego
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odwadniania etanolu przy zastapieniu czgsci adsorbentu zeolitowego wypetnieniem inertnym

(akumulatorem ciepta).

Aby zrealizowa¢ cel pracy przytoczony na poczatku rozdzialu, w niniejszej pracy
rozwiazano szereg problemoéw przedstawionych ponizej:

1. Analiza zaleznosci roéwnowagowych, zebranie danych literaturowych dotyczacych
réwnowagi adsorpcyjnej pary wodnej na zeolitach 3A i opracowanie zalezno$ci opartej na
potencjatowej teorii adsorpcji. Okreslenie ciepta adsorpcji wody na zeolitach, opracowanie
zalezno$ci obliczeniowej opartej na termodynamice procesu.

2. Analiza pracy istniejacych instalacji przemystowych do adsorpcyjnego odwadniania
etanolu pod katem okreslenia parametréw geometrycznych i ruchowych tych instalacji.

3. Utworzenie modelu matematycznego procesu, okreslenie sposobu jego rozwiazania i

opracowanie algorytmu obliczen.

N

. Weryfikacja modelu matematycznego na podstawie porownania wynikow otrzymanych z

obliczen z wynikami badan eksperymentalnych.

o

Symulacja cyfrowa procesu adsorpcyjno—desorpcyjnego w warunkach produkcyjnych,
okreslenie wptywu podstawowych parametréw procesu na jego przebieg.
6. Badanie efektow termicznych procesu odwadniania; symulacja procesu przy wprowadzeniu

do dolnej czgsci kolumny inertnego ztoza akumulujacego ciepto.
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3. ANALIZA LITERATURY

3.1. Etanol jako paliwo

Na poczatku $wiatowego automobilizmu Henry Ford w pierwszych egzemplarzach
popularnego modelu Forda T stosowat etanol jako paliwo. Bylo to spowodowane tym, ze
benzyna byta wtedy trudna do uzyskania, a alkohol farmerzy mogli sami wyprodukowac ze
swoich plonow. Jednak podniesienie akcyzy na alkohol i obnizenie cen benzyn spowodowatly
porzucenie idei etanolu jako paliwa. Kolejne zainteresowanie etanolem jako sktadnikiem
benzyn silnikowych ujawnito si¢ podczas I wojny $wiatowej. Wtedy to w Niemczech
stosowano jako paliwo mieszank¢ benzol-etanol. W okresie migdzywojennym zaniechano
jednak dalszego wykorzystywania etanolu jako paliwa ze wzgledow ekonomicznych. Etanol
jako paliwo odzyskal znaczenie w latach 70-tych i 80-tych w zwiazku z kryzysem
paliwowym oraz ze wzgledu na ograniczenia zwigzane z ochrong srodowiska [16].

W Polsce w okresie po Il wojnie $wiatowej produkcja odwodnionego etanolu
wynosita ok. 80 milionéw litrbw rocznie. Byt on produkowany wtedy gtownie jako dodatek
do benzyny w ilosci do ok. 20%. Po 1955 roku zaniechano dodawania etanolu do benzyn.
Ponownie etanol znalazt w Polsce zastosowanie jako dodatek do benzyn na poczatku lat
dziewigcdziesiatych. Wprowadzono wtedy obnizona stawke podatku akcyzowego na benzyny
zawierajace dodatek etanolu oraz wprowadzono normg na paliwa benzynowe, pozwalajaca na
stosowanie odwodnionego etanolu jako dodatku.

Etanol stosowany jako dodatek do paliw jest z reguly produktem pochodzenia
roslinnego tzn. jest otrzymywany przez fermentacje¢ (poprzedzona scukrzeniem skrobi w
przypadku surowcow zawierajacych wielocukry). W Polsce surowcem do produkcji etanolu
(zrodtem skrobi) sa zyto lub ziemniaki. W krajach Ameryki Poludniowej i Srodkowej
surowcem do produkcji etanolu jest trzcina cukrowa, natomiast w Ameryce Podinocnej
najczesciej stosowanym surowcem jest kukurydza.

Podstawowa wada stosowania etanolu jako dodatku do paliw jest to, ze jednostkowy
koszt wyprodukowania odwodnionego etanolu w Polsce jest wyzszy od ceny benzyny. Jednak
na korzys¢ dodawania etanolu do paliw przemawiaja nastepujace wzgledy:

o Dodatek etanolu podwyzsza liczbe oktanowa paliwa. Pozwala to na wyeliminowanie
stosowanych wczesniej szkodliwych substancji (w tym czteroetylku olowiu) co ma duze

znaczenie dla ochrony $rodowiska.
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o Przy zalozeniu niezmiennego zapotrzebowania na paliwa dodatek etanolu powoduje, ze do
napedu pojazdow zuzywamy mniej paliw opartych na ropie naftowej. Ma to podwdjne
znaczenie: zmniejsza import paliw oraz zmniejsza zuzycie paliw nieodnawialnych.

o Zwigkszenie produkcji etanolu powoduje zagospodarowanie (ewentualnych) nadwyzek
surowcow rolniczych oraz stworzenie nowych miejsc pracy.

Obecnie w wielu krajach $wiata etanol jest powszechnie stosowany jako komponent
benzyn. Polska znajduje si¢ w europejskiej czotowce krajow stosujacych etanol jako paliwo.

Nalezy zaznaczy¢, ze dodanie do paliwa nawet kilkunastu procent etanolu nie wymaga

dokonywania jakichkolwiek zmian w silnikach.
3.2. Ekologiczne aspekty dodawania etanolu do paliw

Etanol otrzymywany fermentacyjnie (bioetanol) jest paliwem odnawialnym, a wigc jego
produkcja jako dodatku do paliw ma charakter proekologiczny [17, 18, 19].

Poniewaz etanol jest stosunkowo malo toksyczny, dobrze rozpuszczalny w wodzie i
biodegradowalny, konsekwencje zwiazane z jego awaryjnymi wyciekami sa mniej grozne dla
srodowiska niz w przypadku produktéw naftowych. Znacznie istotniejszy jest jednak fakt, ze
w przeciwienstwie do paliw kopalnych uzywanie etanolu jako paliwa zmniejsza wzrost
zawarto$ci ditlenku wegla w atmosferze czyli zmniejsza tzw. “efekt cieplarniany”.
Zastapienie benzyny etanolem jako paliwem stosowanym w transporcie daje zmniejszenie
emisji netto ditlenku wegla co wynika stad, ze ilo§¢ ditlenku wegla wydzielajacego sig przy
produkcji etanolu oraz przy jego spalaniu jako paliwa jest rowna ilosci pochtanianej przez
ro$liny uprawiane w celu otrzymania surowca do produkcji etanolu.

Stosowanie biopaliw jest faktycznie posrednim wykorzystywaniem energii stonecznej
pochianianej przez ro$liny i1 spozytkowanej w reakcji fotosyntezy. Podstawowa zaleta
biopaliw, w pordéwnaniu z bezposrednio odbierang energia stoneczna, jest mozliwo$¢
czerpania energii niezaleznie od pogody.

Na rysunku 3.1 pokazano obieg ditlenku wegla (gazu powodujacego efekt cieplarniany)
w przyrodzie zwigzany z produkcja oraz spalaniem etanolu. Pod wpltywem energii stonecznej

zachodzi reakcja fotosyntezy skrobi:
6CO,+5H,0—CgH1005+60,

w ktorej ditlenek wegla jest pochtaniany przez rosliny. W wyniku reakcji powstaje surowiec
do produkcji etanolu (skrobia) oraz tlen. Wskutek fermentacji skrobi, zachodzacej w

wytworni etanolu (gorzelni rolniczej), otrzymywany jest etanol i wydziela sig ditlenek wegla
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CeH1905 +H,O — 2C,Hs0OH + 2C0O,
W pojazdach samochodowych zachodzi spalanie etanolu zgodnie z reakcja

2C,HsOH + 60, —4CO, + 6H,0

Tlen
0 , Dwutlenek wegla
20,
1 60,
[ 1] il ]
thosynteza
y >
Cghy0s : 2C,H,0H
Ho Etanol
4 Woda "o Q

Rys.3.1. Obieg ditlenku wegla w przyrodzie przy zastosowaniu etanolu jako dodatku do

paliwa

Efekt energetyczny tej reakcji jest wykorzystywany do napgdu pojazdéw. Sumarycznie
z powyzszych reakcji wynika, ze obieg ditlenku wegla jest zamknigty, a ponadto pojazdy
zasilane etanolem sa posrednio napgdzane energia sloneczna. Jest oczywiste, ze w przypadku
uzywania paliw opartych na ropie naftowej pojazdy tez sa posrednio napgdzane energia
stoneczna. Jednak istotg réznicy pomigdzy paliwem odnawialnym a kopalnym stanowi czas,
w jakim zamyka si¢ cykl. Dla etanolu jako paliwa cykl, po ktorym energia odnawia si¢ trwa
na ogo6l rok. Dla paliw kopalnych cykl trwa na tyle dtugo (miliony lat), Ze powszechnie mowi

si¢ 0 uzyciu paliw kopalnych ,,tylko jeden raz".
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3.3. Przemyslowa produkcja etanolu

Poczatek przemystowej produkcji biopaliw na duza skalg sigga lat siedemdziesiatych

ubieglego wieku. Wiele krajow Unii Europejskiej miato wtedy nadmierna produkcj¢ rolnicza,

a paliwa kopalne byty wysoko opodatkowane. Ta sytuacja znaczaco wplyneta na rozwoj

produkcji biopaliw pierwszej generacji w tym bioetanolu produkowanego z produktow

spozywczych, takich jak ziemniaki, zboza, kukurydza, buraki cukrowe, trzcina cukrowa.

Techniki produkcji bioetanolu pierwszej generacji byty poznawane i udoskonalane przez lata.

Duze zainteresowanie tym produktem prognozuje dalszy dynamiczny rozwdj zardwno

procesu jego wdrazania do zasilania pojazddéw silnikowych jak 1 udoskonalania jego

wlasciwos$ci oraz poszukiwania nowych zrodet surowcow.
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Rys. 3.2. Swiatowe trendy w produkcji etanolu [20]

Liderami w produkcji etanolu sa Stany Zjednoczone i Brazylia. W tych krajach

wytwarzane jest 70% $wiatowej produkcji etanolu. Swiatowe trendy w produkcji etanolu do

2007 roku przedstawiono na rys.3.2. [20]. W 2008 roku produkcja etanolu w Stanach
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Zjednoczonych wzrosta do 34100 mln dm® (megalitrow — ML), za$ w 2009 r — do 40700 min
dm®,

Swiatowa produkcja etanolu w 80% opiera si¢ na surowcach w postaci trzciny
cukrowej i kukurydzy. Produkcja etanolu z trzciny cukrowej odbywa si¢ gtdéwnie w Brazylii,
gdzie w 2008 roku wyprodukowano 24500 min dm?® etanolu w cenie 0,5 $/dm°. Produkcja
etanolu z kukurydzy odbywa si¢ gldéwnie w USA. Calkowita §wiatowa produkcja w latach
2000- 2007 zwigkszyta si¢ trzykrotnie. Do konca 2007 roku USA posiadato 130 pracujacych
zaktadoéw produkujacych etanol z catkowita produkcja ponad 26000 min dm®/rok pracujacych
na ok. 94% wydajnosci. Dalsze 84 zaklady bedace w trakcie budowy 1 rozwoju, po
rozpoczeceiu produkeji podwoja wielko$¢ produkcyjna [20].

W Brazylii w 1975 roku kiedy pierwszy raz wystapiono z zachg¢tami do produkcji
etanolu z cukru, zebrano plony trzciny cukrowej w ilosci 90 milionow ton. 30 lat pdzniej
w 2005 roku produkcja trzciny cukrowej wzrosta do 420 milionéw ton/rok z czego ponad
potowa przeznaczona byta do produkcji etanolu. Koszty produkcji etanolu zmalaty z ok.
1,00 $/dm?® etanolu w 1975 roku do 0,35 $/dm® w 2005 roku z czego koszty dowozu wsadu
trzcinowego do zakladow pozostaly polowa catkowitych kosztéw. Ostatnie pojawienie si¢
| prognozowana szybka dominacja pojazdéw z silnikiem elastycznym na rodzaj paliwa
stworzyta bodziec dla wlascicieli samochodow zeby wybiera¢ tansze paliwo i w ciagu
ostatnich trzech lat paliwem tym byt gtéwnie etanol.

Niskie koszty produkeji etanolu z trzciny cukrowej w Brazylii nie moga by¢ powielone
w krajach Afryki i innych krajach Ameryki Lacinskiej ze wzgledu na niska produktywnos¢
trzciny cukrowej i wysokie koszty produkcji etanolu. Jednakze mimo stabej regionalnej
produkcji, potencjat rozwoju etanolu z trzciny w wielu krajach jest dobry.

W przemysle alkohol etylowy wykorzystuje si¢ przede wszystkim jako rozpuszczalnik,
srodek dezynfekcyjny lub komponent wielu lekéw, kosmetykow i produktéw chemii
gospodarczej. Jako dodatek do paliw wykorzystuje si¢ przecigtnie 73% produkowanego
etanolu, 17% wykorzystuje sig jako napoje, zas 10% uzywa si¢ do celow przemystowych.

W tabeli 3.1 przedstawiono poréwnanie wydajnosci etanolu otrzymywanego

z surowcow stosowanych w Polsce.
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Tabela 3.1. Wydajnosé etanolu otrzymywanego z surowcow stosowanych w Polsce [2]

Sredni plon Sredni plon Ilo$¢ etanolu
Gatunek t/ha cukru/skrobi litry/ha (wyd. 90%)
t/ha
Zyto 2,5 1,9 1197
Pszenzyto 3,3 2,4 1542
Ziemniaki 16,2 2,9 1869
Buraki cukrowe 35,8 57 3495

Najwicksza wydajnos¢ w produkcji etanolu maja buraki cukrowe. Ponadto do produkcji
etanolu wykorzystuje si¢ melas¢ bedaca produktem ubocznym w przemysle cukierniczym.
Burak cukrowy ma jednak duze wymagania glebowe i techniczne, dlatego wykorzystanie tej
rosliny wymaga dalszych prac badawczych, ktore uwzgledniaja wymagania zrownowazonego
rozwoju.

Najpopularniejszym sposobem otrzymywania bioetanolu jest proces fermentacji
alkoholowej surowca zawierajacego skrobi¢ lub burakéw, trzciny cukrowej lub melasy.
W Polsce surowcami zawierajacymi skrobig sa najczesciej zboza i ziemniaki.

Produkcja etanolu stosowanego jako dodatek do paliw jest dwustopniowa. Pierwszy
stopien produkcji realizowany jest w gorzelniach gdzie przeprowadza si¢ fermentacje
etanolowa. Jest to typowy proces biotechnologiczny prowadzony w Srodowisku wodnym,
w warunkach zblizonych do warunkéw normalnych oraz przy niskich st¢zeniach substratow.
Otrzymuje si¢ rozcienczony roztwor etanolu, ktory jest nastgpnie zatgzany przez rektyfikacje
do zawarto$ci ponad 90 % obj. etanolu (spirytus gorzelniany). Drugi stopien produkcji
dotyczy odwadniania spirytusu gorzelnianego do stgzenia 99,6 % tak, aby mogt zosta¢ uzyty
jako komponent paliw silnikowych [21].

Obecnie, gdy wiele regionéw Swiata cierpi na niedobor zywnosci produkcja biopaliw
pierwszej generacji wydaje si¢ nie by¢ az tak celowa. W wyniku stosowania do produkcji
biopaliw surowcoOw spozywczych ich ceny rynkowe znacznie wzrosty. Dlatego tez coraz
wigkszym zainteresowaniem cieszg si¢ biopaliwa drugiej generacji produkowane z produktow
nieprzydatnych w przemysle spozywczym. Do wytwarzania bioetanolu stosuje si¢ np. drewno
o niskiej wartosci energetycznej i odpadowe, slomg, makuchy i inne odpady produkcji
rolniczej np. melas¢ buraczana, lodygi kukurydzy, trawy, lucerny oraz rosliny szybko

rosngce. Zaletami biopaliw drugiej generacji sa: wyzsza efektywno$¢ energetyczna,
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roznorodno$¢ surowcowa, brak konkurencji z produkcja zywnos$ci oraz wigksza redukcja
emisji CO..

Etanol mozna tez otrzymywac droga syntetyczna przez uwodnienie etylenu. Proces
polega na katalitycznym przytaczeniu wody do wigzania podwoéjnego etylenu w wysokiej
temperaturze 1 przy podwyzszonym cisnieniu. Warunki prowadzenia procesu bezposredniego
uwodnienia etylenu: katalizator: kwas fosforowy (V) osadzony na krzemionce; temperatura:
265°C — 300°C; cisnienie: 7,5 — 8 MPa. Wada opisanego procesu jest bardzo niski stopien
przereagowania etylenu, w granicach 4,5 — 5% co wymusza duza krotno$¢ cyrkulacji

surowca. Obecnie ta metoda nie jest juz stosowana.

3.3.1. Bioetanol | generacji
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Rys.3.3. Drogi konwersji cukru lub skrobi do etanolu i produktéow ubocznych [1].

Tradycyjne biologiczne drogi konwersji dla produkcji bioetanolu sa dobrze poznane.
Glowne surowce to sacharoza (z trzciny cukrowej, burakéw cukrowych) 1 skrobia
(z kukurydzy, pszenicy, jeczmienia). Mimo wysokiej wydajno$ci droga oparta na ziarnach
skrobi pochtania duzo wigcej energii niz droga oparta na ziarnach sacharozy. Przez to
emitowane jest potencjalnie wigcej CO, do atmosfery. Poczawszy od etapu fermentacji obie

drogi sa praktycznie takie same. Uzywanie zardwno sacharozy jak i skrobi jest dobrze
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poznana technologia, w ktorej w ciagu ostatnich lat zostaty wdrozone tylko niewiele znaczace
udoskonalenia.

Droge konwersji surowcow cukrowych i skrobiowych do etanolu przedstawiono na
rys.3.3. W przypadku fermentacji skrobi proces jest trojetapowy. Etap I polega na degradacja
skrobi do dwucukréw. Drozdze moga powodowaé jedynie fermentacje di- i mono-
sacharydow dlatego na wstepie prowadzony jest proces degradacji skrobi do cukrow
matoczasteczkowych. Proces ten nosi nazwe scukrzania. Jako katalizatory wykorzystywane
sa enzymy pochodzace z jeczmienia kietkowanego bez dostepu Swiatta. Zmiazdzony surowiec
miesza si¢ z enzymem, co powoduje powstanie kleikowatej masy. W celu przyspieszenia
konwersji skrobi w trakcie procesu podnosi si¢ temperatur¢ od 40°C do 85°C.

Etap II to fermentacja wlasciwa. Do zacieru dodaje si¢ drozdze i pozywki zawierajace
jony K, ca*, Mg2+ oraz zwiazki azotu, ktére umozliwiaja rozmnazanie drozdzy. Proces
fermentacji trwa do 12h bo juz przy stgzeniu 5 — 7 % etanolu szybko$¢ procesu fermentacji
wyraznie maleje.

Etap III polega na oddestylowaniu alkoholu z rozcienczonego roztworu. Z zacieru
odpedza sig surowke spirytusowa, a wywar ponownie zawraca do fermentacji.

Zalety produkcji etanolu pierwszej generacji sa nastgpujace:

o  dobrze poznane technologie produkciji;

o  duze poparcie ze strony rolnikow, ktérzy maja dodatkowy dochaod.

Wady produkcji etanolu pierwszej generacji sa zwiazane z tym, ze:

o surowcami do produkcji etanolu sa surowce przemystu spozywczego;

o powoduje wzrost cen Zywnosci;

o brak jest oczekiwanego uniezaleznienia od importu ropy;

o czgsto istnieje konieczno$¢ importu surowcow z innych krajow;

o wystgpuje dewastacja srodowiska na duza skalg¢ z powodu przeznaczenia pod uprawg
wielu hektarow ziemi;

o brak jest redukcji emisji CO, przy stosowanych sposobach pozyskiwania surowcow.

3.3.2. Bioetanol Il generacji [1]

Wytwarzanie bietanolu z produktéw roslinnych wiaze si¢ z duzymi kosztami, ktore
wynikaja glownie z cen surowca. Dlatego tez coraz wigkszym zainteresowaniem ciesza si¢
biopaliwa drugiej generacji produkowane z produktow nieprzydatnych w przemysle
spozywczym. Do produkcji bioetanolu stosuje si¢ produkty pochodzace z dziatalno$ci

wytworczej w rolnictwie 1 le$nictwie, w tym z upraw energetycznych oraz z pozostatosci
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pochodzenia roslinnego. Z tego powodu obecnie prowadzone badania koncentruja si¢ na
mozliwosci wykorzystania do produkcji bioetanolu surowcow lignocelulozowych.

Wykorzystanie biomasy lub odpadéw zawierajacych celuloz¢ umozliwia radykalne
obnizenie kosztow surowca. Najczesciej sa to odpady drewna, w ktorych celuloza i lignina
stanowiag 60 — 80% suchej masy. Ze wzgledu na wyjatkowa trwalo$¢ tkanek roslinnych
W pierwszej kolejnosci przeprowadza si¢ wstgpna obrobkg biomasy aby powstata porowata
struktura ligninocelulozy byta bardziej podatna na dziatanie enzyméw katalizujacych
degradacje polisacharydu. Proces hydrolizy enzymatycznej przebiega w umiarkowanej
temperaturze z wysoka selektywnoscia.

Mozliwa takze jest hydroliza w $rodowisku mocnych kwasow, ale proces ten jest mato
optacalny. W przypadku kiedy proces jest prowadzony przy uzyciu 1,5% kwasu
siarkowego (IV) w temperaturze 240°C uzyskuje si¢ wydajnos¢ okoto 50 — 60%.
Zastosowanie stgzonego HSO, umozliwia obnizenie temperatury i osiagnigcie wysokich
wydajnosci, ale wymaga kosztownej regeneracji kwasu.

Hydroliza i fermentacja ligninocelulozy moze przebiegaé nastgpujaco:

o oddzielna hydroliza i fermentacja SHF (separate hydrolysis and fermentation)

o jednoczesne scukrzanie i fermentacja SSF (simultaneous sacharification and
fermentation)

o bezposrednia konwersja mikrobiologiczna DMC (direct microbial conversion)

o jednoczesne scukrzanie oraz fermentacja cukréw, w tym rowniez pentoz otrzymanych
z biomasy SSCF (simultaneous sacharification and cofermentation)

Mimo niskich kosztéw surowca, proces produkcji etanolu z celulozy nie jest jeszcze

powszechnie stosowany ze wzgledu na:

° wysoka trwatos$¢ tkanek ros§linnych,
° ztozonos$¢ procesu,
. wysoki koszt pozyskiwania enzymow.

Surowcami sa: drewno o niskiej wartosci energetycznej i odpadowe, stoma, makuchy
i inne odpady produkcji rolniczej, odpady organiczne, np. melasa buraczana, todygi
Kukurydzy, trawy, lucerny, rosliny szybko rosnace (miskant olbrzymi, stonecznik bulwiasty).
Przewiduje sig, ze w niedalekiej przysztosci biopaliwa drugiej generacji beda nadrzedne
w stosunku do biopaliw pierwszej generacji, gléwnie ze wzgledu na wyzsza efektywnosé
energetyczng, réznorodno$¢ surowcowa (brak konkurencji z produkcja zywnosci) oraz
wigksza redukcjg emisji CO,. Jak podaje World Watch Institute, emisja gazéw cieplarnianych
podczas produkcji i w wyniku spalania biopaliw drugiej generacji jest 0 91 % mniejsza niz
w przypadku benzyny.
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Wigkszos¢ technologii produkcji etanolu z surowcow lignocelulozowych jest obecnie
w fazie badan. Istnieje kilka instalacji pilotazowych dzialajacych od 2004 roku migdzy
innymi w Ornskoldsvik w Szwecji oraz kilka inwestycji w budowie: Aakirkeby oraz
Kalundborg w Danii i trzy instalacje w Ornskdldsvik w Szwecji. Jedynym krajem, w ktorym

etanol otrzymuje si¢ tym sposobem na skalg przemystowa jest Kanada (od 2004 r).

Surowcami do produkcji etanolu drugiej generacji sa:

Drewno. W sktad drewna wchodza: wegiel — 50%, tlen - 43%, wodor - 6%, azot - 1%,
zwiazki mineralne - ponizej 1%. Pierwiastki te wystgpuja w postaci zwiazkéw organicznych:
celulozy, hemicelulozy 1 ligniny. Szacuje sig, ze $Sredni roczny przyrost biomasy lasow
wynosi 12,5-10° m®, a zajmuja one ok. 4,1-10° ha powierzchni. Jako paliwo energetyczne
drewno moze by¢ pozyskiwane z plantacji energetycznych (eukaliptus, wierzba, topola,
miskant itp), z odpadéw lesnych nienadajacych si¢ do przemystu, odpadéw produkcyjnych

zaktadow przemystu drzewnego oraz odpadéw innych gatezi przemystu.

Odpady produkcji rolniczej. Do odpadéw produkcji rolniczej naleza: stoma z produkcji
zbozowej, $cidtka z hodowli zwierzat, melasa buraczana, todygi kukurydzy, trawy, lucerny
I inne. Stosunek wagowy ziarna jeczmienia do jego stomy wynosi 1:1,2, dla pszenicy 1:1,3
adla zyta 1:1,6. Srednia roczna produkcja zbdz w Polsce wynosi 22,7 mln ton co odpowiada
produkcji 30,7 mln ton stomy rocznie. Przeznaczajac tylko 30% na cele energetyczne
uzyskuje si¢ 9,2 min tony stomy. Innym stosowanym odpadem jest melasa buraczana
powstajaca z burakow, bedaca produktem ubocznym w przemysle cukrowniczym.
Stosowanie odpadow rolniczych w postaci todyg kukurydzy, trawy itp. do produkcji etanolu
rowniez ma swoich przeciwnikow. Istnieje przekonanie, ze todygi musza pozosta¢ na polu po
zbiorze plonu, gdyz zaorywane, wprowadzane do gleby stanowia istotny skladnik jej
wzbogacenia i nawozenia. Jesli si¢ tego zaniecha i todygi beda zebrane, nastapi Szybka

i nieodwracalna erozja gleby [7].

Uprawy energetyczne. Do roslin energetycznych, bedacych surowcami do produkcji etanolu
naleza:

o Stonecznik bulwiasty, topinambur (Helianthus tuberosus L.) — gatunek byliny
nalezacy do rodziny astrowatych. Wystepuje dziko w Ameryce Poéinocnej. Do Polski
sprowadzony zostal w drugiej potowie XIX w. jako roslina uprawna. Wystgpuje tez
w $rodowisku naturalnym na catym nizu i w nizszych polozeniach gorskich. Obecnie jest
uprawiany w Ameryce Polnocnej, Europie, Rosji, Chinach i Australii. Daje plony

porownywalne, lub nawet wigksze niz ziemniak. W Polsce uprawiany jest na mniejsza skale.
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Jest niewymagajacy 1 fatwy w uprawie. Rozmnaza si¢ go gtéwnie z bulw. Rosnie prawie na

kazdej glebie, jest tez odporny na mr6z i do$¢ odporny na suszg [22].

o Miskant olbrzymi (Miscanthus giganteus) - okazala trawa k¢powa, pochodzaca
pierwotniec z Azji Potudniowo-Wschodniej. Uprawiany dla grubych, sztywnych,
wypetionych gabczastym rdzeniem zdzbet, o wysokosci 200-350 cm. Charakteryzuje sig
szybkim wzrostem (szczegoélnie w upalne lata), wysokim plonem biomasy z jednostki
powierzchni oraz odpornos$cia na niskie temperatury, chociaz krytycznym momentem
w uprawie w warunkach polskich jest wrazliwo$¢ sadzonek na niskie temperatury po
pierwszym roku uprawy. Pelni¢ rozwoju osiagaja w trzecim sezonie wegetacyjnym, dlatego

szczegbdlng uwagg nalezy zwrdci¢ na staranne przygotowanie gleby przed wysadzeniem roslin

[23].

o Miskant cukrowy (Miscanthus sacchariflorus) - w naturalnych warunkach porasta
faki, polany lesne i zaros$la na wschdd od jeziora Bajkat, gléwnie w dorzeczu Amuru oraz
migdzy Sachalinem a Potwyspem Koreanskim. Osiaga wysoko$¢ 100-250 cm. Sztywne
zdzbta wypelnione sa rdzeniem. Gatunek ten lubi gleby lekkie, zasobne w sktadniki
pokarmowe, 0 umiarkowanej wilgotnosci, chociaz toleruje stanowiska suche, pozbawione
kompleksu sorpcyjnego. Z racji mocnego systemu korzeniowego stosowany jest jako roslina
przeciwerozyjna, a ze wzgledu na intensywne pobieranie z gleby metali cigzkich takze na

poboczach autostrad [23].

Proces konwersji surowcow lignocelulozowych do etanolu pokazano na rys. 3.4. Istota
procesu polega na hydrolizie hemicelulozy do cukrow (ksylozy i glukozy), a nastgpnie ich
fermentacji do etanolu.

Biochemiczny proces sktada si¢ z trzech etapow: wstgpna obrobka, hydroliza
enzymatyczna 1 fermentacja. Aby zmieni¢ strukturg¢ lignocelulozy do podstawowych
polimeréw oraz do dalszego przetworzenia celulozy i hemicelulozy do monocukrow uzywa
si¢ czynniki biologiczne, zwlaszcza enzymy 1 mikroorganizmy.

Etapy procesu zawieraja takze zbieranie wsadu, dostarczanie, odzyskiwanie 1 transport;
rozdrabnianie biomasy do otrzymania matych, jednorodnych czg$ci; frakcjonowanie
polimerow; separacja stalych sktadnikow ligniny i odzyskiwanie koficowego produktu.
Celuloza jest poddawana enzymatycznej hydrolizie aby otrzymaé zaréwno heksoze¢ jak

I glukoze.
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Rys.3.4. Schemat konwersji surowcow lignocelulozowych do etanolu [1]

Szacuje si¢ ze uzysk etanolu z biokonwersji lignocelulozy to ok. 110-300 dm®/t suchej masy.
Energia zawarta w lignocelulozie jest rzgdu 20 GJ/t suchej masy. Dla niskiej
wydajnosci procesu konwersji z lignocelulozy rzedu 12-15% otrzymuje si¢ 2,3-2,6 GJ/t
energii w postaci ptynnych biopaliw. Dla wysokiej wydajnosci ok. 63% otrzymuje si¢ 5,7-6,3
GJ/t energii w postaci biopaliw ciektych. Teoretyczny maksymalny stopien konwersji wynosi
ok. 70% 1 zaklada catkowita konwersje weglowodandéw do etanolu. Wysokie wydajnosci sa
uzyskiwane na skalg laboratoryjna ale nie sa jeszcze uzyskiwane w warunkach
przemystowych. Catkowita wydajnos$¢ energetyczna procesu konwersji moze by¢ zwigkszona
poprzez spalanie ligniny, aby uzyska¢ ciepto procesowe. W procesie powstaje znaczna ilo$¢
CO,, zanieczyszczona woda, stale odpady zawierajace ligning, resztki weglowodanow,
protein 1 komoérek. Ok. 1/3 materialu wsadowego stanowi odpad, ktory poprzez spalanie moze

by¢ wykorzystany energetycznie.
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Tabela 3.2 Wydajnosé etanolu i energii odzyskiwanej z odpadow rolniczych i lesnych [1].

Wsad Wydajno$¢ etanolu Wydajno$¢ energii
( m? etanolu/tone suchej masy) (GJ / tong suchej masy)
Niska Wysoka Niska Wysoka
Odpady rolnicze 110 270 2,3 5,7
Odpady lesne 125 300 2,6 6,3

Zaletami stosowania surowcow lignocelulozowych do produkcji etanolu sa:

o nhieograniczona baza surowcowa,

o wsparcie z funduszy europejskich,

o lepsza jako$¢ paliwa poniewaz technologie produkcji etanolu drugiej generacji zostaly
opracowane na potrzeby rynku paliw,

o zmniejszenie emisji CO; i innych gazoéw cieplarnianych.

Wadami stosowania surowcow lignocelulozowych do produkcji etanolu sa:

o zubozenie gleby wywotane zbieraniem z pdl pozostatosci rolnych,

o wysoki koszt uzyskania bakterii produkujacych enzymy rozktadajace lignoceluloze do

monocukrow.

3.4. Adsorpcja zmiennociSnieniowa

3.4.1. Omowienie ogolne

Aby rozdzielanie na danym adsorbencie bylo mozliwe, w cyklicznym procesie
adsorpcyjno-desorpcyjnym jeden ze sktadnikow musi tatwiej ulega¢ adsorpcji w poréwnaniu
z drugim. W skrajnym (modelowym) przypadku jeden sktadnik ulega adsorpcji, za$ drugi —
nie. Wszystkie procesy rozdzielania adsorpcyjnego skladaja si¢ z dwoch zasadniczych
etapow:

e Adsorpcja, podczas ktorej tatwiej adsorbowany sktadnik jest pochtaniany przez adsorbent,

e Desorpcja (regeneracja), podczas ktorej sktadnik jest usuwany z adsorbentu tak, aby
Zregenerowany adsorbent mégt by¢ ponownie uzyty.

Uzyteczny produkt moze powstawac albo w etapie adsorpcji (jezeli jest nim sktadnik trudniej

adsorbujacy si¢), albo w etapie desorpcji (sktadnik tatwiej adsorbujacy sig). Mozliwy jest tez

przypadek kiedy obydwa skladniki rozdzielanej mieszaniny maja warto$¢ uzytkowa.

Produkty rozdzielania adsorpcyjnego nie sa na ogot czystymi zwiazkami. Strumien rafinatu

otrzymywany w trakcie adsorpcji jest wzbogacony o sktadnik trudniej adsorbujacy sig,
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a strumien wylotowy w etapie desorpcji jest wzbogacony w sktadnik tatwiej adsorbowany
(wzgledem stezenia zasilania) i jest nazywany ekstraktem.

Adsorpcja zmiennoci$nieniowa (Pressure Swing Adsorption — PSA) jest szeroko
stosowanym procesem przy rozdzielaniu gazéw. Wymaga niewielkich naktadow
energetycznych, a czas cykli adsorpcyjno-desorpcyjnych jest krotki. Proces PSA cechuje si¢
wysokimi przerobami surowca w odniesieniu do ilosci adsorbentu oraz wysokimi
czysto$ciami otrzymywanych produktéw. PSA jest procesem, w ktorym adsorbent pochtania
preferencyjnie jeden ze sktadnikow mieszaniny gazowej, ktory nastgpnie jest desorbowany

(regeneracja) przez obnizenie ci$nienia [24-27].

>
pdes pads p

Rys.3.5. Graficzna interpretacja cyklu zmiennocisnieniowego i zmiennotemperaturowego

Zasadnicza cecha procesu adsorpcji zmiennoci§nieniowej jest to, ze podczas etapu
regeneracji strumien ekstraktu jest usuwany ze ztoza adsorbentu poprzez obnizenie ci$nienia
ogo6lnego w uktadzie. Proces czgsto zachodzi w warunkach izotermicznych (lub zblizonych)
tak, ze uzyteczna pojemno$¢ jest roznica w pojemnosciach adsorpcyjnych dotyczacych
ci$nien stosowanych podczas adsorpcji i regeneracji w tej samej temperaturze. Na rys.3.5
przedstawiono schematycznie roznice pomiedzy procesem adsorpcji zmiennoci$nieniowe]

i adsorpcji zmiennotemperaturowej (Temperature Swing Adsorption — TSA).
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Dwie krzywe widoczne na rys.3.5 sa izotermami adsorpcji przy czym gorna krzywa
odpowiada temperaturze nizszej (Tags), za$ dolna — wyzszej (Tges). Zmiennocisnieniowy Cykl
adsorpcyjno-desorpcyjny odbywa si¢ na jednej izotermie (Tags) pomiedzy punktami 1 i 3,
odpowiadajacymi réznym cisnieniom adsorbatu. Cykl zmiennotemperaturowy odbywa si¢
pomig¢dzy dwiema izotermami przy stalym ci$nieniu ogdlnym — pomigdzy punktami 1 1 2.

Gtowna zaleta cyklu zmiennoci$nieniowego w  odniesieniu do  cyklu
zmiennotemperaturowego jest to, ze ciSnienie moze by¢ zmieniane znacznie szybciej niz
temperatura. Istnieje wigc mozliwos¢ operowania cyklami o krotkim czasie trwania, co daje
duza przepustowos¢ odniesiona do objetosci zloza adsorbentu. Ograniczeniem w stosowaniu
procesu zmiennocisnieniowego jest to, ze sktadniki nie moga by¢ zbyt silnie adsorbowane.
Dla zbyt silnie adsorbujacego si¢ sktadnika niezbedna bylaby wysoka préznia w etapie
desorpcji co mogloby uczyni¢ proces nieekonomicznym.

Instalacje PSA pracuja najczesciej w oparciu o cykl zaproponowany przez Skarstroma
[24]. Pelny cykl pracy kolumny sktada si¢ z czterech etapow (rys.3.6):

e ctap spr¢zania,
e etap adsorpciji,
e etap wydmuchu,
e etap plukania.

W etapie sprezania w adsorberze zachodzi wzrost ci$nienia do wymaganego poziomu
poprzez doprowadzenie surowca do kolumny przy zamknigtym zaworze wylotowym.
Podczas etapu glownego czyli adsorpcji nastepuje przeptyw mieszaniny gazowej przez zloze
adsorbentu. Adsorbat ulega pochtonigciu przez zloze adsorbentu. Etap ten zachodzi przy
statym, ale podwyzszonym ci$nieniu. Czg$¢ produktu (rafinat) zasila druga pracujaca
kolumng powodujac regeneracje ztoza. Cykl adsorpcji zostaje przerwany, zanim adsorbujacy
si¢ sktadnik pojawi sig¢ na wylocie ze ztoza adsorbentu. Etap wydmuchu polega na obnizeniu
ciSnienia w kolumnie. Jednoczes$nie uktad zawordw przetacza strumien zasilajacy do
drugiego rownolegle pracujacego aparatu. W tym samym momencie nastgpuje otwarcie
zaworu 1 dekompresja adsorbera. Kierunek przeplywu gazu w tym etapie jest przeciwny do
kierunku przeptywu w etapach sprgzania i adsorpcji. W etapie wydmuchu nastgpuje wstepne
zdesorbowanie substancji zaadsorbowanej. Cykl konczy si¢ plukaniem ztoza. Plukanie
kolumny odbywa si¢ za posrednictwem czgsci produktu, otrzymanego w etapie adsorpcji.

Desorpcja zachodzi pod zmniejszonym ci§nieniem.
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Rys.3.6. Tryb pracy podczas cyklu PSA w kolumnie A

W chwili rozpoczecia cyklu adsorpcyjno-desorpcyjnego zloze jest catkowicie
pozbawione adsorbatu, po kolejnym cyklu jego zawarto$¢ jest juz inna niz poprzednio itd. Po
pewnym czasie ustala si¢ cykliczny stan ustalony.

Czgsto w instalacjach przemystowych stosuje si¢ dodatkowy piaty etap [28-30]. Po
zakonczonym procesie adsorpcji jednego zloza i plukaniu drugiego nastepuje chwilowe
potaczenie kolumn. Gaz z kolumny, w ktorej panuje wysokie cisnienie, jest uzyty do
czgSciowego sprezania gazu w kolumnie o ci$nieniu niskim. Pozwala to na wyréwnanie
cisnienia migdzy kolumnami. Ten dodatkowy piaty etap, gdy mamy do czynienia
Z instalacjami pracujacymi na duza skalg, pozwala na znaczace zaoszczedzenie energii.
Jednak tego typu rozwiazanie okazuje si¢ ekonomicznie uzasadnione, gdy rdéznica cisnien
pomigdzy etapem adsorpcji 1 ptukania jest dostatecznie duza.

W zaleznos$ci od wymaganej wydajnosci instalacji i1 jej przeznaczenia, liczba kolumn
w instalacji PSA waha si¢ od dwoch do kilku. Tak rozbudowane instalacje zapewniaja
ciagto$¢ procesu. Jednak czesto instalacje do procesu PSA nie pracuja samodzielnie lecz
stanowia czg$¢ wigkszej instalacji przemystowej. Bardzo czgsto sa sprzg¢zone z kolumna
rektyfikacyjna.

Zasadniczym zadaniem procesu PSA jest otrzymanie jak najwigkszej iloSci gazu
0 mozliwie jak najwigkszej czystosci. Mozna to uzyskac przez odpowiedni dobor parametrow

procesu m. in. [27]:

. dobor adsorbentu o odpowiedniej budowie 1 okre§lonym rozmiarze porow,
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. ustalenie optymalnej dtugosci ztoza,

. odpowiednie dobranie warto$ci cisnienia podczas adsorpcji 1 desorpciji,
. ustalenia warunkow ptukania ztoza,
o odpowiedni dobdr nat¢zenia przeplywu strumienia gazu,
o ustalenia czaséw trwania poszczeg6lnych etapow.
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Rys. 3.7. Zasada dwukolumnowego procesu PSA

Na rys. 3.7 przedstawiono schemat dwukolumnowej instalacji PSA. Proces rozdzielania
sktadnikow gazu jest prowadzony na dwoch identycznych ztozach adsorbentu A i B. Surowiec
jest doprowadzany do kolumny A pracujacej jako adsorber. W tym czasie kolumna B znajduje
si¢. w stadium regeneracji. Po pewnym czasie zwanym czasem poOtcyklu nastepuje
przetaczenie przeptywow: kolumna B jest wtedy zasilana surowcem, a z kolumny A
odbierany jest ekstrakt.

Rozdzielanie mieszanin gazowych metoda adsorpcji zmiennoci$nieniowej znalazto
szerokie zastosowanie w roznych dziedzinach. Ponizej przytoczono najwazniejsze
zastosowania [27]:

e Suszenie gazow,

e Produkcja tlenu i azotu przy rozdzielaniu powietrza,
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e Odzyskiwanie wodoru w procesach petrochemicznych,

e \Wzbogacanie strumieni gazowych w metan,

e Rozdziat weglowodorow,

e (dzyskiwanie metanu z gazoOw wysypiskowych,

e Odzyskiwanie par rozpuszczalnikow,

e Odzyskiwanie etylenu w procesie syntezy tlenku etylenu,
e Odwadnianie etanolu.

Instalacje PSA charakteryzuja si¢ duzym stopniem zlozono$ci; dotyczy to glownie
sposobu potaczen kolumn i uktadu zaworow. Przebieg procesu zalezy od wielu parametrow,
totez zbadanie ich wptywu jest zasadniczym celem w poznaniu i lepszym wykorzystaniu tej
metody. Prace badawczo-rozwojowe nad procesami separacji gazoéw przez adsorpcje sa
ukierunkowane na:

e otrzymywanie produktow rozdzialu o wigkszej czystosci,

e otrzymywanie wyzszych stopni odzysku zadanego produktu z mieszaniny,
e obnizenie zuzycia adsorbentow,

e obnizenie energii separacji,

e zwigkszenie skali procesu,

e obnizenie sumarycznego kosztu separacji.

3.4.2. Wskazowki projektowe

Podstawowa kwestia przy projektowaniu instalacji PSA jest osiagnigcie odpowiedniej
czystosci otrzymywanych produktéw. Bardzo wazne jest dobranie optymalnych warunkéw
prowadzenia procesu oraz dlugosci ztoza. Wiaze si¢ to z faktem, ze cieplo wytworzone
podczas adsorpcji przemieszcza si¢ przez ztoze znacznie szybciej niz adsorbowany sktadnik.
Ztoze powinno mie¢ zatem strefg, ktora umozliwi odebranie ciepta (akumulacj¢) i nastgpnie
wykorzystanie tego ciepta w etapie ptukania. Front ciepta nie powinien opuszczaé zloza, gdyz
powoduje to koniecznos¢ stosowania wigkszej ilosci czynnika pluczacego, co zmniejsza
sprawnos$¢ calego systemu.

Skarstrom [24] podat trzy zasady dotyczace projektowania adsorpcji
zmiennoci§nieniowe;j:

1. Nalezy dazy¢ do zatrzymywania w zlozu ciepta wydzielonego w etapie adsorpcji. Mozna

to osiagnac przez stosowanie krotkich cykli 1 niewielkich przepustowos$ci na cykl.
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2. Regeneracje nalezy przeprowadza¢ pod niskim ci$nieniem za pomoca czgsci produktu
(ptukanie przeciwpradowe). Aby uzyska¢ produkt koncowy o wymaganej czysto$ci
objetos¢ czynnika ptuczacego powinna by¢ wigksza od objetosci strumienia zasilajacego.

3. Stosunek ci$nien stosowanych przy adsorpcji i ptukaniu (Pn/P.) powinien by¢ wigkszy niz

odwrotnos¢ stosunku molowego sktadnika w strumieniu zasilajacym.

Po osiagnigciu cyklicznego stanu ustalonego cala ilo$¢ sktadnika doprowadzana
Z surowcem musi by¢ usunigta (z wyjatkiem niewielkiej cze$ci, ktora jest tracona przy
wydmuchu).

Maksymalna zawarto$¢ sktadnika w gazie ptuczacym jest taka sama jak w spr¢zonym
strumieniu zasilajacym. Cykliczny stan ustalony jest zatem mozliwy tylko wtedy, gdy
stosunek objetosci czynnika phluczacego do objgtosci surowca jest wigkszy od jednosci.

Trzecia zasada wynika tez bezposrednio z ogdlnego bilansu masy.

Dobér Srednicy ztoza [27]. Srednica ztoza dobierana jest w sposéb umozliwiajacy osiagniecie
wymaganej wydajnosci aparatury. Maksymalna predkos¢ strumienia zasilajacego jest
ograniczona do 75% minimalnej predkosci fluidyzacji w celu uniknigcia $cierania ztoza
poprzez wzajemne tarcie pomig¢dzy wibrujacymi czastkami. Jednak nalezy podkreslic, ze
predkos¢ strumienia skierowanego w dot moze by¢ wigksza nawet dwukrotnie od predkosci

fluidyzaciji.

Dobor diugosci ztoza [27]. Dlugosé ztoza jest okreslona zasadniczo poprzez wymagania
wynikajace wprost z frontu temperaturowego, ktdry porusza si¢ ze znacznie wigksza
predkoscia niz front masowy. Sytuacja jest przedstawiona na rysunku 3.8. Front stgzenia jest
ograniczony przez obszar wejscia do ztoza i oscyluje podczas kolejnych cykli o niewielka
warto$¢. Precyzyjny ksztalt profilu oraz stopien penetracji ztoza zalezy od zawartosci
sktadnika w surowcu, czasu trwania poéicyklu oraz chtonnosci adsorbentu. Front
temperaturowy rozszerza si¢ w kierunku wylotu produktu ze zloza, jednak amplituda tego
przesunigcia jest znacznie wigksza niz frontu stgzenia. Pole powierzchni pomigdzy frontami
temperatur na koncach poszczegdlnych etapdw jest proporcjonalny do ciepta adsorpcji
sktadnika podczas kazdego potcyklu. Natomiast pole powierzchni pomigdzy frontami stezen
odpowiednio dla procesu adsorpcji oraz desorpcji jest proporcjonalny do masy sktadnika

zaadsorbowanego (zdesorbowanego) w kazdym potcyklu.
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Stezenie A

¢ Koniec etapu adsorpcji

Zasilanie

Dhugos¢ ztoza

Rys 3.8. Fronty temperaturowe (T) i stezeniowe (c) podczas adsorpcji i plukania [27]

Wigcej niz potowa zloza pracuje po prostu jako wymiennik ciepta gaz-ciato stale.
Mozna zatem wymieni¢ adsorbent w tym obszarze na czynnik o wigkszej pojemnos$ci
cieplnej. Jezeli zastosujemy ciato stale o wigkszej pojemnosci cieplnej niz adsorbent, pozwoli
to na zmniejszenie calkowitej objetosci ztoza. Istnieje jednak wtedy niebezpieczenstwo
przebicia ztoza poniewaz nie bgdzie strefy zabezpieczajacej niezbednej np. przy zasilaniu
surowcem o zmiennym st¢zeniu. Wymagana dlugo$¢ zloza (typowo 1-2 m) moze by¢
okres$lana klasycznymi metodami jak przy modelowaniu wymiennikow ciepla. Jednak
doktadne okreslenie wymaganej dtugosci ztoza, otrzymuje si¢ poprzez modelowanie procesu

nieizotermicznego.

Natezenie przeplywu czynnika ptuczqcego [27]. Zgodnie z warunkami rownowagi ci$nienie
czastkowe pary wodnej w strumieniu ptuczacym opuszczajacym zloze jest takie samo jak
cisnienie czastkowe strumienia zasilajacego. Konsekwentnie stechiometrycznie minimalna
objetos¢ czynnika phluczacego (przy cisnieniu stosowanym przy plukaniu) rowna sig
rzeczywistej objgtosci adsorbowanego sktadnika w strumieniu zasilajacym (przy ci$nieniu
strumienia zasilajacego). Jezeli przeplyw czynnika pluczacego zmniejszy sig¢ ponizej tej
wartos$ci, to z bilansu masy dla cyklicznego stanu ustalonego wynika, ze front bedzie powoli
przesuwat si¢ wzdhuz ztoza. Uwzgledniajac odstepstwa od stanu idealnej réwnowagi
przyjmuje si¢ 15% naddatek strumienia ptuczacego. A zatem:
molowe natezenie przeplywu czynnika pluczacego t

- 115- 2
molowe natezenie przeplywu surowca t,

B (3.1)
I:>H
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gdzie:

t, - czas adsorpcji,

tp - czas plukania,

P_ — ci$nienie, przy ktorym zachodzi ptukanie,

Py- cisnienie, przy ktorym zachodzi adsorpcja.

3.5. Odwadnianie etanolu

W naszej strefie klimatycznej komponentem benzyn moze by¢ wylacznie etanol
praktycznie pozbawiony wody. W zwiazku z tym nastapit rozwdj procesOw odwadniania
etanolu. Wg Polskich Norm etanol paliwowy powinien zawiera¢ najwyzej 0,32 % obj. wody.
Wigksza zawartos¢ wody jest nickorzystna, poniewaz powoduje korozjg silnika
| rozwarstwianie si¢ paliwa. W nowoczesnych instalacjach mozna uzyskiwa¢ odwodniony
etanol o zawartosci ok. 0,1 % obj. wody.

Glownym problemem przy stosowaniu etanolu jako paliwa jest wysoki koszt zwigzany
z wydzieleniem etanolu ze znacznej ilosci wody. Koszt tego wydzielenia i oczyszczenia

stanowi znaczaca pozycj¢ przy produkcji etanolu paliwowego.
3.5.1. Metody odwadniania

Roztwory etanol-woda konwencjonalnie sg rozdzielane przez destylacjg. Jednak zwykta
destylacja pozwala tylko na uzyskanie roztworu o zawarto$ci 95% masowych etanolu ze
wzgledu na wystgpowanie mieszaniny azeotropowej z minimum temperatury wrzenia.
Stosowane sa nastgpujace metody odwadniania etanolu: destylacja azeotropowa, ekstrakcja,

rozdzielanie membranowe oraz adsorpcja.

Destylacja. W wyniku zwyklej destylacji/rektyfikacji nie ma mozliwosci uzyskania
odwodnionego etanolu. Nalezy uzy¢ $rodkow wspomagajacych destylacje [31]. Sposrod
metod destylacyjnych najbardziej znana jest metoda odwadniania etanolu przez rektyfikacjg z
dodatkowym sktadnikiem (rektyfikacja azeotropowa). Sktadnikiem azeotropujacym moze by¢
benzen, eter diizopropylowy lub cykloheksan przy czym benzen zostat juz wycofany z uzycia
jako substancja kancerogenna. Instalacje do odwadniania etanolu metoda rektyfikacji
azeotropowej (z uzyciem cykloheksanu) sa dotad stosowane na szeroka skale w Brazylii.
Panuje jednak opinia, ze jest to metoda nieekonomiczna ze wzgledu na duza
energochlonnosc.

W dwukolumnowym uktadzie odwadniajacym etanol surowy doprowadzany jest do

kolumny wzmacniajacej. Gora kolumny odprowadza si¢ opary o zwigkszonej zawarto$ci
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etanolu, kierowane do kolumny odwadniajacej. Dotem kolumny odprowadzana jest woda o
sladowej zawartosci alkoholu, kierowana do lokalnej oczyszczalni $ciekéw. Cykloheksan
wprowadzany do kolumny odwadniajacej tworzy azeotrop trdjsktadnikowy odbierany jako
destylat, ktory po schtodzeniu rozdzielany jest na faz¢ gorna, bogata w cykloheksan
| zawracana do kolumny odwadniajacej oraz faz¢ dolna — o zwickszonej zawartoSci wody,
kierowana do kolumny wzmacniajacej. W efekcie, z dotu kolumny odwadniajacej odbierany
jest bezwodny etanol. Czynnik odwadniajacy — cykloheksan — cyrkuluje w obiegu i w trakcie
procesu rektyfikacji uzupethiane sa tylko jego minimalne straty. Straty etanolu sa jednak
znaczne. Destylacja azeotropowa wymaga oddestylowania znaczacych ilosci wody, wobec
czego destylacyjne pozyskiwanie etanolu pochtania 50 do 80% energii zuzywanej przy jego
produkcji.

Ekstrakcja [32]. Prowadzono badania nad ekstrakcja etanolu z roztworu wodnego ciektym
ditlenkiem wegla. Idea procesu polega na zastgpieniu wody ditlenkiem wegla, ktéry
z etanolem nie tworzy azeotropu. Etanol powstajacy w wyniku fermentacji alkoholowej
wprowadzany jest do kolumny destylacyjnej, w ktorym ulega zatezeniu do 80 % mas.
Strumien ten jest kierowany do kolumny ekstrakcyjnej posiadajacej 25 polek sitowych,
pracujacej pod ci$nieniem 59 bar 1 w temperaturze 15°C. Ciekly ditlenek wegla wprowadzany
jest u dotu kolumny i przechodzi do géry w przeciwpradzie w stosunku do przeptywajacego
w dot etanolu. Rafinat zawiera wode z niewielka zawartoscia etanolu i1 ditlenku wegla.
Ekstraktem jest strumien CO, bogaty w etanol, ktory nastgpnie przechodzi do uktadu czterech
kolumn odwadniajacych. W nastgpnej kolumnie otrzymuje si¢ ciekly ditlenek wegla
I strumien o zawartosci 30% masowych etanolu. Strumien ten kierowany jest do kolumny
destylacyjnej. Otrzymywany tu destylat to czysty ditlenek wegla, ktory jest produktem
ubocznym z instalacji. Pewna jego czg$¢ jest zawracana do uktadu. U dotlu kolumny
odbierany jest etanol zawierajacy ponizej 0,5% masowych wody. Ostatnim etapem jest

destylacja frakcyjna, po ktorej uzyskuje si¢ odwodniony etanol.

Rozdzielanie membranowe [33, 34]. Procesy membranowe, z uwagi na niskie zuzycie energii,
sq atrakcyjna metoda zat¢zania roznych bioproduktow. Do zatgzania etanolu wykorzystuje sig
metod¢ perwaporacji. Mieszanina do odwadniania kierowana jest do modutow
membranowych. Retentat (roztwor wzbogacony w etanol) z pierwszego modutu
membranowego kierowany jest poprzez wymiennik ciepta do drugiego modutu, a nastepnie
do trzeciego modutu membranowego. Natomiast permeat zawierajacy 12-20% obj. etanolu,
po wykropleniu, kierowany jest ponownie do kolumny rektyfikacyjnej. W wyniku

trojstopniowej perwaporacji uzyskuje sig retentat o stezeniu powyzej 99,9% ob;.
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Adsorpcja. W zasadzie proces adsorpcyjnego rozdzielania uktadu etanol — woda moze by¢
przeprowadzany zardwno w fazie cieklej jak i gazowej. Probe zastosowania adsorpcji w fazie
ciektej do otrzymywania bezwodnego etanolu przedstawiono w 1937 roku [35].
W charakterze adsorbentu stosowany byt tlenek glinu (sita czasteczkowe nie byty wowczas
znane). Do odwadniania etanolu mozna tez stosowa¢ adsorbenty pochodzenia roslinnego [36-
39]. Jako adsorbent stosuje si¢ m.in. maczke kukurydziana. Maczka po zuzyciu w charakterze
adsorbentu jest poddawana fermentacji etanolowej. Przed adsorpcja maczke kukurydziana
suszy sie strumieniem powietrza o temperaturze 50-60°C. Mieszanine woda—etanol
zawierajaca okoto 95% masowych etanolu (mieszanina po destylacji) kieruje si¢ do kolumny
adsorpcyjnej. Adsorpcja wody zachodzi pod zwyklym cisnieniem. W procesie tym uzyskuje
si¢ etanol o czystosci ponad 99%. Adsorbent jest umieszczony w kolumnie w postaci
zwartego, gesto upakowanego ztoza. Po adsorpcji ztoze jest usuwane z kolumny, a na jego
miejsce wprowadza si¢ nowa porcje suchego adsorbentu. Jezeli uktad sktada si¢ z dwu lub
wigcej kolumn wypehionych adsorbentem, wtedy w jednej kolumnie zachodzi adsorpcja,
podczas gdy w innych nastgpuje wymiana adsorbentu. Czg$ciej niz stacjonarne zloze
adsorbentu stosuje si¢ zloze ruchome (przeciwprad), dzigki czemu proces adsorpcji
| wymiany adsorbentu sa ciagle. Zaleta stosowania bioadsorbentow jest to, ze po
przepracowaniu adsorbent moze by¢ uzyty jako pasza dla bydta.

Rozwoj proceséw adsorpcyjnych doprowadzit do wprowadzenia techniki adsorpcji
Z regeneracja przez obnizenie ci$nienia (adsorpcja zmiennoci$nieniowa — PSA) [40-45].
Szczegolnie efektywne jest obnizenie ci$nienia calkowitego w potaczeniu z przedmuchem
ztoza czynnikiem inertnym (ptukanie). Taki proces prowadzi do efektywnej desorpcji
wczesniej zaadsorbowanego sktadnika, niezbednej do realizacji nastgpnego cyklu. Proces,
prowadzony w fazie gazowej, cechuje si¢ duza sprawnoscia energetyczng. Zastosowanie PSA
do odwadniania etanolu jako paliwa datuje si¢ na lata 80. Dzigki tej technologii ziarna sit
czasteczkowych sa regenerowane pod proznia w tym samym zlozu za pomoca zawracanych
do obiegu odwodnionych par etanolu niosacych ciepto adsorpcji. W tak tagodnych warunkach
regeneracji ziarna adsorbentu moga pracowac kilka lat. W niektorych przypadkach, instalacje
PSA pracowaly bez wymiany adsorbentu ponad 10 lat bez wyraznego pogorszenia si¢
parametrow procesu. Zastosowanie procesu PSA spowodowato wigc, ze koszt wymiany

adsorbentu stal si¢ znikomy.
3.5.2. Odwadnianie przy zastosowaniu procesu PSA

W ostatnich latach kluczowe znaczenie przy usuwaniu wody z etanolu ma cykliczny

proces adsorpcyjno-desorpcyjny prowadzony w fazie parowej, w ktorym regeneracje
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adsorbentu prowadzi si¢ pod obnizonym ci$nieniem. Przy odwadnianiu etanolu jako czynnik
pochtaniajacy wode stosuje si¢ syntetyczne zeolity typu 3A. Kanaly tworzace system
mikroporéw w strukturze tego adsorbentu maja $rednice 0,38 nm. Poniewaz czasteczka wody
ma krytyczny rozmiar 0,26 nm za$ czasteczka etanolu 0,44 nm, a wigc sita 3A w mikroporach
adsorbuja jedynie wodg.

Instalacje do adsorpcyjnego odwadniania etanolu skladaja si¢ z trzech sekcji:
odparowywania, adsorpcyjno-desorpcyjnej i odzysku etanolu (rys.3.9).

Sekcja odparowywania jest zasilana roztworem surowym. W tej sekcji roztwoér etanolu
jest przeprowadzany w stan pary przegrzanej, przy czym do ogrzewania wykorzystuje si¢
czg$ciowo ciepto zawarte w strumieniach powstatych w innych sekcjach.

Sekcja adsorpcyjna sklada si¢ z dwoch kolumn adsorpcyjnych wypetionych
adsorbentem, pracujacych przemiennie w cyklu adsorpcja-desorpcja. Sekcja jest zasilana
oparami z sekcji odparowywania. Odwodniony strumien etanolu powstaje jako produkt etapu
adsorpcji. Drugim produktem sekcji adsorpeyjnej jest frakcja uboga w etanol. Ta frakcja jest
zasilana sekcja odzysku etanolu.

przegrzewacz
pary skraplacz skraplacz
®
odparowywacz Kol.
B : Y Ldetanol
I OO BOOO (~70%)
y kolumna
rektyfikacyjna
surowiec (~92%) +_etanol odwodniony (para)
<
etanol odwodniony /. 1\
©(~996%) N

wymiennik skraplacz wywar
ciepta (woda)

Rys.3.9. Schemat procesu odwadniania etanolu metodq adsorpcji zmiennocisnieniowej [44]
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Sekcje odzysku etanolu stanowi kolumna rektyfikacyjna do wzmocnienia frakcji ubogiej
powstatej w sekcji adsorpcyjnej. Gérnym produktem tej kolumny jest roztwdr o skladzie
zblizonym do azeotropowego. Ten strumien jest zawracany tj. laczony z roztworem surowym.
Wywar z kolumny rektyfikacyjnej nie zawiera praktycznie etanolu i stanowi odpad.

Wedlug danych z przemystowej wytworni bioetanolu instalacja jest zasilana produktem
z gorzelni rolniczej (ok. 92% etanolu) zas kolumna rektyfikacyjna jest zasilana 70% etanolem
(stanowiacym frakcje uboga z rozdzielania adsorpcyjnego). Adsorpcj¢ prowadzi si¢ pod
cisnieniem 0,3 MPa.

Podstawowymi zaletami odwadniania etanolu metoda PSA sa:
o wysoki stopien odwodnienia etanolu,

niskie zapotrzebowanie energetyczne,

o

O

brak wptywu produktow ubocznych fermentacji (alkohol metylowy 1 oleje fuzlowe) na
wydajno$¢ procesu,

dtugi okres pracy adsorbentu,

(@]

o brak zanieczyszczenia Srodowiska.

W patencie [41] przedstawiono proces odwadniania etanolu metoda adsorpcji
zmiennoci$nieniowej. W procesie zastosowano dwie kolumny. Pozwala to na prowadzenie
procesu w sposéb ciagly; w jednej kolumnie osusza si¢ etanol, podczas gdy w drugiej
kolumnie adsorbent jest regenerowany. Kolumny sa wypetnione sitami molekularnymi typu
3A. Parowa mieszanina etanolu i wody, pochodzaca z kolumny destylacyjnej lub zbiornika
magazynowego ttoczona jest dmuchawa, ktéra zapewnia nadci$nienie pary na wlocie do
kolumny rzgdu 0,014-0,069 MPa. Mieszanina przeptywa nastgpnie przez ztoze adsorbentu,
gdzie zostaje usunigta woda, a osuszone pary sa odprowadzane z ukladu przez zawoér
dlawiacy, ktory zapewnia state ci$nienie w kolumnie. Czg$¢ osuszonych par (okoto 10-30%)
wykorzystuje si¢ do regeneracji (ptukania) kolumny, w ktoérej wczes$niej zostal osuszony
etanol. Przed wprowadzeniem osuszonego etanolu nastgpuje faza wydmuchu pozostatosci
gazu w kolumnie przez otwarcie odpowiedniego zaworu. Po przejsciu przez zloze, gaz
pluczacy przeptywa przez zawor i kryzg do skraplacza. Kryza ma za zadanie ograniczy¢
predkos¢ rozprezonego gazu pluczacego 1 nie dopusci¢ do powstawania niepozadanych
turbulencji w ztozu. Skroplony etanol i woda ze skraplacza przeptywaja do zbiornika, skad
przy pomocy pompy sa kierowane do kolumny destylacyjnej. Podczas adsorpcji temperatura
ztoza wzrasta, za$ podczas regeneracji — maleje. Roznica temperatur na ogot nie przekracza
22 K. Czas trwania cyklu wynosi 2—10 minut w zalezno$ci od zawarto$ci pary wodnej

W osuszanym etanolu, ilo$ci osuszanego etanolu i wysoko$ci zloza.

39



W instalacji do odwadniania alkoholu etylowego metoda PSA zaprojektowanej przez
West Technology and Trading Limited [16] otrzymuje si¢ etanol o czysto$ci co najmniej
99,7%. Szybkos¢ doptywu mieszaniny do odparowywacza jest kontrolowana automatycznie.
Ciepto jest dostarczane za pomoca pary wodnej o ci$nieniu 1,2 MPa i temperaturze 190°C.
Z odparowywacza mieszanina doprowadzana jest do przegrzewacza gdzie osiaga temperature
175°C po czym jest kierowana do jednej z dwoch kolumn adsorpcyjnych. Cykl adsorpcji
i desorpcji jest sterowany automatycznie. Przetaczanie ze stanu adsorpcji w stan desorpcji jest
dokonywane za pomoca programowanego sterownika logicznego 1 automatycznych zaworéw
z sitownikami powietrznymi. Odwodniony alkohol jest skraplany w ptaszczowo-rurowym
wymienniku ciepta.

Instalacje moga by¢ réznej wielkosci. Przy przerobie do 1500 dm®h stosuje si¢ dwie
kolumny adsorpcyjne, wigksze instalacje wymagaja czterech lub wigkszej liczby kolumn.
Zapotrzebowanie na nasycona par¢ wynosi 0,7 kg/kg alkoholu, a na wod¢ chtodzaca — 20
dm?/dm?® alkoholu. Zapotrzebowanie energetyczne instalacji wynosi okoto 100 kJ/dm?®

alkoholu. Zuzywa si¢ réwniez pewna ilo$¢ sprezonego powietrza do sterowania zaworami.
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Rys.3.10. Schemat przypltywu strumieni w procesie odwadniania etanolu metodq PSA

Etanol-pismo pochyle, woda-pismo proste
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Na rys.3.10 przedstawiono schemat przeptywu strumieni w instalacji do odwadniania
etanolu metoda adsorpcji zmiennoci$nieniowej [17]. Podano przyktadowe warto$ci natgzen
przyptywu przepltywajacych strumieni dla obydwu sktadnikéow tj. dla etanolu i wody. Na
schemacie nie umieszczono sekcji odparowywania ani wymiennikéw ciepta. Przyjeto, ze
kolumna adsorpcyjna 1 znajduje si¢ w stadium adsorpcji (produkcji), za§ kolumna 2 —
w stadium regeneracji. Instalacja jest zasilana strumieniem 1 ktory stanowi 90% (masowo)
wodny roztwor etanolu. Gtownym produktem jest odwodniony strumien 2, zawierajacy
99,9% masowego etanolu. Instalacje opuszcza rowniez strumien odpadowy 3, praktycznie
pozbawiony etanolu. Strumien 1 jest taczony ze strumieniem powrotnym z kolumny
rektyfikacyjnej 4 zawierajacym ok. 92% masowe etanolu. Potaczone strumienie wptywaja do
kolumny adsorpcyjnej 1 gdzie pod ci$nieniem adsorbuje si¢ prawie cala ilo§¢ doplywajacej
wody i niewielka ilo$¢ etanolu. Czg$¢ strumienia wylotowego z kolumny 1 (okoto 20%) jest,
po obnizeniu ci$nienia, doprowadzana do kolumny 2 jako czynnik ptuczacy, za§ gtdéwna czgsé
stanowi produkt 2 opuszczajacy instalacj¢. Podczas ptukania, z kolumny 2 usuwana jest woda
oraz niewielkie ilo$ci etanolu. Strumien wylotowy z kolumny 2 zawierajacy ok. 62%
masowych etanolu zasila kolumne¢ rektyfikacyjna. Produktami tej kolumny sa omawiane
wczesniej strumienie 3 1 4.

Proces adsorpcyjnego odwadniania jest charakteryzowany dwoma wskaznikami:
stopniem odzysku etanolu w sekcji adsorpcyjno-desorpcyjnej oraz czystoscia otrzymywanego
odwodnionego produktu. Stopien odzysku etanolu jest to stosunek iloéci etanolu w strumieniu
wylotowym (3313 kg/h) do ilosci etanolu zasilajacego adsorber (3991 kg/h). Zaréwno stopien
odzysku jak réwniez czystos¢ produktu tj. zawarto$¢ etanolu w strumieniu 2, zaleza od
parametréw ruchowych oraz konstrukcyjnych instalacji odwadniajacej takich jak: natgzenie
przeplywu, temperatura i sktad surowca, czasy trwania poszczegdlnych etapow cyklu,
ci$nienia podczas adsorpcji i regeneracji, ilo§¢ produktu uzywanego do regeneracji (ptukania)

ztoza, wymiary geometryczne kolumn, rodzaj adsorbentu i innych.

3.5.3. Badania procesu adsorpcyjnego odwadniania etanolu

Adsorpcyjne odwadnianie etanolu moze by¢ prowadzone w fazie cieklej lub gazowe;.
Przy adsorpcji w fazie ciektej adsorbent jest regenerowany termicznie. W pracy [43] opisano
laboratoryjny proces adsorpcyjnego odwadniania etanolu w fazie ciektej w kolumnie. Po
etapie adsorpcji, zloze zeolitu 3A regenerowano poprzez przedmuchiwanie suchym
powietrzem przeplywajacym w kierunku przeciwnym w stosunku do wczesdniej

przeptywajacego etanolu. W pracy [46] porownywano odwadnianie etanolu w fazie cieklej
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przy uzyciu klinoptylolitu (zeolit naturalny) oraz syntetycznego zeolitu typu 4A. Wyniki
badan i analiza rozdzialu azeotropu etanol-woda w fazie cieklej za pomoca zeolitow 3A
przedstawione zostaty w pracy Teo i Ruthvena [47].

Odwadnianie etanolu w fazie ciektej opisano réwniez w literaturze krajowej. Gabrus
[48] prowadzita badania w instalacji laboratoryjnej z zastosowaniem zeolitu 3A jako
adsorbentu. Do opracowania wynikéw wykorzystano model analityczny oparty na liniowej
rownowadze adsorpcyjnej. Natoniast w pracy Gabru§ i1 Szaniawskiej [49] opisano
adsorpcyjne odwadnianie etanolu w fazie cieklej przy czym badania prowadzono w kolumnie
o s$rednicy 0,05 m wypehionej zeolitami 3A do wysokosci 0,76 m. Predkos¢ pozorna
przeplywu cieczy przez ztoze wynosita 0,0003 m/s, temperatura 30°C, za$ zawartos¢ wody
W surowcu zmieniano w granicach 5,45-17,3 % masowych. W badaniach wyznaczano m.in.
dhugo$¢ strefy przenikania masy oraz czas przebicia zloza.

Znacznie czg$ciej adsorpcyjne odwadnianie etanolu prowadzi si¢ w fazie gazowe;.
W kilku pracach wykonywano badania przy uzyciu adsorbentow pochodzenia roslinnego.
W pracy [50] opisano wyniki eksperymentéw dotyczacych zastosowania ziaren kukurydzy
jako adsorbentu pochtaniajacego wode z parowych mieszanin z etanolem. Do termicznej
regeneracji ztoza uzywano powietrza lub azotu w temperaturze 80-120°C. Bioadsorbent na
bazie kukurydzy wykorzystywano tez w badaniach opisanych w pracach [51], [54] 1 [55].
Chang i1 wsp. [51] wyznaczali krzywe przebicia przy adsorpcji wody z jej gazowych
mieszanin z etanolem przy uzyciu maczki kukurydzianej jako adsorbentu. Ziarna miaty
srednicg ponizej 0,45 mm. Stosowano kolumng o $rednicy 25 mm i wysokosci 0,9 m. Do
analizy wynikow wykorzystano przyblizone rozwiazanie analityczne podane przez
Klinkenberga [52, 53] dotyczace liniowej réwnowagi adsorpcyjnej. Na podstawie
dopasowania krzywej przebicia do tego rozwiazania wyznaczono wspOlczynnik
wewngtrznego przenoszenia masy w ziarnach oparty na réwnaniu kinetycznym z liniowa sila
napedowa (LDF). W innej publikacji Changa i wsp. [54] badano réwnowage adsorpcyjna
wody 1 etanolu na maczce kukurydzianej. Badania prowadzono w zakresie temperatur 82-
100°C dla réznych zawartosci wilgoci w parowych mieszaninach etanol-woda.
Wykorzystywano rozne modele réwnowagi adsorpcyjnej w tym potencjalowa teorig
Polanyi’ego 1 teorig BET.

Al-Asheh, Banat i Al-Lagtah [55] badali rownowagge adsorpcyjna przy usuwaniu wody
z parowych mieszanin z etanolem. Stosowane rozmaite adsorbenty zardwno syntetyczne jak
I naturalne: zeolity 3A, 4A i 5A oraz pestki palm, kolby kukurydzy i inne. Stwierdzono, ze

najlepsze rezultaty charakteryzowane poprzez krzywe przebicia daja: sposréd adsorbentow
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syntetycznych zeolity 3A, a sposrod adsorbentow biologicznych pestki palm. Badania
prowadzono w adsorberze o $rednicy 14,6 mm i wysoko$ci 250 mm.

Praca autorow brazylijskich [56] dotyczy rozdzielania mieszaniny etanol-woda metoda
adsorpcji zmiennocisnieniowej. Na podstawie wynikow eksperymentalnych opracowano
empiryczny model procesu i dokonano jego optymalizacji. Rozwiazanie sprowadzato si¢ do
rownoczesnej optymalizacji kilku zmiennych sterujacych, ktére zalezaty od wielu zmiennych
niezaleznych lub od ograniczen fizykochemicznych.

W pracy [57] opisano proces odwadniania etanolu metoda PSA w jednokolumnowe;j
instalacji laboratoryjnej. Badacze odwadniali roztwor zawierajacy 93,5% masowych etanolu.
Cis$nienie mieszaniny zasilajacej zmieniano w zakresie 0,2 do 0,5 MPa, a temperaturg procesu
— w zakresie 120-150°C. Otrzymano 99,9% etanol przy cisnieniu 0,35 MPa. Model
matematyczny procesu opieral si¢ na analogii elektrycznej. Na podstawie przeprowadzonych
eksperymentéw stwierdzono, ze temperatura procesu w niewielkim stopniu wplywa na
stopien odzysku etanolu.

Celem autoréow pracy [58] bylo poréwnanie procesu odwadniania etanolu na zeolicie
3A (adsorbent syntetyczny) oraz klinoptylolicie (adsorbent naturalny). Surowcem byta
mieszanina etanol-woda o sktadzie bliskim azeotropowemu. Proces prowadzono dla dwoch
przypadkoéw; w pierwszym proces byt prowadzony w warunkach adiabatycznych, w drugim —
w warunkach izotermicznych. W wyniku przeprowadzonych eksperymentéw uzyskano
masowe 1 temperaturowe krzywe przebicia. Badania prowadzono w kolumnie o $rednicy
28 mm. Ztoze klinoptylolitu bylo przebijane znacznie wczesniej niz ztoze adsorbentu
zeolitowego co wynikato z mniejszej pojemnosci adsorpcyjnej klinoptylolitu.

Modelowanie procesu adsorpcyjnego odwadniania etanolu oraz badania w skali
laboratoryjnej przedstawiono w pracach [59-63]. W pracy [59] przeanalizowano adsorpcje
pary wodnej z mieszaniny etanol-woda na zeolitach 3A. Opracowano model matematyczny
cyklu adsorpcyjno-desorpcyjnego, przeprowadzono symulacje cyfrowa procesu oraz
dokonano weryfikacji modelu poprzez porownanie wynikoéw do$wiadczalnych i modelowych.
W innych pracach [60, 61] przedstawiono analize cykli adsorpcyjno-desorpcyjnych przy
odwadniania etanolu. Wyniki obliczen otrzymane na podstawie opracowanego modelu
porownano z wynikami pomiardw przeprowadzonych w instalacji laboratoryjnej. Badano
proces adsorpcyjno-desorpcyjny sktadajacy si¢ z trzech etapow: adsorpcji, desorpcji
prozniowej oraz plukania. Przedstawiono réwniez modelowe profile stgzen, ci$nien
I predkosci przeptywu gazu w zaleznosci od czasu trwania poszczegélnych etapow cykli
adsorpcyjno-desorpcyjnych. W pracach [62, 63] rozwazono wplyw straty ci$nienia fazy

gazowe] w etapie prozniowego plukania ztoza, na przebieg procesu. Opracowano dwa modele
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matematyczne procesu. W modelu Scistym uwzgledniono oprécz bilansow masowych
rowniez bilans pedu, natomiast w modelu uproszczonym przyjeto, ze proces jest izobaryczny.
Przeprowadzono eksperymenty laboratoryjne, w ktorych rozdzielano parowa mieszaning
woda-etanol na adsorbencie zeolitowym. Regeneracj¢ adsorbentu prowadzono pod
obnizonym cisnieniem przez ptukanie zloza odwodnionym etanolem. Poréwnano wyniki
eksperymentalne z wynikami otrzymanymi przez rozwigzanie rownan modelowych
I stwierdzono zgodno$¢ wynikow eksperymentu tylko z modelem $cistym.

Zielinski [16, 64] przeprowadzil analiz¢ teoretyczno-do$wiadczalng procesu
odwadniania etanolu w warunkach izotermicznych. Wykazat, ze przy prowadzeniu procesu
w skali laboratoryjnej dyspersja w fazie gazowej nie ma wplywu na przebieg procesu
adsorpcyjno-desorpcyjnego. Ponadto wyznaczyt efektywny wspotczynnik dyfuzji wody
w ziarnach zeolitu 3A i na podstawie znalezionej warto$ci analizowano przebieg krzywych
przebicia w kolumnie adsorpcyjnej.

Lalik i wsp. [65] badali adsorpcje wody i etanolu na zeolitach 3A 1 5A przy uzyciu
mikrokalorymetru przeptywowego. Obydwa adsorbenty wykazywaty podobne wlasciwosci w
zakresie adsorpcji wody; roéznice ujawnily si¢ w zakresie adsorpcji etanolu, ktory byt tylko
nieznacznie pochlaniany przez zeolit 3A, w przeciwienstwie do zeolitu 5A. Roéznice
wytlumaczono istnieniem efektu sterycznego. Wyznaczono ciepta adsorpcji wody na
zeolitach 3A przy réznych zawarto$ciach wody w ziarnach zeolitu.

Mirek [66] poréwnal wlasciwosci sorpcyjne zeolitow 3A, 4A i SA oraz klinoptylolitu
W procesie adsorpcyjnego odwadniania etanolu w nieruchomym ztozu adsorbentu w fazie
gazowej. Badano selektywnos¢ adsorpcji uktadu woda-etanol, przeprowadzono pomiary
kinetyki adsorpcji oraz wyznaczono wartosci ciepta adsorpcji. Ponadto okreslono wptyw
temperatury i nat¢zenia przeplywu surowca na stopien odwodnienia produktu.

Sowerby i Crittenden [67] badali odwadnianie etanolu w kolumnie adsorpcyjnej.
Stosowali zeolity 3A, 4A, 5A 1 10A. Stwierdzono, ze zeolity SA 1 10A sa nieodpowiednie do
tego celu ze wzgledu na reaktywnos$¢ etanolu 1 powstawanie niepozadanych produktow
reakcji chemicznych. Z pozostatych typow zeolitow autorzy preferuja zeolity 4A ze wzgledu
na wigksza (w poréwnaniu z zeolitami 3A) pojemnos$¢ adsorpcyjna, krotsza strefg przenikania
masy oraz wigksza szybkos$¢ desorpcii.

Simo, Brown i Hlavacek [68] opracowali model odwadniania etanolu metoda adsorpcji
zmiennoci$nieniowej. Modelowany cykl sktadat si¢ z pigciu etapoéw w tym rowniez z etapow
zmiennoci$nieniowych. Rozwazono model nieizotermiczny z przeptywem dyspersyjnym,
zmienng predkoScia przeptywu oraz z uwzglednieniem rdéwnania bilansu pedu. Kinetyke

adsorpcji opisano rownaniem z liniowa sila napedowa (LDF), zas rownowage adsorpcyjna
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opisano termicznym réwnaniem Langmuira. Dla etapéw sprezania 1 wydmuchu do opisu
czasowych zmian ci$nienia wykorzystano réwnania zaworu. Rownania modelu rozwiazano
metoda linii. Model wykorzystano do symulacji procesu dla warunkéw stosowanych w
instalacjach przemystowych. Badania numeryczne wykazaty istnienie goracych stref (hot
spot) w ztozu na poczatku procesu. Te gorace strefy zanikaly podczas przesuwania si¢ ku
wylotowi ze ztoza. Cykliczny stan ustalony zostat osiagnig¢ty po okoto 350 cyklach i we
wszystkich badanych przypadkach osiagano pojedynczy stan ustalony. Wartosci liczbowe
frontu temperaturowego byly uzywane do monitorowania frontu stezeniowego poniewaz
obydwie fale byty przenoszone wspoélnie. Dane z instalacji przemystowych byly uzywane do
weryfikacji wynikow symulacji 1 sprawdzenia poprawnos$ci modelu. Badano wplyw
temperatury strumienia zasilajacego, czasu trwania etapu plukania, zawartosci wody
W strumieniu zasilajacym, i stosunku ci$nien na proces odwadniania. Stwierdzono, ze wzrost
temperatury surowca moze polepszy¢ jako$¢ produktu. RoOwniez czas trwania etapu ptukania
korzystnie wptywa na czysto$¢ otrzymywanego produktu przez co mozna stosowaé ztoze
0 mniejszej wysokosci. Dalsza intensyfikacj¢ procesu mozna dokonaé poprzez zwigkszenie
stosunku ci$nien tj. przez zwigkszenie ci$nienia zasilania lub zmniejszenie ci$nienia podczas
regeneracji. Stwierdzono réwniez, ze mozliwe jest stosowanie wigkszej zawartosci wody
w surowcu bez szkody dla jakosci produktu przez odpowiednie nastawienie parametrow
procesu zgodne z wyzej sugerowanymi zaleceniami.

Pruksathorn i1 Vitidsand [69] przedstawili wyniki badan rozdzielania mieszaniny etanol-
woda metoda PSA. Pierwsza czgs¢ badan dotyczyla pomiaréw przeprowadzonych pod
ci$nieniem atmosferycznym w adsorberze ze ztozem stacjonarnym o S$rednicy 1,59 cm
I miala na celu ustalenie optymalnych warunkéw prowadzenia adsorpcji. Wykazano, ze
zwigkszenie poczatkowej temperatury ztoza redukuje pojemno$¢ zeolitu dla wody, a czas
przebicia maleje gdy natgzenie przeptywu wzrasta. Ponadto im mniejsza zawarto$¢ wody
W surowcu, tym wczesniej zloze staje si¢ nasycone. Druga cze$¢ badan prowadzono
w dwukolumnowej instalacji pilotowej. Srednice kolumn wynosity 20 cm. W wyniku badan
stwierdzono, ze przy zwigkszaniu natgzenia przeplywu surowca jakos¢ produktu
(wzbogacenie w etanol) nieznacznie si¢ zwigksza jednocze$nie powodujac znaczne
zwigkszenie stopnia odzysku i1 wydajnosci. Natomiast zwigkszenie ci$nienia prowadzi do
polepszenia wzbogacenia, ale spada stopien odzysku 1 wydajnos¢. Wykazano réwniez, ze dla
podobnych warunkéw prowadzenia adsorpcji i desorpcji krotsze cykle daja staty
wysokojakosciowy produkt, ale w niewielkiej ilosci.

Z przedstawionego przegladu literatury wynika, ze niewiele jest opracowan majacych

na celu konfrontacje wynikow otrzymanych przez rozwiazanie rownan modelu
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matematycznego procesu z wynikami eksperymentu. Brak jest rowniez kompleksowej analizy

wplywu poszczego6lnych parametrow procesu na jego przebieg.
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4. MODEL MATEMATYCZNY PROCESU

4.1. Modelowanie matematyczne

Celem tworzenia wszelkich modeli jest dazenie do zrozumienia otaczajacej nas
rzeczywisto$ci. Model jest pojeciem bardzo ogdlnym, uzywanym czg¢sto W roznych
dziedzinach, ale w sposob nie catkiem jednoznaczny. Na ogdt przyjmuje sig, ze model
oznacza reprezentacj¢ badanego obiektu w postaci innej niz ta, w ktérej wystepuje on
W rzeczywistosci. W nauce model jest rozumiany zazwyczaj jako umySlnie i celowo
uproszczona reprezentacja rzeczywistosci. Stanowi on pewien substrat rzeczywistosci
I yymuje tylko jej czg$¢. Jest pozbawiony wielu szczegotdw 1 cech nieistotnych z punktu
widzenia celow modelowania [70].

W technice stosowane sa roznego rodzaju modele. Najczgéciej sa to modele
geometryczne, fizyczne 1 matematyczne [71]. Modelem geometrycznym nazywa si¢
przedmiot wykonany w zmniejszonej lub zwigkszonej skali, spelniajacy odpowiednie
kryterium podobienstwa i odwzorowujacy zachowanie si¢ oryginalnego urzadzenia
w warunkach naturalnych. Modelem fizycznym nazywa si¢ uktad (elektryczny, elektroniczny,
hydrauliczny, pneumatyczny), ktory dzigki formalnemu podobienstwu rownan opisujacych
proces w modelu i proces rzeczywisty, odwzorowuje ten ostatni. Modelem matematycznym
nazywa si¢ zbidr zalezno$ci matematycznych opisujacych proces z okreslona doktadnoscia.
Model matematyczny charakteryzuje si¢ najwyzszym stopniem abstrakcji 1 umozliwia
operowanie symbolami oraz wyciaganie wnioskow jakosciowych.

Model matematyczny to skonczony zbidér symboli i relacji matematycznych oraz
Scistych zasad operowania nimi, przy czym zawarte w modelu symbole i relacje maja
interpretacj¢ odnoszaca si¢ do konkretnych elementow modelowanego wycinka
rzeczywistosci. Modelowanie matematyczne to uzycie jezyka matematyki do opisania
zachowania jakiego$ uktadu (na przyktad uktadu automatyki, biologicznego, ekonomicznego,
elektrycznego, mechanicznego, termodynamicznego, chemicznego). Zbior symboli i relacji
matematycznych - to twor abstrakcyjny; czynnikiem przeksztalcajacym go w model
matematyczny jest fizyczna interpretacja.

Model jest narzedziem pozwalajacym przewidywac co stanie si¢ z badanym uktadem
w warunkach innych, niz aktualnie istniejace. Nie majac modelu, nalezaloby wykonywac
eksperymenty na obiekcie rzeczywistym, co na ogét nie jest mozliwe lub bardzo

czasochtonne. Wynika stad, ze podstawowe znaczenie maja modele, za pomoca ktorych

47



badamy zachowanie si¢ uktadow jeszcze nieistniejacych lub uktadow, ktére maja dziatac
W przysztosci w réznorodnych, zmieniajacych si¢ warunkach.

Modele matematyczne uktadow, musza przede wszystkim spetnia¢ nastgpujace
wymagania:

e By¢ zgodne z modelowanym uktadem w zakresie interesujacych nas zaleznosci,
e By¢ latwe w uzytkowaniu.

Wymagania te sa wzajemnie sprzeczne. Zbytnie uproszczenie modelu moze daé
znieksztalcony poglad na rzeczywisto$¢ i prowadzi¢ do falszywych wnioskow. Model zbyt
skomplikowany, niespetniajacy drugiego wymagania, moze okazac¢ si¢ bezuzyteczny. Wybor
modelu jest wigc wynikiem kompromisu, zaleznego od przeznaczenia modelu i $rodkow,
ktorymi dysponujemy. Za komplikacj¢ modelu matematycznego ptlaci si¢ na ogot
uproszczeniami w dokladno$ci obliczen, gdyz w przeciwnym przypadku koszty
I czasochtonno$¢ obliczen moga by¢ nadmierne. Niestety w praktyce trudno jest przewidziec,
w jakim stopniu uproszczenia poczynione w modelu lub przy symulacji, wptywaja na
doktadno$¢ wynikow.

Z reguly, wiedza teoretyczna o ukladzie nie wystarcza do nadania modelowi postaci,
umozliwiajacej dokonywanie konkretnych obliczen. Najczgsciej nie sa znane wartoSci
liczbowe niektorych wspdlczynnikdw - parametréw modelu. Te warto$ci nalezy wyznaczy¢
droga dos$wiadczalna.

Problemy modelowania matematycznego czgsto klasyfikuje si¢ jako "czarne skrzynki"
(ang. black-box) lub "biate skrzynki™ (ang. white-box), w zaleznosci od ilosci informacji
0 uktadzie posiadanych przed modelowaniem. Model "czarnej skrzynki" przedstawia uktad,
0 ktérym nie mamy absolutnie Zadnej informacji, podczas gdy model "biatej skrzynki"
przedstawia uklad, o ktorego dziataniu mamy pelna wiedzg. W rzeczywistosci wszystkie
uktady plasuja si¢ pomigdzy tymi dwoma idealnymi modelami.

Zazwyczaj preferowane jest wykorzystanie mozliwie duzej ilo$ci wiedzy a priori, jak
to tylko mozliwe, aby uzyskany model byt doktadniejszy. Modele "biatej skrzynki" sa
uwazane za prostsze, gdyz jesli tylko wiedzy a priori uzyto poprawnie, to model bgdzie
zachowywal si¢ zgodnie z rzeczywistym uktadem.

W modelach "czarnej skrzynki" nalezy wyznaczy¢ zaréwno posta¢ funkcji wiazace]
wielkosci w uktadzie, jak 1 wartosci liczbowych parametréw tych funkcji. Nie majac wiedzy
a priori probujemy uzy¢ funkcji mozliwie ogdlnych, by obja¢ nimi wszystkie rézne modele.
Czgsto uzywanym sposobem na uzyskanie modelu "czarnej skrzynki" jest uzycie sieci

neuronowych, ktére nie zaktadaja niczego o nadchodzacych do nich danych.
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Réwnania modelu moga by¢ rozwiazywane analitycznie badz numerycznie.
W pierwszym przypadku rozwiazanie ma posta¢ jawna. Przez rozwiazanie numeryczne
rozumiemy przypadek, gdy nie istnieje praktycznie dogodna mozliwos¢ znalezienia
rozwiazania na drodze analitycznej w postaci jawnej co oznacza, ze warto$ci zmiennych
zaleznych moga by¢ okreslone tylko za pomoca odpowiedniego algorytmu, czyli procedury
numerycznej. Algorytm rozwigzywania jest najczeSciej realizowany przez program
komputerowy. Analityczne rozwiazanie bilansowych réwnan rézniczkowych modelu jest
mozliwe tylko w niektorych prostych przypadkach, ograniczajacych si¢ z reguty do dwoch
zmiennych niezaleznych. Nalezy jednak zaznaczy¢, ze wigkszo$¢ zagadnien technicznych
mozna opisa¢ za pomoca modeli dwuwymiarowych. Zmiennymi niezaleznymi sa wowczas
dwie zmienne przestrzenne lub jedna zmienna przestrzenna i czas.

Tworzenie struktury i1 identyfikacja parametrow modelu dotyczy relacji pomigdzy
uktadem rzeczywistym, a jego modelem matematycznym. Natomiast symulacja komputerowa
dotyczy relacji migdzy modelem, a komputerem. W ogdélnym ujgciu celem symulacji
komputerowej jest uzyskanie informacji, za posrednictwem komputera, 0 przewidywanym

zachowaniu si¢ symulowanego uktadu.

Uktad dane R Komputer
rzeczywisty doéwiadczalne
modelowanie _
matematyczne symulacja
Model
matematyczny

Rys. 4.1. Schemat symulacji komputerowej

Prowadzenie badan symulacyjnych z uzyciem komputera wymaga przyjgcia pewnej
metodyki postgpowania. Schematyczne ujecie tej metodyki przedstawiono rys.4.1.

W inzynierii chemicznej zasadnicza czgs¢ modelu matematycznego stanowia

rébwnania bilansowe. Formulowanie tych réwnan polega na bilansowaniu wybranych

wielkosci fizycznych, podlegajacych prawom zachowania. W uktadach, w ktorych mamy do
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czynienia z wielko$ciami materialnymi bilansowane sa wielkosci, ktore podlegaja prawom
zachowania masy, energii i pgdu. Elementem, w ktérym dokonuje si¢ bilansowania
najczesdciej jest warstewka o elementarnej grubos$ci np. 4z, wyodrgbniona mys$lowo
W badanym obszarze sktadajacym si¢ z podobnych do siebie warstewek w ksztalcie plyty,
cylindra, pier§cienia, powtoki kulistej lub innym. Do ksztattu dobiera si¢ najdogodniejszy
uktad wspotrzednych. W kierunku grubosci warstewki np. 4z transportowana jest wielko$¢

ekstensywna. W pozostalych kierunkach parametr ma wartos¢ stala usredniona.

4.2. Rownowaga adsorpcyjna

Przy projektowaniu i modelowaniu proceséw adsorpcyjnych podstawowe znaczenie
maja zaleznosci rownowagowe. Rownanie rownowagi adsorpcyjnej pozwala na okreslenie
granicznej zawarto$ci  substancji adsorbowanej (pojemno$ci adsorpcyjnej adsorbentu).
W zaleznosci od tej wielko$ci ocenia si¢ mozliwosci praktycznej realizacji procesu. Ogolna

postac zaleznosci rownowagowej jest nastgpujaca:

W=1@T (4.1)

gdzie W jest rownowagowa zawartoscia sktadnika w fazie stalej (objgtoscia substancji
zaadsorbowane] w stanie cieklym przypadajaca na jednostk¢ masy adsorbentu), p —
cisnieniem czastkowym sktadnika w mieszaninie gazowej, za§ T — temperatura. Izotermy
adsorpcji sa szczegdlna postacia powyzszej funkcji, odpowiadajaca T = const.

Rownowagg adsorpcyjna mozna opisa¢ r6znymi zalezno$ciami. Jedna z mozliwosci jest
zastosowanie potencjatowej teorii adsorpcji [72]. Teoria ta wykorzystuje pojecie molowego
potencjatu adsorpcyjnego A, réwnego pracy wykonanej przez sity adsorpcyjne podczas

przejscia czasteczek substancji adsorbowanej z fazy gazowej do miejsca zaadsorbowania:

A=RTIn T2t

p

Zgodnie z powyzsza definicja potencjat adsorpcyjny odpowiada pracy sprezania 1 mola

(4.2)

substancji od ci$nienia rownowagowego p do cis$nienia pary nasyconej tego sktadnika Psy
w temperaturze T. Wedlug teorii potencjalowej istnieje zalezno$¢ pomigdzy zawartoscia

sktadnika adsorbowanego w ziarnie adsorbentu, a potencjatem adsorpcyjnym:

W=f@ (4.3)
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przy czym

w = dn
P

W powyzszej zalezno$ci Qn jest masa substancji adsorbowanej przypadajaca na jednostke

(4.4)

masy adsorbentu, a p; gestoscia tej substancji w stanie cieklym. Teoria potencjalowa nie
formutuje postaci zaleznosci (4.3); moze ona mie¢ rozny charakter.

Do opracowania rownania rOwnowagi adsorpcji pary wodnej na zeolitach wykorzystano
dane przedstawione w pracy [73]. Dane dotycza zeolitu 3A najczgséciej stosowanego przy
odwadnianiu etanolu. Dane przedstawiono na rys. 4.2 z zaznaczeniem punktow, ktore uzyto

do obliczen numerycznych.

0.25 ‘ ‘

T v T=298K

] + T=313K »
0.2 - * T=333K

T ® T=353K

] A T=373K

7
//j /
g

0 T TTTTm LILBLILILLLL T TTTTTT T TTTT T TTTTm LILBLILILLLL T TTTTTT

1E-002 1E-001 1E+000 1E+001 1E+002 1E+003 1E+004 1E+005

R

0.05

zawarto$¢ wody w ziarnach g¢,, [kg/kg]

ci$nienie czastkowe pary wodnej p [Pa]
Rys.4.2. Dane rownowagowe adsorpcji pary wodnej na zeolitach 34 [73]
Do obliczen opartych na potencjalowe;j teorii adsorpcji nalezy dysponowaé warto$ciami

preznosci nasyconej pary wodnej oraz gestosciami wody w rdéznych temperaturach. Wartosci

te przedstawiono w tablicy 4.1.
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Tabela 4.1. Preznos¢ pary nasyconej i gestos¢ wody

T K] 298 298 298 298 298
Pzt [Pa] 3166 3166 3166 3166 3166
o kg/m? | 997.1 9971 997.1 997.1 9971
0.00025
1 v T=208K
i .. + T=313K
0.00020 — réwnanie (8) *
] [ ]
] A
0.00015 ]
W [m®kg] ]
0.00010 —
0.00005 ]
0.00000 — . | . | . —=
0 10000 20000 30000 40000
A [J/mol]

Rys .4.3. Zaleznos¢ pomiedzy zawartosciq wody w ziarnach W a potencjatem adsorpcyjnym A

Na rys. 4.3 przedstawiono zalezno$¢ pomigdzy wielkosciami W i A, wyznaczong na
podstawie danych z rys. 4.2. Poszczegdlne punkty dotycza roznych temperatur
(wyszczegdlnionych w legendzie rysunku). Jak wida¢, wszystkie punkty uktadaja si¢ zgodnie
na jednej linii co sugeruje, ze rownowage analizowanego ukladu daje si¢ dobrze opisac
potencjatowa teorig adsorpcji.

Problem stanowi znalezienie postaci rownania opisujacego zalezno$¢ pomigdzy

wielkosciami W i A. Czgsto uzywa si¢ do tego celu rownania Dubinina-Raduszkiewicza
(D-R):

A 2
W =W, exp —(Ej (45)
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Dopasowujac parametry tego rownania do wartosci przedstawionych na wykresie otrzymano:
Wo = 2,22.10° mkg, E = 17220 J/mol [17]. Krzywa wynikajaca z réwnania D-R
przedstawiono na rys. 4.3 jako lini¢ przerywana.

Inng mozliwos$cia opisu rownowagi jest zastosowanie rownania Dubinina-Astachowa

0 postaci ogdlne;:

A n
W =W, exp —(Ej (4.6)

gdzie wyktadnik n jest liczba catkowita z przedzialu od 3 do 6. Do [72] podaje modyfikacje
rownania Dubinina-Astachowa polegajaca na zastosowaniu rownania skladajacego sig

Z dwoch czlondéw:

AY AY
W =W_ exp| —| — +W __exp| —| —
01 p El 02 p E2 (47)
0.25
0.2 — ‘
_ "“
= 0.15 — ‘
=
> i
'—1"5 25°C
T 0.1 40°C
| 60°C
80°C
0.05 —
100°C
0 | A B B E—
0 4000 8000 12000 16000 20000
p [Pa]

Rys.4.4. Rownowaga adsorpcji wody na zeolitach 34

Proby zastosowania rownan (4.6) 1 (4.7) nie daly zadawalajacych rezultatow. Dobra zgodnos¢

otrzymano dopiero przy zastosowaniu réwnania skladajacego si¢ z trzech cztonow i n = 4.
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Wyznaczono parametry rownania Woi, Wo2, Wos, E1, E2 | E3 najlepiej dopasowujace wartoSci
obliczeniowe do eksperymentalnych. Tak wigc, rownowage adsorpcyjna pary wodnej na

zeolitach 3A w zakresie temperatur od 298 K do 373 K dobrze opisuje nastgpujaca zaleznosc:

A 4 4
W =0,043-10° -exp| —| ——— | [+0,147-107° -exp| —| ———
® ( ) ® (15900)

29800

4.8
0,024-10% - exp| - 2 4 2
4100

Tej zaleznosci odpowiada na rys. 4.3 linia ciagta.

Po uwzglednieniu definicji molowego potencjalu adsorpcyjnego oraz przyjeciu

przecigtnej wartosci gestosci wody (cieklej) rownanie rdwnowagi ma postac:

O = iqmi exp{C.(T In %) } (4.9)

przy czym:
gm1 = 0,0423 kag/kg,
Qm2 = 0,1445 kg/kg,
gms = 0,0236 kg/kg,
C1=6,059-10"° K*,
C,=74,76-10"° K™,
C3=16,91.10% K™,

Na rys. 4.4 przedstawiono graficzna interpretacj¢ zaleznosci (4.9) w ukladzie
wspotrzednych: ci$nienie czastkowe pary wodnej p — zawartos¢ wody w ziarnach (.
Parametrem na wykresie jest temperatura, a wigc poszczegoélne linie sa izotermami adsorpcji.

Na podstawie roOwnania rownowagi adsorpcyjnej mozna wyznaczy¢ izosteryczne ciepto
adsorpcji. Izostery adsorpcji sa to linie rownowagi w uktadzie wspotrzednych ci$nienie
czastkowe skladnika — temperatura, dla ustalonej zawarto$ci adsorbowanego skladnika
w ziarnach Q. Izostery adsorpcji dla roznych wartosci qn przedstawiono na rys. 4.5.
W ukladzie wspotrzegdnych, w ktorym na osi odcigtych jest odwrotno$¢ temperatury
bezwzglednej (1/T), zas na osi rzednych logarytm z ci$nienia czastkowego, izostery adsorpcji

sa zblizone do linii prostych. Z réwnania Clausiusa - Clapeyrona wynika, ze:
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0.0024 0.0026  0.0028 0.003 0.0032 0.0034

1T K]

Rys. 4.5. lzostery adsorpcji wody na zeolitach 3A

ddnp_

Qi =-R LD (4.10)

T¢ zalezno$¢ wykorzystano do wyznaczenia izosterycznego ciepta adsorpcji (rys.4.6). Jak
wida¢, ciepto adsorpcji zalezy w znacznym stopniu od zawarto$§ci wody w ziarnach oraz

W znacznie mniejszym stopniu od temperatury.
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Rys. 4.6. Izosteryczne cieplo adsorpcji wody na zeolitach 34

4.3. Rownania bilansu pedu, ciepla i masy

Przedstawione ponizej rownania bilansowe oparto na nastgpujacych zatozeniach:

Mieszanina sklada si¢ ze sktadnika inertnego (etanol) oraz adsorpcyjnie
czynnego (woda),

Mieszanina gazowa podlega prawom gazéw doskonatych,

Przeptyw fazy gazowej jest tlokowy.

Wiasciwosci fizyczne fazy gazowej i stalej sa niezalezne od temperatury.
Temperatura fazy gazowej i temperatura ziaren sa w danym przekroju ztoza

identyczne.

W rozwazanym procesie biora udziat dwa sktadniki (woda i etanol w fazie parowej).

Adsorpcji ulega woda przy czym jej zawarto$¢ w surowcu jest do$¢ znaczna, a wiec predkosé

fazy gazowej przy przeptywie przez ztoze adsorbentu jest zmienna. Ponadto ilosci

wydzielonego ciepta sa na ogdt duze co wywoluje efekty termiczne wplywajace istotnie na

rownowage adsorpcyjna. W cyklach adsorpcyjno-desorpcyjnych opartych na zmianie
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ci$nienia nalezy tez uwzgledni¢ straty cisnienia przy przeptywie fazy gazowej bowiem
W etapach niskoci$nieniowych straty ci$nienia stanowig istotna cz¢$¢ cisnienia ogodlnego.

Tak wigc rozwazono nastgpujace rownania bilansowe:

o Ogolny bilans masowy uwzgledniajacy zmiany predkosci przeptywu fazy gazowe;.
o Bilans masowy sktadnika ulegajacego adsorpcji (woda).

. Bilans cieplny uwzgledniajacy efekty cieplne proceséw adsorpcji/desorpcji.

. Bilans pedu uwzgledniajacy straty ci$nienia w uktadzie.

We wszystkich réwnaniach bilansowych rozwaza si¢ element zltoza o polu przekroju
poprzecznego S i wysokosci Az (rys.4.7). lloczyn S-Az oznacza objetos¢ elementu ztoza. Na te¢

objeto$¢ sktadaja si¢: objetos¢ fazy gazowej S-Az-¢ oraz objeto$¢ fazy statej S-Az-(1-¢).

O Or\o O 7
OO0 ~yY00
@)

7z+\7 Q

Rys.4.7. Obszar bilansowania kolumny adsorpcyjnej

OO0

QO

4.3.1. Ogolny bilans masowy

Bilans dotyczy fazy gazowej traktowanej jako cato§¢ (etanol i para wodna).

Poszczegblne pozycje bilansu maja wymiar molowego natgzenia przeptywu [mol/s].

[dopbyw mieszaniny] — [odptyw mieszaniny]

= [akumulacja mieszaniny] (4.11)
Stad wynika, ze
N N d q 2
(;Omol ¥ (pmol T a ProlS - 4z + Mm Py ‘_S/S Az (4.12)
w

Molowe natgzenie przeplywu jest iloczynem objgtosciowego natgzenia przeptywu i ggstosci

molowej. Stad wynikaja sktadniki lewej strony rownania. Po prawej stronie wystgpuje
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akumulacja (molowa) jako suma akumulacji w fazie gazowej (pierwszy skladnik w nawiasie
klamrowym) 1 statej (drugi sktadnik). Drugi czton w wyrazie akumulacyjnym dotyczy
wylacznie wody poniewaz etanol nie ulega adsorpcji.

Bilans przeksztatcono wprowadzajac zalezno$¢ na gesto$¢ molowa (,omel = P/(RTy)) oraz
na predko$é pozorna U = V /S. Rézniczkowa forme uzyskuje sie poprzez przejécie do granicy

Az—0

h (—¢<R 55
10¢P° P py¢-2R g,

T, oz T, ot M, o

=0 (4.13)

4.3.2. Bilans masowy sktadnika ulegajqcego adsorpcji

Bilans dotyczy substancji adsorbowanej (wody). Poszczegélne pozycje bilansu maja

wymiar molowego natgzenia przeptywu sktadnika [mol sktadnika/s].
[doptyw sktadnika] — [odpbyw skiadnika] = [akumulacja sktadnika] —

[wytwarzanie sktadnika] (4.14)

Molowe natgzenie przeptywu sktadnika mieszaniny jest iloczynem objgto§ciowego natgzenia
przeplywu gazu, ggstoSci molowej gazu oraz udzialu molowego skladnika. Stad wynikaja
cztony lewej strony rownania. Po prawej stronie wystepuje akumulacja (molowa) jako suma
akumulacji w fazie gazowej (pierwszy skladnik w nawiasie klamrowym) 1 statej (drugi
sktadnik). Drugi czlon w wyrazie akumulacyjnym jest taki sam jak w bilansie og6lnym.
Pozycja ,,wytwarzanie” jest zerowa poniewaz w ukladzie nie zachodza reakcje chemiczne.

~

\
meolymol z meolymol Az

d q.
— &8S-Az+-—7T
dt pmolymol M

(4.15)

pp(—gs-Az}—O

w

Bilans przeksztalcono wprowadzajac zaleznos$¢ na ggstos¢ molowa oraz na predko$¢ pozorna.

Po przejsciu do granicy Az—0 otrzymuje sig:

ia‘jpymol:+iapymol:+ pp(—g:R.aqm
T, oz T, ot M, ot

=0 (4.16)

Ostatecznie wykonano przeksztatcenia wykorzystujac zalezno$¢ na pochodna iloczynu oraz

roéwnanie bilansu ogo6lnego:
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Egymol +£aymol ’Op" 8

" mo
T, oz T, ot M Yol -

il (4.17)

w

4.3.3. Bilans ciepta
Poszczegdlne pozycje bilansu maja wymiar nat¢zenia przeptywu ciepta [J/s = W].

[dopbyw ciepla] — [odphyw ciepla] = [akumulacja ciepta] —

[wytwarzanie ciepta] (4.18)

Natezenie przeptywu ciepla niesionego przez mieszaning ptynna jest iloczynem
objetosciowego natezenia przeptywu, gestosci molowej, ciepta molowego oraz roznicy
pomigdzy temperatura strumienia i temperatura odniesienia (dowolnie wybrana, ale taka sama
dla strumienia wchodzacego i wychodzacego z ukladu). Drugi sktadnik w pozycji odptyw
ciepla wynika ze strat cieplnych przez $ciang i ma posta¢ rdwnania przenikania ciepta.
lloczyn O-Az jest powierzchnia przenikania ciepta. Po prawej stronie wystgpuje akumulacja
ciepla jako suma akumulacji w fazie gazowej (pierwszy skladnik w nawiasie klamrowym)
| statej (drugi sktadnik). Ostatni czton prawej strony rownania dotyczy wytwarzania ciepta

adsorpcji.

. - - ~ 2
ipmolcmol €-T, S ipmolcmol C-T, v T Ky ¢ -T¢ O-4 5

N pp - Qg 4, S p (419
M

d
{molpmolg—l'cppp‘ ‘9§ Az - T

W

Uwzgledniono zalezno$¢: O = 7. i po przejsciu do granicy Az—0 otrzymano:

10pPC-T, 0] s 0€T c,p, €—eR aT

T, oz T, ot C ol ot
P €-2Q.R a1,  4kR €-T, Lo (4.20)
Cmol'\/I at d CmoI

Po przeksztalceniach:
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1 0qPT j{gp L CoPs (—sB} oT

TO oz TO CmoI ot
P € QR a0, | AR ¢ 1 g (4.21)
f _4
Cmoll\/lw ot chmoI

4.3.4. Bilans pedu

Ped jest iloczynem masy i predkosci zas przepltyw pedu (ilos¢ pedu w jednostce czasu)
jest sita dziatajaca w kierunku osiowym. Tak wigc poszczegdlne pozycje bilansu maja

wymiar nat¢zenia przeptywu pedu tj. sity [N].
[doptyw pedu] — [odptyw pedu] = [akumulacja pedu] (4.22)

Sita jest iloczynem ci$nienia P i powierzchni zorientowanej prostopadle do kierunku jej
dziatania. Ta powierzchnia jest iloczynem pola przekroju poprzecznego ztoza S i porowatosci
ztoza ¢ poniewaz ptyn wypehia tylko czg$¢ & catkowitego przekroju poprzecznego ztoza.
Drugi czton w pozycji odptyw pedu wynika ze strat ci$nienia wywotanych tarciem przy
przeptywie gazu przez ztoze ziarniste. Wyraz w nawiasie prawej strony roOwnania jest pgdem

zawartym w obj¢tosci ztoza S-4z.
~ ~ d ~
‘:)Sé',Z — PSE’ZJFAZ —ARSS}E‘I,O&SAZ/ (4.23)

Roéwnanie bilansu pedu przeksztalcono wykorzystujac zalezno$¢ na ggsto$¢ gazu

doskonatego (o= PM/(RTy)) oraz przechodzac do granicy Az—0

0P OB M aeuj:O

oz &z RT, at (4.24)

4.4. Rownania modelu matematycznego procesu

W niniejszej pracy przedstawiono 2 modele matematyczne procesu adsorpcji
zmiennoci$nieniowej. Pierwszy z nich dotyczy adsorpcji izotermicznej, drugi za$ -
nieizotermicznej.

Model adsorpcji izotermicznej wykorzystano przy analizie wynikow badan

przedstawionych w pracach [15] i1 [74]. Badania te, opisane w rozdziale 5.1, zostaty
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przeprowadzone w warunkach izotermicznych. W modelu tym uwzgledniono bilans pedu co
wynikato ze stosowania prozni podczas regeneracji zloza.

Przy symulacji cyfrowej procesu wykorzystywano natomiast model nieizotermiczny
poniewaz w tym przypadku gtowna uwage skierowano na efekty cieplne procesu.

W obydwu modelach réwnowage adsorpcyjna opisano rownaniem Dubinina-

Raduszkiewicza, a do opisu kinetyki procesu wykorzystano réwnanie LDF Glueckaufa [75].

4.4.1. Proces izotermiczny

ymo/ = ymoID 4 > ~

U= u L
P=pP,

N
\
4
o
]
o

adsorpcja
plukanie

zel z=L

ymorz ymo”
u=u
[ ] N 7

Rys. 4.8. Warunki brzegowe w cyklu adsorpcyjno-desorpcyjnym

Model procesu oparto na nastgpujacych zatozeniach:

e Opory przenoszenia masy w fazie gazowej sa pomijalnie male,

e Ziarna maja ksztatt kulisty,

e Temperatury obydwu faz sa niezmienne w czasie 1 w przestrzeni,

e Strat¢ ciSnienia gazu przy przeptywie przez zloze ziarniste mozna opisac
réwnaniem Erguna,

e Cykl sktada si¢ z dwoch etapow: adsorpcji prowadzonej pod ci$nieniem Py
I ptukania prowadzonego pod ci$nieniem Py,

e Podczas adsorpcji kolumna jest zasilana surowcem w przekroju z = 0, ci$nienie

w tym przekroju wynosi Py, (rys. 4.8)
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e Podczas ptukania kolumna jest zasilana czynnikiem ptuczacym w przekroju z =
L, za$ cisnienie w przekroju z = 0 wynosi P_ (P.<Py). (rys. 4.8)
o  Wiasciwosci fizyczne fazy gazowej i statej oraz parametry kinetyczne procesu

sa niezalezne od temperatury.

W réwnaniach modelu wystepuja nastepujace zaleznos$ci bilansowe:
e 0g6lny bilans masowy (zmienna U),
e bilans masowy sktadnika adsorpcyjnie czynnego (zmienna Ypop),
e bilans pgdu (zmienna P).

Ogolny bilans masowy wynika z rownania (4.13):

uoP ou soP p,€-eRT, 147,
St to ot =— =0 (4.25)
Paz oz P ot M P ot

w

Bilans masowy sktadnika ulegajacego adsorpcji (woda) jest nastgpujacy (zaleznos¢ (4.17)):

aymol aymol pp (_ EBTO 1 ‘aqm
u + + el — =0
pu € ot M P C Yoo ot (4.26)

w

Réwnanie bilansu pedu ma postac:

~

oP P M o€u
-+ =0 (4.27)

oz oz RT, ot

przy czym zgodnie z rownaniem Erguna:

AP, 0P, 150u€-£> 175€-£D
-t ———=U+ U (4.28)
L 0z doe d,e

Powyzsze rownania dotycza etapu adsorpcji. Dla etapu ptukania, ze wzgledu na kierunek
przeptywu przeciwny wzgledem wspotrzednej z, nalezy zmieni¢ znak w wyrazeniach
zawierajacych rézniczke 0z na przeciwny.

Rownowage adsorpcyjng opisano réwnaniem Dubinina-Raduszkiewicza:

2
. P,
On = Qs EXP| — b[T -In Py tl ] (4.29)
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Kinetyke przenoszenia masy w ziarnie opisano przyblizonym réwnaniem z liniowa sita

napgdowa Linear Driving Force (LDF):

oq .-

El e S (4.30)
przy czym

DS
€a - .Q? (4.31)
p

Dla ziaren kulistych © = 15.
Warunki poczatkowe przed rozpoczeciem procesu (cyklu adsorpcyjno-desorpcyjnego)

sa nastepujace:
0<z<L, t=0; J,=0, Y., =0 (4.32)

Warunki poczatkowe dla poszczegdlnych etapow sa okreslone poprzez koniec etapu
poprzedzajacego (z wyjatkiem adsorpcji w pierwszym cyklu dla ktorej obowiazuje warunek

(4.32). Dla adsorpcji warunki poczatkowe dla obydwu faz sg nastepujace:
_ N S _ mpurge g _ \sburge g~
O AARS L’ t= 01 qm - qm t} ymol - ymol t/ (4-33)
Warunki poczatkowe dla etapu ptukania maja postac:
. = ~ads g ads g
0 SZ= L1 t= Or qm - qm t) ymol - ymol — (4-34)

Warunki brzegowe dla etapu adsorpcji sa okreslone poprzez wartosci dotyczace

zasilania uktadu adsorpcyjno-desorpcyjnego (rys. 4.8):
z=0, t=>0; Yol = Yrolor U=U,, P =P, (4.35)
Warunki brzegowe dla etapu ptukania sa okreslone nastgpujaco (rys. 4.8):

z=0, t=0; P=P, (4.363)

L= L1 t> O! ymol - ymoll’ U= u1 (4'36b)

63



4.4.2. Proces nieizotermiczny

Model procesu nieizotermicznego oparto na nast¢pujacych zatozeniach:

Opory przenoszenia masy w fazie gazowej sa pomijalnie mate.

Ziarna maja ksztatt kulisty,

Straty ci$nienia gazu przy przeptywie przez ztoze adsorbentu sa pomijalnie mate.

Cykl sktada si¢ z dwoch etapoéw: adsorpcji prowadzonej pod cisnieniem Py i1 ptukania
prowadzonego pod ci$nieniem Py,

Predkos¢ przepltywu gazu jest niezmienna z potozeniem.

Wiasciwosci fizyczne fazy gazowej 1 statej oraz parametry kinetyczne procesu sa
niezalezne od temperatury.

Cieplo adsorpcji jest stale

Przy zalozeniach przyjetych powyzej istnieja 2 rownania bilansowe modelu:

rownanie bilansu masy sktadnika adsorbujacego si¢ (zmienna Ypor)

réwnanie bilansu ciepta (zmienna T)

Roéwnanie bilansu masy dla wody ma postac:

anmol +£aymol+pp(_gB.aqm
TO 0z TO ot M ot

w

=0 (4.37)

Roéwnanie bilansu ciepta:

wPar [P cp€-cR]oT _p€-cQR oG,

T, oz T, C ool ot C..M,, ot
KR € _1 g (4.38)
chmol -
Roéwnanie réwnowagi adsorpcyjnej
2
q, =q..exp|—bl T-In Psat]
m — Yms - ) 4.39
I:)ymol ( )
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Roéwnanie kinetyki adsorpcji

d_ N _ -
Stm =¢a ¥, -7, (4.40)

Warunki poczatkowe przed rozpoczgciem procesu (cyklu adsorpcyjno-desorpcyjnego) sa

nastepujace:

0<z<L, t=0; g.=0, y_ =0 T=T, (4.41)

Warunki poczatkowe dla etapu adsorpcji sa okreslone poprzez koniec etapu ptukania:

0<z<L, t=0;

~ ~ ~

~ __ _ purge __\,purge __T purge (4.42)
qm — Mm (’tpurge’/ ymol - ymol (’tpurgey T _T (’tpurge,

Warunki poczatkowe dla etapu plukania sa okreslone poprzez koniec etapu adsorpcji:

0<z<L, t=0;
Tp =025 € e > Voot = Vi €ty o T=T €L, 4%

Warunki brzegowe dla etapu adsorpcji sa okre§lone poprzez wartosci dotyczace zasilania

uktadu adsorpcyjno-desorpcyjnego:
Z= O’ t= 0’ ymol - ymoIO’ T :TO (4-44)

Warunki brzegowe dla etapu plukania sa okreslone poprzez wartosci na wylocie z kolumny,

w ktorej zachodzi adsorpcja
z=L, t20, vy =y*Ct, T=T*(t_ (4.45)

Wartosci predkosci przeptywu fazy gazowej oraz cisnienie sa stale w trakcie trwania
poszczegblnych etapéw 1 wynosza dla adsorpcji: U = Ug, P = Py, za$ dla plukania: u = uy,
P= P|_.
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4.5. Rozwiazanie rownan modelu

4.5.1. Zmienne bezwymiarowe

Wprowadza si¢ nastgpujace zmienne bezwymiarowe. Bezwymiarowa wspotrzedna

dtugosci ztoza:

z=2 (4.46)

L
przy czym L jest dtugoscia (wysokoscia) ztoza.

Bezwymiarowy czas jest zdefiniowany nastgpujaco:

u,t
r=—"- (4.47)
gl

Bezwymiarowe st¢zenie w fazie gazowej zdefiniowano nastgpujaco:

Y — ymol

Yioro (449

Bezwymiarowa zawarto$¢ sktadnika w ziarnie Q oparto na zawarto$ci rownowagowej Qmo

wzgledem ci$nienia czastkowego sktadnika i temperatury na wlocie do adsorbera:

I
Q= (4.49)
qu
przy czym Qmo WYynosi
0 2
Umo = Uims XP| — b(TO +In : j (4.50)
H ymoIO
Podobnie zdefiniowano bezwymiarowe st¢zenie rOwnowagowe w ziarnie:
e
Q = (4.51)
qu

Bezwymiarowa temperatura wynosi:



T
9=— 4.52
T (452)
Bezwymiarowa predkos¢ gazu zdefiniowano nastgpujaco:
u
U=—
u (4.53)
przy czym up jest predkoscia pozorna gazu na wlocie w etapie adsorpcji.
Bezwymiarowe cisnienie odniesiono do ci$nienia stosowanego w etapie adsorpcji:
»]
II=— 4.54
3 (454)

4.5.2. Model procesu izotermicznego w postaci bezwymiarowej

Po wprowadzeniu zmiennych bezwymiarowych do réwnan (4.25-4.36) uzyskano

nastepujace zaleznosci. Bezwymiarowe réwnanie ogolnego bilansu masowego:

Vol ou 1o AQ_,

oz oz Ior IIor (4:59)
Bezwymiarowe rownanie bilansu masowego sktadnika adsorpcyjnie czynnego:
o oY A 3Q
U+ o+ 2@, -Y ==0
7 o & (4:56)
Bezwymiarowe rownanie bilansu pgdu:
oll ) oU oll
—+AU+A U+ A | ] —+U— =0
7 A; " As( P o J (4.57)

Roéwnanie rownowagi przeksztalcone do postaci bezwymiarowej jest nastgpujace:

~

Q* = A7 exp ( AG h Psat —In GH ymoIOHYj/ (4.58)

Bezwymiarowe réwnanie kinetyki adsorpcji ma postac:
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@_ - -
Y =AQ0 -Q (4.59)

Warunki graniczne w postaci bezwymiarowej sa nast¢pujace. Bezwymiarowe warunki

poczatkowe przed rozpoczeciem procesu (cyklu adsorpcyjno-desorpcyjnego):

0<Z<1l 7=0, Q=0 Y=0 (4.60)
Bezwymiarowe warunki poczatkowe dla etapu adsorpcji sa nastgpujace:

0<Z<1l =0, Q=Q"™*€, Y=YM*g_ (4.61)
Bezwymiarowe warunki poczatkowe dla etapu ptukania:

0<Z<l 7=0; Q=0Q"¢, Y=Y (4.62)
Bezwymiarowe warunki brzegowe dla etapu adsorpcji sa nastgpujace:

Z=0, z>0; Y=1 U=1 7=1 (4.63)

za$ dla ptukania:

P
2=0, 720, [=2* (4.64a)
H
. Y u
Z=1 720 Y=y—°l'1, Uzu—1 (4.64b)
mol0 0

W powyzszych rownaniach bezwymiarowe stale wynosza:

Az Pr € BTl _ 1 A  150u€—¢ Su L
& I:)H M w ’ ’ ymoIO 1 d §83PH 1
1,75€-& M uZL M u?
A = ! et~0 — et~ 0 _ 2
‘ d,e°RT, A RT.z " =PTo. (4.65)
Le€.a_
A7:e)<pAShPsat_lneHymoloj_’ AB: U,
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4.5.3. Model procesu nieizotermicznego w postaci bezwymiarowej

Po wprowadzeniu zmiennych bezwymiarowych do rownan (4.37-4.45) otrzymano

réwnanie bilansu sktadnika ulegajacego adsorpc;ji:

& & _ 8Q
U/7—+1717—+B =0
oz er tor (4.66)
Réwnanie bilansu cieplnego:
09 0
TS @ +8, 208,52 +B,€-8, -0 @)

Roéwnanie réwnowagi przeksztatcone do postaci bezwymiarowej jest nastgpujace:

Q = B €XP %B 9 h sat —In PH ymoIOHYj , (4.68)

Bezwymiarowe rownanie kinetyki adsorpcji ma postac:

aQ

= (B,
Py ¢ Q (4.69)

Warunki graniczne w postaci bezwymiarowej sa nastgpujace:

Warunki poczatkowe przed rozpoczgciem procesu:
0<Z<], 7=0; Q=0 Y=0, 9=1 (4.70)
Warunki poczatkowe dla adsorpcji:

0<Z<1 1=0
N ™ b 4.71
Q — qurget’z_purge’/ Y =Y purget’z_purge’/ 9= lgpurget’z.purge/ ( )

Warunki poczatkowe dla ptukania:

0<Z2<] =0

ads ads ads 4.72
Q:Q : e’radsy Y : € Tadsz Lg : ( z-ads ( )

Warunki brzegowe dla adsorpcji:
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Z=0 720 Y=1 9=1 (4.73)

Warunki brzegowe dla ptukania:

~
P

Z=1 720, Y=Y“*€r, 9=9"Cr_ (4.74)

Wartosci bezwymiarowych predkosci przepltywu fazy gazowej oraz bezwymiarowych ci$nien
sa state w trakcie trwania poszczegdlnych etapdw i wynosza dla adsorpcji: U = 1, I7= 1, za$
dla ptukania: U = y, IT =P /Py.

Bezwymiarowe stale wynosza:

B — Pp (_gBTquO _ B. = CoPy (—EBTO
' gPH I\/Iwymolo , i Cmolgl:)H ,
Py (_gBQstqu 4kH RTOL
B:=—Cc M Bi=C pud (4.75)
mol“" H w mol Huodc
Le€.a_
ST B, =bT,’
0
T
B, = qﬂ; B, = _f
qu TO

4.5.4. Zastosowanie metody roznic skonczonych do rozwiqzywania rownan modelu procesu

izotermicznego

Schemat objasniajacy idee metody roéznic skonczonych przedstawiono na rys. 4.9.
TA

A ‘_

AT

warunki brzegowe

A7

A
v

warunki poczatkowe

e
-
Z
Rys. 4.9. Schemat objasniajqcy metode roznic skonczonych

70



W metodzie r6znic skonczonych za pochodne podstawia sig ilorazy réznicowe:

ﬁ~Y—YL ﬁNY—YD
A AZ or At
@NQ_QD
- I (4.76)
oIl 1111, oIl 1-1II,
A AZ or 4t
A _U-U, oUu U-U,
a  AZ or At

Po podstawieniu zaleznos$ci (4.76) do (4.55-4.64) otrzymuje si¢ rOwnania modelu w postaci
algebraicznej:

- ogdlny bilans masowy:

UQ/-11, 110 -U, 3BU-11, ¥ABQ-Q, =0 (@.77)
- bilans masowy skladnika adsorpcyjnie czynnego:
UI¢ -Y, ¥BII¢ -Y, ~AABQ-Q, >AAYQ-Q, =0 (478
- bilans pedu:
I-1I, + AU -AZ + AJTIU? - AZ + ABITQ -U, > ABUI-II, =0 (4.79)
- rdwnanie kinetyki adsorpcji:

Q-Q, =A€ -Q 47 (4.80)

Rownania (4.77-4.80) przeksztalcono do postaci stosowanej w algorytmie obliczen. Z

réwnania (4.79) obliczono I7:

711 +VU BT, ~A,-AZ
1+ AU®-AZ + ABQU -U, _

(4.81)
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Podstawienie powyzszej zalezno$ci do (4.77) daje:

au® +bU? +cU +d =0 (4.82)
gdzie:
a=AJTl -AZ (4.82a)
bZZASBGL_HD:"'ZAs'AZ"'AABpD_A&Q_QD:'AZ (4.82b)

C= ASBZ IYD _Alo_QDj‘_ASB(JLHD -Up /1, :_HL +A36_UL3AZ (4.82c)

d=Bf1,-AQ-Q, X-ABU, -1/, €-U, (4.820)

Przeksztalcenie rownania (4.77) prowadzi do:

_ QY. +BY, T AABQ-Q,
Y +B>ABQ-Q,_

Y (4.83)

Algorytm obliczen wewnatrz komorki (rys. 4.9) jest nastepujacy:

e Zaklada sie warto$é¢ Q"
Oblicza sie Q wg (4.80)
e Oblicza si¢ U wg (4.82)
e Oblicza si¢ I7 wg (4.81)
e Oblicza sig Y wg (4.83)
e Oblicza si¢ Q,; wg (4.58)

e Oblicza sie wartos¢ funkcji f € :: Q-qQ

4.5.5. Zastosowanie metody roznic skonczonych do rozwiqzywania rownan modelu procesu

nieizotermicznego

Do rozwiazania rownan modelu zastosowano metode réznic skonczonych, zastepujac

pochodne ilorazami ré6znicowymi. Poszczegolne pochodne przyblizono nast¢pujaco:
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XN Y=Y, N Y=Yy
07z  AZ or  Ar
Q. -9 4.84
or U (4.84)
a9 _9-9, 8 9-9
A VA or At
Po uwzglednieniu powyzszych podstawien w rownaniach (4.66-4.74) otrzymuje si¢
nast¢pujace rownania algebraiczne:
Y -Y Y -Y Q-Q
uzz L+ 17 P 4+B ~——P=0
A7 Ar Y A7 (4.85)
UH3_9L+¢7+|32)9_‘9D—BsQ_QD+B4e«—BS}o (4.86)
A At
Q B QD * )
=B. €O -
e ;0 -Q (4.87)

W celu rozwiazania uktadu réwnan nieliniowych (4.85-4.87, 4.68) ze wzgledu na
niewiadome: Q, Q",Y i 9 nalezy dokona¢ nastepujacych przeksztatceh. Bezwymiarowe

stgzenie w ziarnie oblicza si¢ z rOwnania wynikajacego z (4.87):

B.Q - A7 +Q,

Q=B ar+1

(4.88)

Bezwymiarowa temperatur¢ mozna wyznaczy¢ z rownania wynikajacego z przeksztatcenia

zaleznosci (4.86):

_Umrs + I +B, B9, +B,BQ-Q, 3B,B,-AZ

9
U/Z+¢I+B, B+B, AZ (4.89)
Z roéwnania (4.85) obliczono Y:
BBQ-Q, _
Uy, +BY, —— ‘37 Qo
Y =
U+B (4.90)
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Algorytm obliczen wewnatrz elementarnej komorki jest nastgpujacy:

a). Zaklada si¢ wartos¢ Q”

b). Oblicza si¢ Q wg wzoru (4.88)
¢). Oblicza si¢ ¢ wg wzoru (4.89)
d). Oblicza si¢ Y wg wzoru (4.90)
e). Oblicza si¢ Q; wg wzoru (4.68)

f) Oblicza sig warto$¢ funkcji f(Q") =Q -Q;
Problem rozwiazania algebraicznego uktadu réwnan nieliniowych (4.85-4.87, 4.68) zostat

wige sprowadzony do rozwiazania pojedynczego rdwnania nieliniowego:

fQ >0 (4.91)

Nalezy wspomnie¢ o rdéznicy w catkowaniu numerycznym rownan modelu pomigdzy
etapem adsorpcji, a etapem ptlukania. W etapie adsorpcji warunki poczatkowe dla wszystkich
zmiennych (Ymol, U, P) sa okre§lone w jednym punkcie tj. dla z = 0. Dla ptukania takiej
prawidlowos$ci nie ma i problem jest bardziej ztozony. W celu przeprowadzenia obliczen dla
etapu ptukania nalezato zastosowa¢ metodg iteracyjna: zaktadano probnie wartos$¢ cisnienia P
(P>P.) dla z = L i calkowano réwnania modelu dotad az dla z = 0 warto$¢ ci$nienia stata si¢

zgodna z warunkiem brzegowym P = P,.
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5. WERYFIKACJA MODELU MATEMATYCZNEGO

Przedstawiony w poprzednim rozdziale model matematyczny procesu poddano
weryfikacji. Wykorzystano w tym celu wyniki pomiaréw przedstawione w pracy [15].
W niniejszym rozdziale przedstawiono analiz¢ wynikow badan procesu adsorpcji
zmiennoci$nieniowej skladajacej si¢ z dwoch etapow: adsorpcji pod cisnieniem
atmosferycznym i ptukania prowadzonego pod obnizonym ci$nieniem. Poréwnano wyniki

doswiadczalne z obliczeniowymi.

5.1. Sposéb prowadzenia pomiaréw [15]

Glownym elementem instalacji przedstawionej na rys. 5.1 byta kolumna adsorpcyjna 1

Z ptaszczem grzejnym 2.

z1 do pompy
préoznowej
~—x .7 to vacuum
= =f pump
para R
wodna B
water s2es
vapour oood
5050
2080
5089
1
BE
P g
2052
il gl 2089
== B
5 [ e
L] 2029
sl s » Para
B wodna

do analizy
chromato-
graficznej

to chromato-
graphic
analysis

Rys. 5.1. Schemat instalacji dos§wiadczalnej
1 — kolumna, 2 — ptaszcz grzejny, 3 — pompka dozujaca, 4 — odparowywacz,
5 — skraplacz, 6 — zbiornik z etanolem ptuczacym
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Kolumna miata $rednice¢ 13,6 mm i byla wypelniona ziarnami zeolitu 3A. Jako surowiec do
adsorpcji byt stosowany roztwor etanolu zawierajacy 24,2 % molowych wody.

Podczas etapu adsorpcji surowiec dozowano ze zbiornika 5 za pomoca pompki 6.
Przeptyw odbywat si¢ w kierunku z goéry do dotu. Roztwor przeptywat przez ogrzewana
warstwe 7 wypelniona szklanymi pier§cieniami, w ktérej odparowywat. Podczas przeptywu
par etanolu i wody przez ztoze zeolitowe adsorpcji ulegata tylko woda. Opuszczajace
kolumng pary etanolu byty skraplane w chlodnicy 8, a odwodniony etanol byl gromadzony w
odbieralniku. Stad pobierano probki do analizy chromatograficzne;.

Regeneracja ztoza nastgpowala w etapie ptukania. W tym etapie stosowano
przedmuch ztoza parami czynnika ptuczacego, ktorym byt bezwodny etanol znajdujacy si¢
w zbiorniku 9. Podczas etapu ptukania zloza przeptyw par etanolu byt w kierunku z dotu do
gory. Gorny koniec kolumny byl polaczony z pompa préozniowa. Zar6wno podczas etapu
adsorpcji jak i ptukania temperatura w kolumnie adsorpcyjnej wynosita 100°C.

Po zakonczonym etapie ptukania pompe prozniowa odlaczano i wymontowywano
kolumng z instalacji. Nastgpnie zeolit z kolumny adsorpcyjnej wysypywano do kilku (6-8)
naczynek wagowych, starajac si¢ zachowa¢ wspotmierne ilosci zeolitu. Po zwazeniu zeolit
prazono przez 3 godziny w temperaturze 375°C. Po ochlodzeniu frakcje zeolitu ponownie
wazono uzyskujac masy adsorbentu catkowicie pozbawionego wody. Réznica masy zeolitu
przed i po prazeniu okreslala ilos¢ wody, ktora pozostawala w ziarnach zeolitu po ostatnim

etapie cyklu adsorpcyjno-desorpcyjnego.

5.2. Poréwnanie wynikow pomiarow z pracy [74] z wynikami obliczen

Poréwnanie wynikéw eksperymentalnych z wynikami otrzymanymi przez rozwiazanie
rownan modelu matematycznego procesu przedstawiono na rys. 5.2-5.9. WielkoS$ci
eksperymentalne oznaczono symbolami, za$ wartos$ci obliczeniowe przedstawiono liniami
ciaglymi. Na rys. 5.2 przedstawiono wyniki serii probnej, za pomoca ktérych sprawdzono
poprawnos¢ stosowanej metody wyznaczania profili zawarto$ci adsorbatu w ztozu
adsorbentu. Ta seria dotyczyta tylko etapu adsorpcji; po jego zakonczeniu wyznaczano profil
zawartosci adsorbatu w ztozu, przy czym proces prowadzono rowniez po przebiciu ztoza
(stosunek czasu trwania procesu do stechiometrycznego czasu adsorpcji wynosit tags/tss =
1,37). Otrzymany profil prawidlowo odzwierciedla sposdb prowadzenia procesu: nasycenie
ztoza bylo jednorodne i catkowite.

Serie I-IV dotyczyly sekwencji adsorpcja-plukanie, przy czym profile zawarto$ci

adsorbatu wyznaczano po zakonczonym etapie plukania. W I, I i IV serii pomiarowej
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w etapie adsorpcji wyznaczano rowniez krzywe przebicia. Wyniki otrzymane w I serii
pomiarowej przedstawiono na rys. 5.3 1 5.4. W tej serii adsorpcj¢ przerwano przed przebiciem
ztoza (tags/tst = 0,68), co potwierdzaja wyniki przedstawione na rys. 5.3. Z rys. 5.4 widaé, ze
podczas adsorpcji nie osiagnicto catkowitego nasycenia ztoza (linia przerywana). Po adsorpcji
prowadzono przez 1200 s plukanie zloza przy natezeniu przeptywu etanolu 24,6 cm/h.
Rys. 5.4 dotyczy profilu zawartosci wody w zlozu po etapie ptukania. Ksztalt profilu
pokazuje, ze w wyniku etapu plukania nie osiagnigto calkowitej regeneracji zloza. Zostato
ono zregenerowane tylko w poblizu wlotu czynnika ptuczacego.

W dalszych seriach pomiarowych adsorpcje prowadzono do praktycznie catkowitego
nasycenia zloza. Krzywa przebicia wyznaczona dla serii Il przedstawiono na rys. 5.5.
Adsorpcje prowadzono przez 5670 s z natgzeniem przeptywu 50 cm®h (tags/ts = 1,34). Jak
wida¢, nastapito przebicie zloza i1 stezenie wody na wylocie zrownalo si¢ z wartoscia
wlotowa. Na tej podstawie mozna przyja¢, ze po etapie adsorpcji ztoze bylo catkowicie
nasycone (co potwierdzono doswiadczalnie w odrgbnym pomiarze). Czas plukania wynosit
900 s, a natezenie przeplywu etanolu pluczacego 78,5 cm/h. Z rys. 5.6, na ktérym
przedstawiono profil zawartosci wody w ztozu po etapie ptukania widaé, ze tym etapie
otrzymuje si¢ profil zawarto$ci adsorbatu znacznie bardziej jednorodny niz w serii I. Wynika
to zarowno z innego ksztaltu profilu na poczatku ptukania jak rowniez z wigkszej predkosci
fazy gazowej.

Podobne warunki procesu stosowano w serii Ill. Otrzymany profil przedstawiono na
rys.5.7. W seriach pomiarowych II i III odleglo$¢ pomigdzy profilami dotyczacymi poczatku
I konca etapu ptukania jest znaczna, co wynika ze stosunkowo dlugiego czasu trwania procesu
ptukania.

W 1V serii pomiarowe] zastosowano w poréwnaniu z seriami II 1 III znacznie krotszy
czas plukania (300 s). Spowodowalo to pogorszenie stopnia regeneracji ztoza. Linie profili
odpowiadajace poczatkowej 1 koncowej chwili ptukania na rys.5.9 leza znacznie blizej siebie
niznarys. 5.615.7.

We wszystkich omoéwionych seriach pomiarowych zgodno$¢ wartosci do§wiadczalnych
1 obliczeniowych jest zadowalajaca. Mozna wigc uzna¢, ze model przedstawiony w rozdziale
4 dobrze odzwierciedla przebieg procesu w warunkach rzeczywistych. Model ten moze zatem
by¢ uzyty w dalszej czesci pracy do symulacji procesu odwadniania etanolu metoda adsorpcji

zmiennoci§nieniowe;.
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6. SYMULACJA CYFROWA PROCESU PSA

W niniejszym rozdziale przeprowadzono symulacj¢ cyfrowa procesu adsorpcyjnego
odwadniania etanolu. Do symulacji wykorzystano modele matematyczne przedstawione

w rozdziale 4.

Waznym zagadnieniem w obliczeniach symulacyjnych bylo ustalenie osiagnigcia przez
uktad cyklicznego stanu ustalonego. Temu zagadnieniu po$wiecono znaczna c¢zgS$¢
niniejszego rozdziahu.

Poprzez poréwnanie wynikow otrzymanych przez symulacj¢ z wynikami
uzyskiwanymi w instalacjach przemyslowych uzyskano potwierdzenie prawidtowosci
stosowanego modelu matematycznego procesu. Ponadto przebadano jakosciowo wplyw
poszczegodlnych parametroOw procesu na czystos¢ otrzymywanego produktu (odwodnionego

etanolu).

6.1. Kryterium zbieznosci do cyklicznego stanu ustalonego

W obliczeniach numerycznych cykli adsorpcyjno-desorpcyjnych istnieje problem

prawidtowego zakonczenia obliczen przy osiagnigciu cyklicznego stanu ustalonego.
W cyklicznym procesie adsorpcyjno-desorpcyjnym etap adsorpcji zostaje przerwany zanim
sktadnik adsorpcyjnie czynny pojawi si¢ na wylocie ze ztoza adsorbentu. Etap regeneracji jest
natomiast przerywany zanim ztoze zostanie w pelni oczyszczone. Tak wigc, zaktadajac, ze w
chwili rozpoczgcia procesu cyklicznego adsorbent byt pozbawiony wody, drugi cykl
zachodzi w innych warunkach niz pierwszy, trzeci - w innych niz drugi itd. Po pewnej liczbie
cykli réznice pomigdzy kolejnymi etapami procesu cyklicznego staja si¢ coraz mniejsze
i uktad osiaga cykliczny stan ustalony.

Kryterium osiagania cyklicznego stanu ustalonego moze by¢ rozmaicie formulowane.
Jedna z mozliwo$ci wynika z analizy profili stgzeh wody w ztozu po zakonczeniu kolejnych
etapow np. adsorpcji (sposdb 1). W cyklicznym stanie ustalonym te profile powinny by¢
w kolejnych cyklach takie same. Inna mozliwoscia jest wyznaczanie masy skladnika
adsorpcyjnie czynnego przenoszonego z fazy do fazy w etapach adsorpcji i regeneracji
W poszczegdlnych cyklach (sposob 2). Dla cyklicznego stanu ustalonego te masy musza by¢

rowne dla adsorpcji i regeneracji.
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W pierwszym sposobie w obliczeniach numerycznych wykorzystywano podziat
wysokosci ztoza na n czgséci, wynikajacy ze stosowanej metody numerycznej. Tak wiec profil
stezen mozna przedstawi¢ jako wektor n-elementowy. Uklad osiaga cykliczny stan ustalony
jezeli dwa wektory A i B, okre$lajace profile stezen po dwoch kolejnych etapach adsorpcji,

beda mialy identyczne wspotrzedne. Praktycznie kryterium sformutowano nastgpujaco:

o wyznaczano wektor C bedacy roznica wektorow A i B
C=A-B (6.1)
o wyznaczano norm¢ wektora C jako pierwiastek arytmetyczny z kwadratu skalarnego

wektora (tj. sumy kwadratéw jego wszystkich wspotrzednych)

IC|=4CZ+CZ+...+C2 (6.2)
o porownywano czy norma wektora jest mniejsza od okreslonej liczby charakteryzujacej
doktadno$¢ osiagania cyklicznego stanu ustalonego.
ICl<e 6.3)

W drugim sposobie, przy obliczeniach jako kryterium konca obliczen wykorzystano
porownywanie mas wody zaadsorbowanej w etapie adsorpcji oraz zdesorbowanej w etapie
ptukania. W przypadku, gdy réznica pomig¢dzy tymi wielkosciami byta mniejsza od zatozonej

liczby uznawano, ze cykliczny stan ustalony zostal osiagnigty 1 obliczenia mozna uznaé za

zakonczone.
: ave - = = =5
| a5
o s —
| 385 = o
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g
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Rys. 6.1. Interpretacja graficzna dochodzenia uktadu do stanu ustalonego
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Obydwa sposoby dawaly bardzo zblizone lub identyczne wyniki. Po wstgpnych
obliczeniach ostatecznie przyjeto do obliczen drugi sposéb ze wzgledu na krotszy czas

obliczen.

Na rys. 6.1. przedstawiono graficznie dochodzenie ukladu do cyklicznego stanu
ustalonego. Po pewnej liczbie cykli, linie dotyczace odpowiednio procesu adsorpcji
i dasorpcji (ptukania) zbiegaja sie. Oznacza to, ze uklad zbliza si¢ do cyklicznego stanu
ustalonego. Jak wynika z wykresu, ilo§¢ cykli niezbgdnych do ustalenia si¢ procesu
cyklicznego jest duza. Najcze$ciej waha si¢ w granicach od 100 do 200 i zalezy od

parametréw procesowych stosowanych w obliczeniach.

6.2. Parametry procesu

Symulacja zostata przeprowadzona dla uktadu etanol — woda — zeolity 3A dla

warunkow nieizotermicznych. Wartos$ci liczbowe parametrow procesu byty nastgpujace:

- porowatos$¢ ztoza 0,414

- §rednica kolumny Im

- gestos¢ pozorna zloza 1190 kg/m®
- ci$nienie w etapie adsorpcji 400 kPa

- ci$nienie w etapie ptukania 20 kPa

- nat¢zenie przeptywu mieszaniny wlotowe;j 0,36 kg/s

Podczas prowadzenia symulacji cyfrowej badano wptyw nastgpujacych parametrow :
a) udziatu pary wodnej w strumieniu zasilajacym - Ymo|
b) temperatury strumienia zasilajacego — To
c) stopnia recyrkulacji - G
d) wysokosci ztoza - L

e) czasu trwania potcyklu — t;

6.3. Analiza szybkoSci osiggania do cyklicznego stanu ustalonego

Graficzna interpretacje dochodzenia do cyklicznego stanu ustalonego przedstawiono
na rys.6.2-6.5 Na rys. 6.2 przedstawiono osiaganie przez uktad stanu ustalonego przy réznych
warto$ciach Py, statym stosunku Pw/P_ = 20 i przy natgzeniu przeptywu surowca m,= 0,36
kg/s.
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Rys.6.3 obrazuje szybko$¢ osiagania przez ukiad cyklicznego stanu ustalonego przy
roznych stosunkach P/Py i przy statej wartosci m,= 36 kg/s.

Na rys. 6.4 1 6.5 przedstawiono szybko$¢ osiagania stanu ustalonego przez uktad dla
statych stosunkow miedzy ci$nieniami Py i P ale dla roznych warto$ci nat¢zenia przeptywu
surowca m;.

Badane parametry maja pewien wplyw na liczbe iteracji niezbednych do osiagnigcia
cyklicznego stanu ustalonego. Niemniej, te zalezno$ci nie sa na tyle zdecydowane aby mozna
bylo formutowac¢ jakie§ prawidlowosci. Liczba iteracji najczesciej waha si¢ w okolicach

wartosci k = 100.
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6.4. Badanie wplywu cisnien stosowanych w etapach adsorpcji i plukania

Zaleznos¢ udzialu molowego pary wodnej na wylocie z adsorbera charakteryzujacego
czysto§¢ produktu Yme, od wybranych parametrow przedstawiaja wykresy 6.6.1 6.7. Na
rys.6.6 przedstawiona jest zalezno$¢ zawartosci pary wodnej na wylocie z adsorbera od
natezenia przeplywu surowca dla Py = 4-10° Pa, Py = 6-10° Pa oraz Py = 8-10° Pa (we
wszystkich przypadkach P.= 0,4-10° Pa). Wraz ze wzrostem natezenia przeptywu zawarto$é
pary wodnej na wylocie wzrasta, czyli czystos¢ etanolu maleje. Wigksza czysto$¢ produktu
otrzymujemy w przypadku, gdy cisnienie Py jest wysokie. WartoSci Ymo przedstawione na
wykresach sa usrednione po czasie trwania potcyklu.

Na rys. 6.7 przedstawiono wyniki obliczen dla stalego stosunku Py/P_ = 15 i r6znych
wartosci mM,. Wraz ze wzrostem m, ro$nie zawarto$¢ pary wodnej w strumieniu wylotowym,
jednak przy nizszych warto$ciach ci$nien wzrost ten jest znacznie szybszy i uktad wykazuje
wigksza zawarto$¢ wody na wylocie. Dla okreslonych wartosci m, i Pu/PL Wigksza czystos¢

produktu uzyska si¢ dla wyzszej wartosci ci$nienia Py. A wigc korzystniej jest zwigkszy¢

ci$nienie podczas adsorpcji Py niz tyle samo razy obnizy¢ cisnienie podczas plukania Py .
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6.5. Badanie wplywu wysokosci zloza

W tym podrozdziale analizie poddano wptyw wysokosci zloza na zawarto$¢ wody
w strumieniu wylotowym. Na rys.6.8-6.11 przedstawiono zawartos¢ wody na wylocie
w etapie adsorpcji, za$ na rys.6.12-6.14 przedstawiono zawarto$¢ wody na wylocie w etapie
desorpcji. W pierwszym przypadku stezenia sa niewielkie, za§ w drugim — znaczace.

Na rys. 6.8 przedstawiono wplyw czasu trwania potcyklu na stezenie wylotowe wody
dla r6znych wysokosci zloza. Z wykresu mozna zauwazy¢ bardzo wyrazny wptyw wysokosci
ztoza na czysto$¢ produktu. Stgzenie wylotowe wody ro$nie wraz ze wzrostem czasu trwania
potcyklu i wraz ze spadkiem wysokosci ztoza. Dla dtugich czasow potcykli moze wystapié
przebicie zloza, jezeli bedzie ono mialo niewystarczajaca wysokos¢ w stosunku do czasu
trwania polcyklu.

Z rys. 6.9 wynika, ze stezenie wody w strumieniu opuszczajacym adsorber zmniejsza
si¢ wraz ze spadkiem warto$ci Ymolo Ooraz ze wzrostem wysokosci ztoza. Przebieg ten ma
charakter gwaltowny dla zloza o wysokosci ponizej 1,5 m. Po przekroczeniu tej wartosci
strumien opuszczajacy kolumng adsorpcyjna zawiera §ladowa ilo$¢ wody praktycznie bez
wzgledu na warto$¢ st¢zenia na wlocie.

Na rys.6.10 i 6.11 przedstawiono wplyw temperatury surowca oraz wysokosci ztoza. Im
wyzsza temperatura surowca, tym produkt na wylocie z adsorbera zawiera wigcej
niezaadsorbowanej pary wodnej co wynika z niekorzystnych warunkéw réwnowagi procesu
adsorpcji. Wpltyw temperatury jest jednak mniej wyrazny dla duzych wysokosci zloza
(powyzej 1,5 m).

Na rys. 6.12-6.14 na osi pionowej znajduja si¢ wartosci st¢zenia wody na wylocie zloza
w etapie plukania (desorpcji). Z rys.6.12 wynika, ze wysoko$¢ ztoza ma niewielki wptyw na
zawarto$¢ wody na wylocie podczas plukania. Ze wzrostem wysokos$ci ztoza zawarto$¢ wody
ro$nie, ale w nieznacznym stopniu. Istotny wplyw ma natomiast czas trwania ptukania
(potcyklu); wraz z jego wzrostem stezenie wody na wylocie maleje. Wynika to stad, z¢
w trakcie trwania procesu desorpcji maleje sita napedowa i do strumienia pluczacego
przedostaje si¢ coraz mniej wody.

Staby wptyw wysokosci ztoza na sktad gazu na wylocie ze ztoza w etapie ptukania
potwierdzaja przebiegi przedstawione na rys.6.13 i 6.14. Na rys.6.13 linie sa prawie poziome,
za$ na rys.6.14 zlewaja si¢ w jedna linig. Natomiast wptyw zawarto$ci wody w surowcu na

zawarto$¢ wody w strumieniu wylotowym w etapie ptukania jest wyrazny; zawarto$¢ wody
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rosnie. Spowodowane jest to tym, ze w etapie adsorpcji ziarno pochtongto wigcej wody,

zatem w wyniku ptukania ztoza rowniez wigksza jej ilos¢ ulega desorpcji.
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Rys.6.12. Czasowe zmiany stezenia wody w strumieniu wylotowym dla roznej wysokosci ztoza dla ymen= 0,1, To = 140°C, G = 0,15-etap

desorpcji
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0.25 - etap desorpcji.
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6.6. Badanie wplywu stopnia recyrkulacji i temperatury surowca

Wplyw stopnia recyrkulacji G wraz z wptywem wysokos$ci zloza na czystos¢ produktu
przedstawiono na rys. 6.15 1 6.16. Im wyzszy stopien recyrkulacji, tym otrzymuje si¢ bardziej
odwodniony etanol. Zwiazane jest to z tym, ze zawracajac wigksza ilo$¢ gazu do plukania
ztoze zostanie doktadniej zregenerowane co daje korzystniejsze warunki przy adsorpcji
prowadzonej w nastgpnym potcyklu. Wpltyw wysokos$ci ztoza jest znaczacy gdy ztoze ma
wysoko$¢ ponizej 1,5 m.

Na rys. 6.17 przedstawiono wptyw stopnia recyrkulacji i czasu trwania poélcyklu na
przebieg procesu. Im wyzszy stopien recyrkulacji oraz im krotszy czas poélcyklu tym
w produkcie znajduje si¢ mniej wody.

Na rys. 6.18 pokazano wplyw temperatury surowca oraz czasu trwania pétcyklu na
zawarto$¢ wody w strumieniu wylotowym. Dla niskich temperatur (120°C) wplyw czasu
potcyklu na czystos¢ produktu jest niewielki. Jednak dla temperatury 140°C ten wplyw jest
juz znaczacy: im dhuzszy potcykl, tym wigcej wody w produkcie. Wplyw temperatury
surowca jest zatem bardzo istotny; im wyzsze temperatury tym mniejsze czystosci produktu

(wigksze Ymol)-
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Rys. 6.15. Wplyw wysokosci ztoza na zawartos¢ wody w strumieniu wylotowym dla roznych wartosci G dla To = 110°C, Yoo = 0,17- etap

adsorpcji
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7. BADANIA SYMULACYJNE EFEKTOW TERMICZNYCH ADSORPCJI
ZMIENNOCISNIENIOWEJ

Adsorpcja jest procesem, w ktorym wydziela si¢ ciepto. Natomiast podczas desorpcji
ciepto jest pochlaniane. Zatem w procesie adsorpcyjno-desorpcyjnym odpowiednia aranzacja
proceséw adsorpcji 1 desorpcji powinna teoretycznie zapewni¢ samowystarczalnos¢ cieplna.
W praktyce zadamy jedynie azeby ilo$¢ ciepla niezbgdna do realizacji procesu adsorpcyjno-
desorpcyjnego byla jak najmniejsza. Model matematyczny uwzgledniajacy bilans cieplny jest
narzedziem, przy uzyciu ktérego mozna bada¢ rozne warianty procesu i poddawac je analizie.

Innym, oprécz ekonomicznego, problemem dotyczacym procesow w ktorych wydziela
si¢ cieplo, jest maksymalna temperatura jaka zloze moze osiagnaé w trakcie procesu.
Nadmierny wzrost temperatury moze by¢ niebezpieczny ze wzgledu na mozliwos¢ zaptonu
lub destrukcji materiatow bioracych udziat w procesie. W przypadku odwadniania etanolu na
zeolitach zachodzi obawa zniszczenia ich struktury wskutek nadmiernego wzrostu
temperatury oraz rozktadu termicznego etanolu. Problem pojawia si¢ w okresie rozruchu
instalacji zawierajacej $wiezy zatadunek adsorbentu pozbawionego wody. Taki adsorbent
pochtania wodg znacznie intensywniej niz podczas pracy instalacji w warunkach cyklicznego
stanu ustalonego. Przy ustalonej pracy cyklicznej woda jest pochtaniana przez ztoze
niecatkowicie zregenerowane co powoduje, ze ilos¢ pochtonigtej wody w jednostce czasu jest
na tyle umiarkowana, ze ciepto wydziela si¢ w ograniczonej ilosci i wzrost temperatury jest
stosunkowo niewielki. Natomiast podczas rozruchu chtonno$¢ czystego adsorbentu jest duza,
co moze spowodowac ekstremalne przyrosty temperatury. Wiadomo, zZe temperatury powyzej
550°C prowadza do zniszczenia struktury sit molekularnych. Juz czg¢$ciowe zniszczenie
adsorbentu powoduje znaczne obnizenie efektywnos$ci procesu odwadniania. Znane sa
praktyki jakie stosuja operatorzy urzadzen tego typu, polegajace na stosowaniu surowca
celowo zmieszanego z odwodnionym etanolem w okresie rozruchu instalacji. W ten sposob
szybkos$¢ adsorpcji wody w okresie rozruchu ulega zmniejszeniu, co powoduje ztagodzenie
wzrostu temperatury. Gdy ztoze zostanie czgSciowo nasycone, wprowadza si¢ stopniowo
surowiec z coraz mniejszym dodatkiem odwodnionego etanolu.

W cyklicznych procesach w ktorych wystgpuja efekty termiczne stosowane sa czgsto
inertne warstwy wypehienia, stosowane dodatkowo obok warstw aktywnych. Takie warstwy
akumuluja ciepto podczas etapu w ktorym powstaja gorace gazy wylotowe za$ podczas etapu

regeneracji gaz wlotowy pobiera to zakumulowane ciepto. Poprzez badanie symulacyjne
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mozna zbada¢ jakie korzys$ci daje zamiana cze¢$ci wypetienia aktywnego (adsorbentu) na
wypelnienie inertne.
W niniejszym rozdziale przedstawiono wyniki symulacji opisanych powyzej zjawisk,

zwiazanych z efektami termicznymi procesu adsorpcyjno-desorpcyjnego.

7.1. Parametry procesu adsorpcyjnego odwadniania etanolu
7.1.1. Opis procesu

Ponizej przedstawiono opisy procesOw odwadniania etanolu metoda adsorpcji
zmiennoci$nieniowe] realizowanych w kilku wytwdérniach bezwodnego etanolu w Polsce
(rys.7.1).

Surowiec o sktadzie 92 % alkoholu etylowego ze zbiornika surowki 4, pompa 24, podawany
jest do uktadu ogrzewajacego 11, 12, 13 gdzie surowiec przechodzi w stan pary przegrzanej.
Parowy surowiec kierowany jest do jednej z kolumn 1 lub 2. W wyniku adsorpcji pod
cis$nieniem 0,3 MPa, parowy surowiec zostaje wzbogacony w etanol i opuszcza kolumng
0 stezeniu 99,6 %. Po redukcji ci$nienia odwodniony etanol jest skraplany i schtadzany
w wymiennikach 14 i 15 a nast¢pnie gromadzony w zbiorniku przejsciowym 7, skad pompa
19, przepompowywany jest do zbiornika bezwodnego bioetanolu 6. W tym czasie w kolumnie
2 zachodzi regeneracja rozcienczonego etanolu zaadsorbowanego w poprzednim cyklu.
Proces prowadzony jest pod proéznia wytworzona przez pompe 20. Zdesorbowane pary
wyptywaja od dotu kolumny i przez uktad skraplaczy 16, 17 wplywaja do zbiornika 8, skad
pompa 21 transportowane sa do zbiornika rozcienczonego etanolu 9 (~ 70 % C,HsOH). Ze
zbiornika 9, pompa 22, po podgrzaniu w podgrzewaczu 10 roztwor podawany jest do
kolumny rektyfikacyjnej 3. Wywar z tej kolumny stanowi woda, ktora kieruje si¢ do sciekow,
a destylat stanowi etanol o stgzeniu 92 %, ktory kierowany jest do zbiornika 5, w ktorym
taczy si¢ z surowcem przeznaczonym do odwodnienia. Orosienie w kolumnie 3, wytworzone
w skraplaczu 8 transportowane jest pompa 23 na szczyt kolumny 3. Kazda z kolumn
adsorpcyjnych 1 i 2 ma $rednice 1,1 m i wypelniona jest zeolitami 3A. Wysokos$¢ zloza
wynosi 4 m. Wypehienie w dolnej czg$ci kolumny ma ksztatt cylindryczny o $rednicy 1 mm,
natomiast w gornej czg$ci kolumny znajduje si¢ wypetnienie kuliste o $rednicy 1 mm.

Instalacja zasilana  jest etanolem pochodzacym z gorzelni rolnicze;j.
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Rys. 7.1. Schemat ideowy instalacji

1, 2 —kolumny adsorpcyjne, 3 — kolumna rektyfikacyjna, 4 — zbiornik surowki, 5 —zbiornik orosienia, 6, 7 —zbiorniki etanolu, 8 — odbieralnik, 9
—zbiornik etanolu do regeneracji, 10, 11, 12, 13 — przegrzewacze, 14, 15, 16, 17, 18 — skraplacze,19 —pompa, 20 — pompa prézniowa, 21 —pompa
etanolu do regeneracji, 22 —pompa dozujqca, 23 ~—pompa orosienia, 24 —pompa dozujqca, 25 —zawory kulowe
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Czas trwania jednego cyklu wynosi 8 minut. Na jeden cykl sktada si¢ proces adsorpcji,
regeneracji pod proznia (0,3 atm, czas trwania 70 sekund) oraz sprezania produktem z drugiej
kolumny. Przeplyw mieszaniny w kolumnie odbywa si¢ w kierunku od goéry do dotu.
Temperatura surowca wynosi 140 °C. Natezenie suroOwki na wlocie do instalacji wynosi
1000 dm®h. Otrzymuje si¢ 750 dm®h odwodnionego etanolu. Zeolity pracujace w tej
instalacji pracujac w cyklicznym stanie ustalonym osiagaja zawartosc wody od 11 do
12,5 g/kg.

Inna instalacja sktada si¢ rowniez z dwodch kolumn adsorpcyjnych o s$rednicy 1 m,
wypehionych zeolitami 3 A do wysokosci 4 m, ktéore moga pracowa¢ nawet 7 lat bez
wymiany. Ziarna adsorbentu sa kuliste i maja $rednicg 1 mm. W dolnej i gornej czesci kazdej
z kolumn znajduje si¢ warstwa ceramicznych kuleczek majaca za zadanie akumulacj¢ ciepta
wytwarzanego podczas procesu adsorpcji. Instalacja zasilana jest etanolem o st¢zeniu 92%
obj. pochodzacym z gorzelni rolniczej, natomiast produkt ma stezenie 99,7-99,9 % obj.
Proces adsorpcji prowadzi si¢ pod ci$nieniem 0,4 MPa, natomiast desorpcj¢ pod cisnieniem
0,022 MPa. Surowiec przed wejsciem do instalacji PSA dodatkowo jest przegrzewany w 5 m
kolumnie wypelnionej pierscieniami Biateckiego. Przeptyw mieszaniny w kolumnie
adsorpcyjnej odbywa si¢ od gory do dotu. Kolumna pracuje w zakresie temperatur 155-
170°C. Natezenie surowki gazowej na wlocie do instalacji wynosi 1400-1500 dm*h, co
umozliwia uzyskanie 1450 kg odwodnionego etanolu na godzing. Sktad produktu jest

mierzony aerometrem przeplywowym
7.1.2. Roztwory woda — etanol

Ze wzgledu na to, Zze stosowane s3 rozmaite sposoby wyrazania st¢zen ukladu etanol-
woda, przedstawiono zaleznosci obliczeniowe do odpowiednich przeliczen.

W przemysle spirytusowym do wyrazania zawartosci etanolu w roztworach wodnych
najczesciej stosowane sa udzialy objgtosciowe etanolu w fazie cieklej Xyer. Nalezy zwrdcié
uwage, ze ze wzgledu na brak addytywnosci objgtosci cieczy, szczegélnie wyraznej dla
uktadu etanol-woda, suma udziatow objetosciowych obydwu sktadnikoéw jest mniejsza od
jednos$ci. Stosowane sa doktadne tablice [77] przedstawiajace zalezno$¢ pomigdzy udziatem
objetosciowym etanolu w roztworze wodnym Xye, a ggstoscia roztworu p W temperaturze

20°C. Graficzny przebieg tej zaleznosci przedstawiono w postaci linii 1 na rys.7.2.
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W procesie odwadniania etanolu czynnikiem aktywnym (kluczowym) jest woda, a wigc
postugujemy si¢ zawarto§ciami wody w roztworze. Do wyznaczenia udzialu masowego wody
w mieszaninie z etanolem y nalezy stosowa¢ zalezno$¢:

7893

y = 1- Xv,et - (71)
P

0 0.2 0.4 06 0.8

1000

1
| | | 1

950

0.8

900 0.6
3
P, kg/m Ymol
850 0.4
800 \.a 02
750 0
X v,et

Rys. 7.2. Roztwory woda-etanol.

Linia 1 — zaleznos¢ pomiedzy udziatem objetosciowym etanolu w roztworze ciekltym, a
gestosciq roztworu cieklego

Linia 2 — zaleznos¢ pomiedzy udziatem masowym wody, a gestosciq roztworu ciektego

Linia 3 — zaleznos¢ pomiedzy udziatami masowym i molowym wody
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przy czym warto$é 789,3 kg/m® jest gestoscia czystego cieklego etanolu w temperaturze

20°C. Udziat molowy wody Ymel oblicza si¢ nastepujaco:

1

= 7.2
1+0,3913- y-1_ (7:2)

ymol =

gdzie stala jest stosunkiem mas molowych sktadnikow mieszaniny (M,/Me; = 0,018/0,046).

Na rys.7.2 przedstawiono graficznie zalezno$ci pomigdzy udzialem objetosciowym
etanolu w roztworze cieklym Xyet , gestoscia roztworu cieklego w temperaturze 20°C,
udzialem masowym wody y w roztworze oraz udzialem molowym wody Ymol.

Przyktadowy sposob uzycia rys.7.2 jest nastgpujacy. Zatdzmy, ze mieszanina woda —
etanol zawiera 22% molowe wody (Ymer = 0,22; punkt a). Udzial masowy wody okre$lamy na
podstawie przebiegu linii 3 tj. znajdujemy punkt b, a nastgpnie punkt c. Z potozenie tego
ostatniego wynika, ze y = 0,100. Okreslimy teraz ggstos¢ tego roztworu po skropleniu. Te
gesto$¢ wyznacza punkt e na lewej osi pionowej (p = 818 kg/m®). Z wykresu wyznacza sie
rowniez udziatl objetosciowy etanolu w roztworze ciektym. W tym celu znajdujemy punkt f,

a nastegpnie punkt g, z ktérego wynika, ze Xy et = 0,933.

7.1.3. Wiasciwosci cieplne uktadu

Ciepto molowe parowego etanolu mozna wyznaczy¢ z rGwnania [78]

2 2
1662,8/T 744,7/T <
C, =49,20+14577-| — +9390 | ————— ol-K 7.3

P Llnh(662,8/TJ Losh(44,7/TJ Vol 3)

Przy czym T jest temperatura bezwzgledna [K].

Na rys.7.3 przedstawiono zalezno$¢ pomiedzy cieptem molowym gazowego etanolu, a

temperatura.

Przy symulacji cyfrowej procesu zalozono, ze ciepto molowe fazy gazowej jest rowne
cieplu molowemu czystego, parowego etanolu. Jako warto$¢ S$rednia przyjeto C =

90 J/(mol-K).
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Rys.7.3. Zaleznos¢ ciepla wlasciwego etanolu w fazie gazowej od temperatury

Wspdlezynnik przenikania ciepta przez $cianke aparatu wyznaczono na podstawie
parametréw izolacji oraz oszacowanych wspdtczynnikow wnikania po obydwu stronach
scianki. Przyjgto wspotczynnik wnikania od gazu do $cianki wewngtrznej 5 W/ (m?K), za$ od
Scianki do otoczenia — 20 W/(m’K). Przy izolacji kolumny materialem o wspolczynniku
przewodzenia ciepta 0,055 W/(m'K) i grubosci 0,1 m wspotczynnik przenikania ciepla

WYNOsi:

1 W
U = =V, 2
1/5+0,1/0,055+120 " m’K

Wartosci liczbowe wielkosci stosowanych podczas symulacji cyfrowej efektow
termicznych procesu adsopcyjno-desorpcyjnego przedstawiono w Tabeli 7.1. Obliczenie
innych niezbednych wielkosci przedstawiono ponize;j.

Roéwnowagowa zawarto$¢ wody w ziarnach (wzgledem stgzenia wody w surowcu)

wyznaczono z rownania Dubinina-Raduszkiewicza:

624800
—0198-exp| —2.33-107€¢33> - In?| —= 7~
Ao Xp[ 3. (o,3~1oe-o,253ﬂ
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przy czym podstawiono ci$nienie nasyconej pary wodnej w temperaturze 160°C wynoszace

Masa adsorbentu w kolumnie wynosi:

m,=SLL-¢ 0, =x/4-€-4-€-0,4 =2243kg

(7.4)

Tablica 7.1. Dane liczbowe wykorzystane przy symulacji procesu adsorpcyjno-desorpcyjnego

Wielkosé Warto$¢ Wielkos¢ Warto$¢

Gesto$¢ pozorna ziaren py 1190 kg/m® | Wspotczynnik wnikania 0,012s*
masy ks

Ciepto wlasciwe ziaren C, 960 J/(kg'K) [ Czas trwania potcyklu t 480 s

Porowato$¢ ztoza ¢ 0,4 Masowe natezenie 0,228 kg/s
przeptywu surowca m,

Udziat molowy wody w 0,253 Stopien recyrkulacji G 0,239

Temperatura surowca Ty 160°C (433 K) | Cisnienie podczas etapu 0,3-10° Pa
adsorpcji Py

Ciepto molowe fazy 90 J/(mol'K) | Ci$nienie podczas etapu 0,03-10° Pa

gazowej C ptukania P,

Srednica kolumny d. 1m Ciepto adsorpcji Qg 51900 J/mol

Wysokos$¢ ztoza L 4m Wspotezynnik przenikania 0,5 W/(m?K)
ciepla przez $ciang aparatu
U

Stafa (s W rOwnaniu 0,198 kg/kg | Temperatura otoczenia Tg 20°C (293 K)

rownowagi D-R

Stata b w rownaniu 2,33-107 K?

rownowagi D-R
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7.2. Symulacja profili stezen i temperatur

Do symulacji efektow termicznych wykorzystano algorytm rozwiazania rownan modelu
nieizotermicznego procesu adsorpcyjno-desorpcyjnego przedstawionego w rozdziale4.5.5.
Jako parametry procesu zastosowano wartosci przedstawione w tabeli 7.1.

Na rys.7.4 przedstawiono przebieg profili stezen wody w ziarnach adsorbentu po

zakonczeniu etapéw adsorpcji oraz ptukania w kolejnych cyklach adsorpcyjno-desorpcyjnych.
0.2

(®@)]
vz
~
2
[ I | T T A T YO | N PP k=2
g k=10
o k=20
k=50
k = 200
I I 1 1 I 1 1 I |
3 4

Rys.7.4. Profile stezen wody w ztozu po zakonczeniu etapow adsorpcji i ptukania przy roznych

liczbach cykli adsorpcyjno-desorpcyjnych

Stwierdzono, ze dla k = 200 uktad pracuje juz w cyklicznym stanie ustalonym. Dla
poszczegbdlnych liczb cykli linie ciagle dotycza stanu po zakonczeniu etapu adsorpcji, zas
linie przerywane dotycza stanu po zakonczeniu etapu ptukania. Jak widaé, bez wzgledu na
liczbe cykli odleglos¢ pomigdzy linami charakteryzujacymi stan po zakonczeniu
poszczegbdlnych etapow leza blisko siebie, a wigc pojemnos¢ ztoza jest wykorzystywana tylko

w niewielkim stopniu. Wykorzystanie pojemno$ci adsorpcyjnej ztoza m,/m

W, max

w poszczegdlnych cyklach przedstawiono w tabeli 7.2. Przedstawione wartoSci obliczano
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wedlug nastgpujacych zalezno$ci: maksymalna masa wody jaka moze by¢ zaadsorbowana

przez ztoze wynosi:

m (7.5)

W, max =00 - p

m

Po podstawieniu wartosci liczbowych otrzymano: m,, . =01631-2243=3658 kg. Masa

wody zaadsorbowana w jednym cyklu adsorpcyjno-desorpcyjnym:

Al

mW = (qm>ads_<qm>pur)mp (76)

przy czym $rednig zawarto$¢ wody w ztozu obliczano przez numeryczne catkowanie profilu

stezen:

Lj—molx (7.7)

Front stezen przesuwa si¢ w trakcie trwania kolejnych cykli i zatrzymuje si¢ po
osiagnigciu cyklicznego stanu ustalonego. Dla danych liczbowych dla ktorych
przeprowadzono symulacje, front st¢zen nie przekroczyt potowy wysokosci ztoza. A wigc
niewykorzystana druga potowa ztoza praktycznie nie bierze udziatu w procesie adsorpcyjnego

przenoszenia masy.

Tabela 7.2. Wielkosci stosowane przy obliczeniach stopnia wykorzystania pojemnosci

adsorpcyjnej ztoza

k=2 k=10 k=20 k=50 Kk —oo
(k = 200)
(G,) ... [kg/kg] 0,0098 0,0271 0,0391 0,0509 0,0545
(@), [ko/kg] 0,0070 0,0230 0,0342 0,0453 0,0488
M [ka] 6,48 9,32 10,97 12,53 12,88
Mu/Mu e [%] 18 25 3,0 3.4 35
T K 455,1 500,1 465,0 440,4 436,9
M K 4468 488,8 451,2 423,9 419,6
Q [MJ] 18,2 247 29,0 357 37,0
Quat_ [MJ] 0,48 0,61 0,50 0,42 0,41
Q«  [J/mol] 51900 48900 48400 51900 52300
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Na rys.7.5 przedstawiono profile temperatur w ztozu po zakonczeniu etapéw adsorpcji
oraz plukania w kolejnych cyklach adsorpcyjno-desorpcyjnych. Przebiegi temperatury maja
znacznie bardziej zlozony przebieg niz przebiegi stezen przedstawione na poprzednim
rysunku. Przede wszystkim zmiany temperatur obejmuja cata wysokos¢ ztoza, rdwniez ta,
ktora nie pracuje jako adsorbent. Ta czg$¢ odgrywa rol¢ akumulatora ciepta (oprécz tego

stanowi ona bufor zabezpieczajacy przed przebiciem w przypadkach awaryjnych). Dla

k=250
k=200

X [m]
Rys.7.5. Profile temperatur w ztozu po zakonczeniu etapow adsorpcji i ptukania przy roznych

liczbach cykli adsorpcyjno-desorpcyjnych

poczatkowych cykli adsorpcyjno-desorpcyjnych (k = 2) zauwazalny jest znaczny wzrost
temperatury ztoza w niewielkiej odlegtosci od wlotu do ztoza. Dla warunkow jakie stosowano
przy symulacji ten wzrost temperatury jest najwigkszy po adsorpcji w drugim cyklu
I wystepuje w odlegtosci ok. 0,7 m od wlotu surowca. Maksymalna temperatura wynosi
300°C, a wigc przyrost w stosunku do temperatury wlotowej wynosi 140 K. W trakcie

poczatkowych cykli temperatura ztoza osiaga zatem lokalnie wysokie wartosci. Silnie
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ogrzana, na skutek wydzielania sig ciepla adsorpcji, faza gazowa natrafia w trakcie dalszego
przeplywu przez zloze na jeszcze nieogrzana dalsza czg¢$¢ ztoza i wychtadza sig¢ osiagajac na
wylocie z kolumny temperatur¢ zblizona do wlotowej. W trakcie ptukania w poczatkowych
cyklach temperatury sa nizsze niz w trakcie etapu adsorpcji ale mimo to osiagaja 270°C przy
czym maksimum jest zlokalizowane prawie w tym samym miejscu, w ktérym wystgpowato
maksimum temperatury podczas adsorpcji.

W miarg trwania kolejnych cykli maksymalna temperatura ma coraz mniejsze wartosci,
a polozenie w ktérym wystepuje przesuwa si¢ zgodnie z kierunkiem przeptywu gazu podczas
etapu adsorpcji. Ogrzana faza gazowa nie jest jednak juz w stanie wychtodzi¢ si¢ podczas
przeplywu przez dalsza czg$¢ zloza, poniewaz to ztoze na skutek akumulowania ciepta ma
coraz wyzsza temperaturg. Zatem piki temperatury wystepujace dla poczatkowych cykli
ulegaja sptaszczeniu czyli zmiany temperatur staja si¢ tagodniejsze. Dla cyklicznego stanu
ustalonego maksymalna temperatura po zakonczeniu etapu adsorpcji wynosi juz tylko ok.
218°C i wystepuje ok.1,6 m od wlotu do ztoza. Po etapie plukania pik temperatury
praktycznie nie istnieje, a cate zloze znajduje si¢ w przedziale temperatur 130-160°C.

Przez catkowanie profili temperatur mozna obliczy¢ $rednia temperaturg ztoza:
1 L
T)=—|Tdx 7.8
m=t) (7:8)

Odwadnianie etanolu wiaze si¢ z wydzielaniem ciepta adsorpcji wody. Ciepto wydzielone w
trakcie jednego cyklu mozna obliczy¢ wedtug zaleznosci:

Q=€)...— (7). omes, (7.9)
Wydzielenie ciepta w ilosci Q wynika z zaadsorbowania wody w ilosci my,. Dla cyklicznego
stanu ustalonego wyznaczono nastgpujace wartosci odpowiadajace przebiegom na rys.7.5:
<T>us = 163,7°C, <T>p = 146,4°C, stad Q = 75,9 MJ. Obliczony stosunek Q/my, =
58900 J/mol  jest zgodny z wartoscia ciepta adsorpcji wody. Niedoktadnos¢ wynika

Z nieuwzglednienia strat cieplnych przez $ciankg aparatu.

7.3. Zasilanie mieszaning zlozong z surowca i odwodnionego produktu

Im mniej wody zawiera surowiec, tym maksymalna temperatura osiagana w trakcie
rozruchu instalacji odwadniajacej jest nizsza. Zalezno$¢ przedstawiono na rys.7.6. A wigc,
stosujac do zasilania instalacji w okresie rozruchu surowiec zmieszany z produktem, mozna
obnizy¢ maksymalna temperaturg zloza. Gdy zloze adsorbentu zostanie czg§ciowo nasycone

woda, mozna zaprzesta¢ mieszania i rozpocza¢ zasilanie samym surowcem. Nie spowoduje to
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powstania tak wysokiej temperatury jak w przypadku kontaktu z czystym adsorbentem.
Wynika to z obnizenia sity napedowej procesu adsorpcji, co powoduje zmniejszenie
intensywnos$ci wydzielania si¢ ciepla.

Wyniki symulacji takiego procesu przedstawiono na rys.7.7. Przebieg oznaczony linig 1
(maksymalna temperatura po etapie adsorpcji) dotyczy procesu, w ktorym instalacja od
poczatku jest zasilama surowcem zawierajacym 25,3% molowych wody W drugim cyklu
uktad osiaga maksymalna temperatur¢ ok. 300°C (por. rys.7.5). Linia 2 dotyczy procesu,
w ktorym przez poczatkowe 30 cykli podawany jest surowiec zmieszany z bezwodnym
etanolem w stosunku 1:1. Jak wida¢, w tym przypadku maksymalna temperatura - to tylko
ok. 240°C. Po 30 cyklach ta maksymalna temperatura spada do ok. 210°C. Po zmianie
zasilania maksymalna temperatura wzrasta, ale w sposob umiarkowany nie przekraczajac

230°C.

300 — *
b *
4 *
i *
*
O 250 — L
[S) i *
s
€ N *
F- —
*
200 —
T I T | T
0 0.1 02 0.3
ymoJ‘O

Rys.7.6. Zaleznos¢ pomiedzy zawartosciq wody w surowcu, a maksymalnq temperaturq ztoza

w trakcie rozruchu
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Rys.7.7. Maksymalne temperatury w kolejnych cyklach
1. Zasilanie surowcem, 2. Zasilanie surowcem zmieszanym z bezwodnym etanolem

Nalezy zwr6ci¢ uwage, ze w rzeczywistosci maksymalne temperatury powstajace
w ztozu sa wyzsze od wyzej przytoczonych. Wynika to z uproszczen stosowanego modelu
matematycznego procesu. Zalozono bowiem, ze temperatury gazu i ziaren sa w danym
przekroju takie same. W rzeczywistosci sa nieco rdzne, przy czym ziarno ma temperature
WwyZsza, a gaz nizsza co wynika z tego, ze ciepto adsorpcji jest generowane w miejscu
zaadsorbowania (w ziarnie). Abstrahujac od tych nieScislosci mozna sformutowaé
nastgpujacy jakosciowy wniosek: stosujac przy rozruchu instalacji zasilanie surowcem
zmieszanym z bezwodnym etanolem mozna istotnie obnizy¢ maksymalna temperature ztoza

zabezpieczajac proces przed awaria.

7.4. Symulacja procesu przy wprowadzeniu inertnego akumulatora ciepla

W literaturze mozna spotka¢ propozycje czesciowego zastapienia ztoza adsorbentu
ztozem z wypelnieniem inertnym. Takie wypelnienie petni rol¢ akumulatora ciepta; ziarna
nagrzewaja si¢ w etapie adsorpcji 1 oddaja ciepto w etapie plukania. Model matematyczny
procesy adsorpcyjno-desorpcyjnego wykorzystywany w tej pracy stwarza mozliwos¢

sprawdzenia ewentualnych korzysci jakie niesie z soba czgSciowe wprowadzenie inertnego
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wypetnienia zamiast warstwy adsorbentu. Aby rozwazy¢ taki proces nalezato zmodyfikowaé
model matematyczny przedstawiony w rozdziale 4.4.2.

Rozwazono zloze skladajace si¢ z dwoch czesci. Pierwsza cze$¢ stanowi warstwa
adsorbentu, za$ druga — warstwa inertnego wypetnienia o wysokosci Li,. Warstwa interna nie
ma zdolno$ci adsorpcyjnych, natomiast obydwie warstwy maja zdolnosci do akumulacji
ciepta. Przy zalozeniu, Ze porowatosci obydwu warstw sa takie same, stosunek pojemnosci
cieplnej obydwu warstw charakteryzuje wspotczynnik k definiowany nastgpujaco:
_ Cp.inPp.in

CoPp

K (7.10)

Dla warstwy z inertnym wypelnieniem state B4 i Bg w rOwnaniach (4.75) pozostaja bez
zmian, natomiast pozostate state wynosza: B; = 0, By, = kB, B3=0, Bs=0, B;=0.

Rys.7.8 dotyczy jednego z poczatkowych (drugiego) cykli adsorpcyjno-desorpcyjnych.
Fala termiczna nie dotarta jeszcze do warstwy inertnej, stad wtasciwosci fizyczne tej warstwy

() nie maja wptywu na profile temperatur zar6wno po etapie adsorpcji, jak i po etapie

ptukania.
300 — k=2 _
n — = 10, adsorpcja
5 x| m—_——— x =10, desorpcja
a x =3, adsorpcja
a x = 3, desorpcja
250 —
@) |
2 . 200 —
P~ Z
150 —
100 —
T T T T | T T T T | T T T T [ T T T T

X [m]

Rys.7.8 Profile temperatur w ztozu adsorbentu i ztozu inertnym dla k=2.
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Po 10 cyklach ujawniaja si¢ wilasciwosci warstwy inertnej. Warstwa o wigkszej
pojemnosci cieplnej osiaga wyraznie nizsza temperaturg od warstwy z mniejsza pojemnoscia.
Sytuacj¢ ta przedstawiono na rys.7.9. Wida¢ wyrazne trzy strefy w aparacie. W ,,pracujace;j”
czesci ztoza (w ktorej zachodza procesy adsorpcji i desorpcji) tj. w zakresie 1-1,3 m, profile
po etapie adsorpcji i plukania wyraznie si¢ rdznia. Temperatura po adsorpcji jest znacznie
wyzsza od temperatury po plukaniu ztoza. W strefie srodkowej X = 1,3-3,0 m temperatury po
obydwu etapach sa takie same, a ponadto niewiele zmieniaja si¢ z potozeniem. W strefie
Z inertnym wypetnieniem temperatury po obydwu etapach sa réwniez takie same ale silnie
zmieniaja si¢ z potozeniem. Dla pierwszych dwoch stref wlasciwosci cieplne inertnego
wypetnienia nie maja znaczenia, w strefy trzeciej przebieg profili temperatur silnie zalezy od
pojemnosci cieplnej ztoza.

Dla k = 20 profile temperatur sg przedstawione na rys.7.10. Profil temperatury dla czgsci
srodkowej stabilizuje sig, a przy k = 50 osiaga plateau (rys.7.11). Po 50 cyklach temperatura
warstwy inertnej dla x = 10 jest wyzsza niz dla k = 3. Wynika to z zatrzymywania ciepla

W ztozu przez ciato o duzej pojemnosci cieplne;.

300 —
250 — <
@) |
2. 200 —
~ Z
150 —
i k=10
n « = 10, adsorpcja
4 | m_—m—— % =10, plukanie
100 — % = 3, adsorpcja
_ x = 3, plukanie
| T T T T | T T T T | T T T T | T T T T
0 1 2 3 4
X [m]

Rys.7.9. Profile temperatur w ztozu adsorbentu i ztozu inertnym dla k=10.
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7] k=20
300 i — « = 10, adsorpcja
28 x =10, plukanie
| x = 3, adsorpcja
] % = 3, plukanie
250 —
200 - "/\
150 —
100 —
| | |

0 1 2 3
X [m]

Rys.7.10. Profile temperatur w ztoZu adsorbentu i ztozu inertnym dla k=20.

300 — k=150

T «x = 10, adsorpcja

1T | —————— « =10, plukanie

T « = 3, adsorpcja

7] « = 3, plukanie
250 —
E /
150 —
100 —

I I | I | I | I I | I | I I | I | I |

X [m]

Rys.7.11. Profile temperatur w ztozu adsorbentu i ztozu inertnym dla k=50
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Rys.7.12. Profile temperatur w ztozu adsorbentu i ztozu inertnym dla k=200

Na rys 7.12 przedstawiono profile temperatur w ztozu dla cyklicznego stanu ustalonego
(k = 200). Wielko$¢ k nie odgrywa juz zadnej roli; warstwa interna ma taka sama temperaturg
jak sasiadujaca z nig warstwa adsorbentu. Profil temperatur (a rowniez stgzen) dla
cyklicznego stanu ustalonego ma taki sam przebieg jak w przypadku, gdy caty aparat byt
wypetniony adsorbentem (rys.7.5).

Istnienie inertnej warstwy wypetnienia nie ma zatem wptywu na warunki procesu gdy
zostaje osiagnigty cykliczny stan ustalony. Zmianie ulegaja jedynie temperatury w okresie
rozruchu. Te zmiany nie dotycza jednak ani stezen ani temperatur w ,,pracujacej” czesci ztoza,

zatem nie maja wpltywu na czysto$¢ otrzymywanego produktu.
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8. WNIOSKI

1. W wielu krajach $wiata obserwuje si¢ znaczacy wzrost produkcji biopaliw.
Ograniczone zasoby ropy naftowej zmuszaja bowiem do poszukiwania alternatywy w postaci
paliw odnawialnych. Produkcja etanolu paliwowego z odpadow ma przed soba szerokie
perspektywy rozwoju ze wzgledu na nieograniczona i niewyczerpalng bazg surowcowa.
Produkt po fermentacji etanolowej jest zatgzany przez destylacje, a nastgpnie odwadniany.
Praktyczne znaczenie maja obecnie dwa sposoby odwadniania etanolu paliwowego: poprzez
adsorpcj¢ na zeolitach oraz poprzez perwaporacje. Odwadnianie etanolu metoda adsorpcji
zmiennoci$nieniowe]j jest aktualnie najcze$ciej stosowanym sposobem usuwania wody

z destylatu etanolowego.

2. Modelowanie i1 projektowanie procesu odwadniania etanolu wymaga znajomosci
rownowagi procesu. Zalezno$ci dotyczace rownowagi adsorpcji wody na zeolitach 3A nie sa
dotad jednoznacznie ustalone. Na podstawie danych literaturowych opracowano dwie
zaleznoS$ci oparte na potencjatlowej teorii adsorpcji. Jedna z nich jest zalezno$¢ Dubinina-
Raduszkiewicza (4.5). Do doktadniejszej analizy mozna wykorzysta¢ zalezno$¢ (4.9), ktora
precyzyjnie odzwierciedla rzeczywisty, zlozony przebieg zalezno$ci réwnowagowej. Na
podstawie rownania (4.9) mozna okresli¢ zaleznos¢ ciepta adsorpcji od temperatury procesu

oraz od zawarto$ci wody w ziarnach adsorbentu.

3. Na przebieg cyklicznych proceséOw adsorpcyjno-desorpcyjnych ma wptyw wiele
parametréw ruchowych, konstrukcyjnych oraz witasciwosci fizykochemiczne stosowanych
czynnikéw. Ze tego wzgledu analiza wplywu poszczegdlnych parametrow jest niemozliwa
bez przeprowadzenia symulacji cyfrowej procesu opartej na modelu matematycznym.
W pracy przedstawiono dwa modele matematyczne: model procesu izotermicznego

i nieizotermicznego.

4. W obliczeniach symulacyjnych procesow cyklicznych waznym zagadnieniem jest
sformutowanie numerycznego kryterium osiagnigcia cyklicznego stanu ustalonego procesu.
Zastosowane kryterium zbiezno$ci pozwala na prawidlowe zakonczenie obliczen
numerycznych. Do osiagnigcia cyklicznego stanu ustalonego nalezalo wykona¢ duza liczbg

iteracji; najczesciej w granicach 100-250.

S. W wyniku weryfikacji modelu procesu izotermicznego stwierdzono, ze uzyskane

profile stgzen 1 krzywe przebicia zgadzaja si¢ jakoSciowo z wynikami otrzymanymi
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w badaniach do$wiadczalnych opisanych w [15]. Potwierdzono zatem prawidlowos¢

przedstawionego modelu matematycznego procesu.

6. Symulacja cyfrowa odwadniania etanolu metoda adsorpcji zmiennocisnieniowe;j

doprowadzita do sformutowania nastgpujacych prawidtowosci:

e Wraz ze wzrostem natgzenia przeplywu surowca ros$nie zawarto$¢ pary wodnej
w strumieniu  wylotowym. Dla okre§lonych warto$ci nat¢zenia przepltywu surowca
I stosunku cisnien stosowanych podczas adsorpcji i ptukania (Pu/PL) Wigksza czystosé
produktu uzyskuje si¢ dla wyzszej warto$ci cisnienia adsorpcji. A wigc korzystniej jest
zwigkszy¢ ci$nienie podczas adsorpcji niz tyle samo razy obnizy¢ cisnienie podczas
ptukania.

e Stezenie wody w odwodnionym produkcie (rafinacie) wzrasta wraz ze wzrostem dtugosci
czasu trwania potcyklu i wraz ze spadkiem wysokoSci zloza. Przebieg ten ma charakter
gwaltowny dla ztoza o wysokos$ci ponizej 1,5 m. Po przekroczeniu tej wartosci strumien
opuszczajacy kolumne adsorpcyjna zawiera sladowa ilo$¢ wody praktycznie bez wzgledu
na warto$¢ stgzenia wody na wlocie. Dla dtugich czaséw poéteykli moze wystapic przebicie
ztoza, jezeli bedzie ono mialo niewystarczajaca wysoko$¢ w stosunku do czasu trwania
poteyklu.

e I[stotny wplyw na zawarto§¢ wody w produkcie otrzymywanym w etapie plukania
(ekstrakt) ma czas trwania ptukania (potcyklu); wraz z jego wzrostem stezenie wody na
wylocie maleje. Wynika to stad, ze w trakcie trwania procesu desorpcji maleje sila
napedowa 1 do strumienia pluczacego przedostaje si¢ coraz mniej wody. Wplyw
zawartosci wody w surowcu na zawarto$¢ wody w strumieniu wylotowym w etapie
plukania jest wyrazny; zawarto$¢ wody rosnie. Spowodowane jest to tym, ze w etapie
adsorpcji ziarna pochtongly wigcej wody, zatem w wyniku ptukania zloza réwniez
wigksza jej ilo$¢ ulega desorpcji.

e Im wyzszy stopien recyrkulacji, tym otrzymuje si¢ bardziej odwodniony etanol. Zwiazane
jest to z tym, ze zawracajac wigksza ilos¢ odwodnionego etanolu do ptukania zloze
zostanie doktadniej zregenerowane co daje korzystniejsze warunki przy adsorpcji
prowadzonej w nastgpnym potcyklu. Wpltyw wysokosci ztoza jest znaczacy gdy ztoze ma
wysokos¢ ponizej 1,5 m.

e Im wyzsza temperatura surowca, tym produkt na wylocie z adsorbera zawiera wigcej
niezaadsorbowanej pary wodnej co wynika z niekorzystnych warunkéow roéwnowagi
procesu adsorpcji. Wplyw temperatury jest jednak mniej wyrazny dla duzych wysokosci
ztoza (powyzej 1,5 m).
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7. W procesie adsorpcyjno-desorpcyjnym pojemnos¢ ztoza jest wykorzystywana tylko w
niewielkim stopniu. Front st¢zen przesuwa si¢ w trakcie trwania kolejnych cykli i zatrzymuje
si¢ po osiagnieciu cyklicznego stanu ustalonego. Dla danych liczbowych dla ktérych
przeprowadzono symulacje, front stezen nie przekroczyl potowy wysokosci ztoza. A wigc
niewykorzystana druga potowa ztoza praktycznie nie bierze udziatu w procesie adsorpcyjnego

przenoszenia masy.

8. W procesie adsorpcyjno-desorpcyjnym zmiany temperatur obejmuja cala wysoko$¢
ztoza, rébwniez ta, ktora nie pracuje jako adsorbent. Ta czg$¢ odgrywa role akumulatora ciepta
(oprocz tego stanowi ona bufor zabezpieczajacy przed przebiciem w przypadkach
awaryjnych). Dla poczatkowych cykli adsorpcyjno-desorpcyjnych zauwazalny jest znaczny
wzrost temperatury ztoza w niewielkiej odleglosci od wlotu do ztoza. Dla warunkow jakie
stosowano przy symulacji ten wzrost temperatury jest najwigkszy po adsorpcji w drugim
cyklu i wystepuje w odlegtosci ok. 0,7 m od wlotu surowca. Maksymalna temperatura wynosi

300°C, a wigc przyrost w stosunku do temperatury wlotowej wynosi 140 K.

9. Stosujac przy rozruchu instalacji zasilanie surowcem zmieszanym z bezwodnym
etanolem mozna istotnie obnizy¢ maksymalna temperaturg zloza zabezpieczajac proces przed

awarig.

10.  Wprowadzenie inertnej warstwy wypetnienia nie ma wptywu na warunki procesu gdy
zostaje osiagnigty cykliczny stan ustalony. Zmiany temperatury wystgpuja tylko w okresie
rozruchu. Te zmiany nie dotycza jednak ani st¢zen ani temperatur w ,,pracujacej” czgsci ztoza,

zatem nie maja wpltywu na czysto$¢ otrzymywanego produktu.
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