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NOWE MO¯LIWOŒCI
INSTALACJI ADSORPCYJNO-DESORPCYJNYCH

W PROCESACH TECHNOLOGICZNYCH UZDATNIANIA GAZU***

1. INSTALACJA ADSORPCYJNO-DESORPCYJNA

Znane dotychczas instalacje s³u¿¹ce do wydzielania z gazów przemys³owych i powiet-
rza technologicznego organicznych zanieczyszczeñ gazowych skonstruowane s¹ w oparciu
o metodê adsorpcyjnego poch³aniania zanieczyszczeñ gazowych przy u¿yciu wêgla aktyw-
nego oraz na desorpcji i regeneracji wêgla aktywnego par¹ wodn¹. Zastosowanie pary wod-
nej do desorpcji i regeneracji adsorbentu powoduje zawilgocenie zarówno adsorbentu –
wêgla aktywnego – jak i adsorbatu – wydzielonego kondensatu. Zawodniony adsorbent na-
le¿y poddaæ procesowi suszenia gor¹cym gazem, a nastêpnie ch³odzeniu zimnym gazem.
Natomiast zawodniony adsorbat wymaga poddania go procesowi destylacji, a wiêc zastoso-
wania w instalacji dodatkowej kolumny rektyfikacyjnej. Ponadto zastosowanie pary wod-
nej do desorpcji i regeneracji wêgla aktywnego mo¿e spowodowaæ niebezpieczeñstwo
zaistnienia po¿aru na skutek samozap³onu wêgla aktywnego w adsorberze.

Istot¹ instalacji adsorpcyjno-desorpcyjnej wed³ug patentu PL 185720 [1] jest to, ¿e
w procesie desorpcyjnym oraz w regeneracji adsorbentu zast¹piono parê wodn¹ – azotem,
przez co wyeliminowano problem zawilgocenia adsorbentu oraz cykl jego suszenia, a tak¿e
problem zawilgocenia adsorbatu i tym samym koniecznoœæ stosowania dodatkowej kolumny
rektyfikacyjnej. W wyniku tego ca³y proces regeneracji jest krótszy, tañszy i bezpieczniej-
szy [2, 3].

Przyk³adow¹ instalacjê adsorpcyjno-desorpcyjn¹ wed³ug patentu PL 185720 przedsta-
wiono na rysunku 1. S³u¿y ona do oddzielania metanolu z powietrza u¿ywanego w proce-
sach technologicznych i wykorzystuje do desorpcji i regeneracji wêgla aktywnego gaz obo-
jêtny – azot.
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Uk³ad regeneracji wêgla aktywnego azotem w instalacji adsorpcyjno-desorpcyjnej
(rys. 1) zawiera szeregowo po³¹czone: sprê¿arkê azotu (1), wymiennik ciep³a (2), pod-
grzewacz elektryczny azotu (3), co najmniej dwie kolumny adsorpcyjne (4) pracuj¹ce na-
przemiennie, ch³odnicê wodn¹ azotu (5), ziêbiarkê azotu (6) wraz z zbiornikiem metanolu
(7), osuszacz azotu (8) i akumulator ciep³a/zimna (9).

Istot¹ uk³adu regeneracji wêgla aktywnego azotem w instalacji adsorpcyjno-desorpcyj-
nej jest to, ¿e posiada on ziêbiarkê azotu, która jest w³¹czona w obieg uk³adu szeregowo za
ch³odnic¹ wodn¹ azotu, a przed podgrzewaczem elektrycznym azotu, natomiast wymiennik
ciep³a w³¹czony jest w obieg uk³adu szeregowo za kolumn¹ adsorpcyjn¹, a przed pod-
grzewaczem elektrycznym azotu i przed ch³odnic¹ wodn¹ azotu.

Zalet¹ uk³adu wed³ug wynalazku jest korzystne usytuowanie w schemacie technologicz-
nym wymiennika ciep³a, w którym spotykaj¹ siê dwa strumienie azotu – jeden gor¹cy, któ-
ry nale¿y och³odziæ, i drugi zimny, który nale¿y ogrzaæ, przez co zostaje zmniejszona iloœæ
energii cieplnej, jak¹ doprowadza siê z zewn¹trz do uk³adu.

Uk³ad regeneracji wêgla aktywnego azotem w instalacji adsorpcyjno-desorpcyjnej po-
siada dwa obiegi technologiczne; adsorpcyjny i desorpcyjno-regeneracyjny, które s¹ dodat-
kowo oprzyrz¹dowane w aparaturê wspomagaj¹c¹ i kontrolno-pomiarow¹. I tak w obwodzie
adsorpcyjnym znajduje siê szeregowo w³¹czony przed kolumnê (4) analizator wilgoci po-
wietrza (A-1), a za kolumn¹ (4) umiejscowiona jest dmuchawa (10) oraz analizator (A-2)
okreœlaj¹cy zawartoœæ metanolu w powietrzu wylotowym z adsorbera. Natomiast w obwodzie
desorpcyjno-regeneracyjnym u jego wylotu usytuowany jest analizator (A-3) okreœlaj¹cy
zawartoœæ tlenu w azocie wyp³ywaj¹cym z instalacji.

Zasada dzia³ania uk³adu regeneracji wêgla aktywnego azotem w instalacji adsorpcyjno-
-desorpcyjnej jest nastêpuj¹ca. Zanieczyszczone powietrze technologiczne o temperaturze
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Rys. 1. Schemat instalacji adsorpcyjno-desorpcyjnej do usuwania zwi¹zków organicznych z gazów
przemys³owych

Objaœnienia w tekœcie



oko³o 20°C i wilgotnoœci wzglêdnej nieprzekraczaj¹cej 60%, zasysane jest dmuchaw¹ (10)
i przep³ywa z góry w dó³ przez warstwê wêgla aktywnego w adsorberze (4).

W skutek zachodz¹cej adsorpcji organicznych zanieczyszczeñ przez wêgiel aktywny,
wyp³ywaj¹ce z dolnej czêœci adsorbera powietrze jest oczyszczone. Do okreœlenia dopusz-
czalnej przepisami koncentracji zanieczyszczeñ organicznych w powietrzu wylotowym
oraz stwierdzenia zakoñczenia procesu adsorpcji s³u¿y analizator A-2. Zakoñczenie proce-
su adsorpcji (przy braku analizatora A-2) mo¿na równie¿ okreœliæ poprzez kontrolê tempe-
ratury wêgla aktywnego w adsorberze.

Bie¿¹c¹ i ci¹g³¹ kontrolê zawartoœci wilgoci w powietrzu dolotowym do adsorbera,
wykonuje analizator A-1. W przypadku gdy wilgotnoœæ wzglêdna powietrza na dop³ywie
do adsorbera przekroczy 60% nale¿y osuszyæ go w dodatkowym urz¹dzeniu nieuwzglêd-
nionym na schemacie.

Proces desorpcji zaadsorbowanych na wêglu aktywnym organicznych zanieczyszczeñ
powietrza technologicznego oraz proces regeneracji wêgla aktywnego w adsorberze gazem
obojêtnym (azotem) przebiega w szeœciu kolejnych cyklach technologicznych.

1. W cyklu pierwszym, dla unikniêcia samozap³onu wêgla aktywnego, wyp³ukuje siê
resztki tlenu z instalacji przed w³aœciwym procesem desorpcji, stosuj¹c przep³yw gazu
obojêtnego (azotu) przez adsorber (4) z równoczesnym jego wyp³ywem na zewn¹trz in-
stalacji. Cykl ten przeprowadza siê do momentu obni¿enia koncentracji tlenu w azocie
poni¿ej 1% objêtoœci, wykorzystuj¹c wskazania analizatora A-3.

2. Nastêpnie przeprowadza siê cykl desorpcji wody z wêgla aktywnego przez przepuszcze-
nie azotu przez adsorber (4). Azot sprê¿a siê w sprê¿arce (1), a nastêpnie wstêpnie
podgrzewa w wymienniku ciep³a (2) i ostatecznie podgrzanego do temperatury oko³o
180°C w podgrzewaczu elektrycznym (3). Gor¹cy azot, kr¹¿¹c w obiegu zamkniêtym
instalacji, pobiera z wêgla aktywnego cz¹steczki wody i transportuje je poprzez ch³od-
nicê wodn¹ (5) do osuszacza azotu (8) wype³nionego sitami molekularnymi, które s¹
tak dobrane, aby ich pory zatrzymywa³y selektywnie tylko cz¹stki wody.

3. Nastêpnym cyklem jest desorpcja organicznych zanieczyszczeñ z wêgla aktywnego.
Gor¹cy strumieñ azotu przep³ywaj¹c przez adsorber powoduje wzrost temperatury
wêgla aktywnego do oko³o 170°C, co zapewnia ca³kowite wymycie par organicznych
zanieczyszczeñ gazowych z powierzchni i z kanalików por wêgla aktywnego. Strumieñ
gor¹cego azotu wyp³ywaj¹c z adsorbera (4) przep³ywa przez wymiennik ciep³a (2),
w którym oddaje czêœæ ciep³a, natomiast pozosta³¹ jego czêœæ odbiera ch³odnica wod-
na (5) tak, aby temperatura azotu za ch³odnic¹ nie przekracza³a 30°C. Dalsze ch³odze-
nie azotu wystêpuje w ziêbiarce (6), co powoduje wykraplanie zwi¹zków organicznych
z azotu i ich sp³yw do zbiornika (7). Och³odzony azot kierowany jest nastêpnie przez
osuszacz (8). Cykl kondensacji trwa tak d³ugo, a¿ za ziêbiark¹ (6) przestan¹ wykraplaæ
siê zwi¹zki organiczne.

4. Kolejny cykl polega na wstêpnym ch³odzeniu wêgla aktywnego. Dla jego realizacji
niezbêdne jest wy³¹czenie podgrzewacza elektrycznego (3) i przepuszczenie azotu
poza wymiennik ciep³a (2) i podgrzewacz (3), poprzez adsorber (4), ch³odnicê wodn¹
(5) i ziêbiarkê (6). Och³odzony w ch³odnicy i w ziêbiarce azot powoduje stopniowe
sch³adzanie warstwy wêgla aktywnego w adsorberze do temperatury oko³o 80°C.
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5. Od tego momentu rozpoczyna siê cykl ch³odzenia wêgla aktywnego wraz z desorpcj¹
wody z osuszacza azotu (8). W tym cyklu wy³¹cza siê pracuj¹c¹ dotychczas ziêbiarkê
(6) oraz ch³odnicê wodn¹ (5), a strumieñ azotu kieruje siê ich zewnêtrznym obiegiem.
Azot nie bêd¹c ch³odzony, przenosi ciep³o z adsorbera (4) do osuszacza (8). Pod wp³y-
wem tego ciep³a, zgromadzona w sitach woda odparowuje i zostaje przeniesiona do
adsorbera (4), dla wstêpnego zwil¿enia wêgla aktywnego przed ponownym procesem
adsorpcji. Dla prawid³owej regeneracji sit molekularnych w osuszaczu azotu (8), nale¿y
skierowaæ azot na krótki czas poprzez wymiennik ciep³a (2) do podgrzewacza elekt-
rycznego (3), aby doprowadziæ do ogrzania sit molekularnych do temperatury co naj-
mniej 110°C. Po zakoñczeniu regeneracji sit molekularnych w osuszaczu (8), wy³¹cza
siê podgrzewacz (3), kieruj¹c azot poza obieg osuszacza.

6. Cykl ostatecznego och³odzenia wêgla aktywnego polega na skierowaniu azotu
przep³ywaj¹cego przez adsorber (4) na ch³odnicê wodn¹ (5), tak d³ugo, a¿ temperatura
w dolnej czêœci adsorbera osi¹gnie wartoœæ oko³o 30°C.

2. PROCES ADSORPCJI

W przedstawionej instalacji adsorpcyjno-desorpcyjnej (rys. 1) proces adsorpcji jest rea-
lizowany w adsorberze i w osuszaczu azotu. W adsorberze zachodzi adsorpcja zanieczysz-
czeñ organicznych (metanolu) na wêglu aktywnym, natomiast w osuszaczu azotu na sitach
molekularnych jest adsorbowana para wodna.

Najwa¿niejszymi czynnikami okreœlaj¹cymi przebieg i rezultat procesu adsorpcji s¹:
– zdolnoœæ adsorpcyjna,
– szybkoœæ ustalania siê równowagi adsorpcyjnej.

Zdolnoœæ adsorpcyjna zale¿y od typu adsorbentu, jego struktury porowatej i rozmiaru,
w³asnoœci substancji poch³anianej, jej ciœnienia parcjalnego i temperatury procesu.

Równowagê adsorpcyjn¹ mo¿na opisaæ równaniem

a f p T� ( , ) (1)

Aktywnoœæ a, czyli iloœæ poch³anianej substancji (adsorbatu) przez jednostkê masy ad-
sorbentu w warunkach równowagi, jest wiêc funkcj¹ dwóch parametrów: ciœnienia parcjal-
nego adsorbatu p i temperatury adsorpcji T.

We wszystkich przypadkach praktycznego wykorzystania metody adsorpcyjnej krzy-
wa równowagi (najczêœciej izoterma adsorpcji) okreœla wybór najlepszych roboczych
warunków procesu.

Zgodnie z teori¹ Euckena i Polany’ego, gdy dysponujemy izoterm¹ adsorpcji pary
wzorcowej dla temperatury T1, mo¿emy obliczyæ izotermê innej pary w temperaturze T2.

Do obliczenia wielkoœci adsorpcji s³u¿y wzór

a a2 1
1

2

�
�

�
(2)
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gdzie:
a1 – aktywnoœæ substancji wzorcowej (zwykle benzenu) [kmol/kg],
a2 – aktywnoœæ substancji badanej [kmol/kg],

� 1 , � 2 – objêtoœci molowe substancji wzorcowej i badanej [m3/kmol].

Objêtoœci molowe okreœla siê na podstawie wzoru

�
�

�
M

c

(3)

gdzie:
M – masa molowa [kg/kmol],
�c – gêstoœæ cieczy [kg/m3].

Ciœnienie parcjalne oblicza siê ze wzoru

log log – logp p
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��� (4)

gdzie:
p1, p2 – ciœnienia parcjalne substancji wzorcowej i badanej [Pa],

ps1 – ciœnienie pary nasyconej substancji wzorcowej w temperaturze T1 [Pa],
ps2 – ciœnienie pary nasyconej substancji badanej w temperaturze T2 [Pa],

� – wspó³czynnik podobieñstwa równy stosunkowi objêtoœci molowych

�
�

�
� 2

1

(5)

Do obliczenia punktów izotermy substancji badanej (metanolu) wspó³rzêdne a1 i p1

przyjmuje siê z krzywej substancji wzorcowej (benzenu), wartoœci ps1, ps2 – z tablic ciœnie-
nia pary nasyconej benzenu i metanolu, natomiast p2 oblicza siê ze wzoru (4).

Prê¿noœæ pary nasyconej ps mo¿na tak¿e wyznaczyæ z równania Antoine’a

log –p A
B

t C
s �



(6)

gdzie:
ps – prê¿noœæ pary nasyconej w temperaturze T [mm Hg],

t – temperatura [°C],
A, B, C – wartoœci sta³ych do obliczania prê¿noœci par; dla metanolu: A = 8,071,

B = 1574,73, C = 238,86.

Krzyw¹ prê¿noœci par metanolu w powietrzu w zakresie temperatur od –30 do +65°C
przedstawiono na rysunku 2.
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Przyjmuj¹c, ¿e w procesie adsorpcji bêdzie u¿yty wêgiel typu N i maj¹c do dyspozycji
izotermê adsorpcji pary wzorcowej (benzenu) dla temperatury T1, zgodnie z teori¹ Euckena
i Polanyiego, mo¿na wyznaczyæ izotermê innej pary (metanolu) w temperaturze T2. W tym
celu wykorzystujemy dane wartoœci adsorpcji i prê¿noœci par benzenu na wêglu aktywnym
typu N zestawione w tabeli 1.

Tabela 1
Otrzymane dane doœwiadczalne wartoœci adsorpcji i prê¿noœci par dla benzenu na wêglu aktywnym

typu N przy temperaturze 293 K

Izoterma benzenu w temperaturze 293 K

Wartoœci adsorpcji a1 [kg/kg] Prê¿noœæ par benzenu p1 [Pa]

0,15 133

0,20 332,5

0,22 465,5

0,25 1064,0

0,26 1330,0

0,28 2660,0

0,30 7581,0

Rzêdne a2 i odciête p2 punktów izotermy metanolu obliczamy ze wzorów (2) i (4).

Na podstawie izotermy benzenu, której wspó³rzêdne poszczególnych punktów ujêto
w tabeli 1, wyznaczono wspó³rzêdne odpowiadaj¹cego punktu na izotermie metanolu
(wzór (2)), otrzymuj¹c wartoœæ dla a2 = 0,135 kg/kg.
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Rys. 2. Wykres prê¿noœci par metanolu uzyskany z równania Antoine’a



Ciœnienie parcjalne metanolu obliczono z równania (4) przyjmuj¹c temperaturê uk³adu
20°C. Konieczn¹ wielkoœæ prê¿noœci pary nasyconej metanolu obliczono z wzoru (6) uzys-
kuj¹c ps2 = 1,296·104 [Pa], natomiast prê¿noœæ pary nasyconej benzenu przy tej samej tem-
peraturze ps1 = 9,99·103 [Pa]. Podstawiaj¹c powy¿sze wartoœci i dane z tabeli 1 do równania
(4) otrzymano wielkoœæ p2 = 1,816·103 [Pa]. Podobnie obliczono rzêdne i odciête dla pozo-
sta³ych punktów, a otrzymane wartoœci zestawiono w tabeli 2.

Tabela 2
Obliczone wartoœci adsorpcji i prê¿noœci par dla metanolu na wêglu aktywnym typu N

przy temperaturze 293 K

Izoterma metanolu w temperaturze 293 K

Wartoœæ adsorpcji a2 [kg/kg] Prê¿noœæ par metanolu p2 [Pa]

0,135 1,816 · 103

0,180 2,754 · 103

0,198 3,213 · 103

0,225 4,679 · 103

0,234 5,180 · 103

0,252 7,102 · 103

0,270 11,440 · 103

Na podstawie okreœlonych w tabeli 2 punktów wykreœlono izotermê metanolu w tem-
peraturze 20°C (rys. 3).
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Rys. 3. Wyznaczona izoterma adsorpcji dla metanolu na wêglu aktywnym typu N na podstawie wzor-
cowej izotermy dla benzenu



Maj¹c izotermê adsorpcji, mo¿emy okreœliæ aktywnoœæ statyczn¹ wêgla wzglêdem me-
tanolu przy okreœlonym stê¿eniu mieszaniny parowo-powietrznej C0.

Miêdzy stê¿eniem C0 wyra¿onym w kg/m3 substancji adsorbowanej (metanolu) w mie-
szaninie parowo-powietrznej i jej ciœnieniem cz¹stkowym po wyra¿onym w Pa, zgodnie
z równaniem Clapeyrona, istnieje zale¿noœæ wprost proporcjonalna

C
p

RT
0

0� (7)

gdzie R – sta³a gazowa [J/(kg·K)].

Przyjmuj¹c stê¿enie metanolu w powietrzu C0 = 0,028 kg/m3 mo¿na z równania (7)
okreœliæ ciœnienie cz¹stkowe metanolu odpowiadaj¹ce temu stê¿eniu, które wynosi
p0 = 2,132·103 Pa.

Wykorzystuj¹c wykres izotermy metanolu (rys. 3), okreœlono wielkoœæ adsorpcji a0

dla ciœnienia cz¹stkowego p0. W celu dok³adnego wyznaczenia wartoœci a0 na osi rzêdnych
zastosowano metodê interpolacji liniowej

a0
3 3

3
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018 0135
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� � �

� �
( , – , )
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, – , 10
0135 0151

3

�

�
�
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�
� 
 �, , kg/kg.

Ponadto za³o¿ono, ¿e adsorber dzia³a okresowo, czyli w ci¹gu jednego cyklu pracy
przep³ywa przez niego 20 000 m3 mieszaniny parowo-powietrznej o stê¿eniu metanolu rów-
nym 0, 028 kg/m3. Maj¹c powy¿sze dane, mo¿emy okreœliæ konieczn¹ iloœæ wêgla aktyw-
nego do zaadsorbowania metanolu z przep³ywaj¹cej mieszaniny parowo-powietrznej ze
znanej zale¿noœci

G
V C

a
�

� 0

0

[kg] (8)

Dziel¹c otrzyman¹ iloœæ wêgla aktywnego przez jego gêstoœæ nasypow¹ � wyra¿on¹
w kg/m3, która dla wêgla typu N wynosi 386 kg/m3, otrzymamy niezbêdn¹ pojemnoœæ ad-
sorbera dla wêgla

V
G

a �
�

[m3] (9)

Przyjmuj¹c wysokoœæ warstwy wêgla w adsorberze Ha = 3 m, mo¿emy okreœliæ na
podstawie znanej zale¿noœci, œrednicê adsorbera Da [m] oraz prêdkoœæ przep³ywu mieszani-
ny parowo-powietrznej przez ca³kowity przekrój adsorbera w [m/s].

Dla okreœlenia czasu trwania procesu adsorpcji � nale¿y wczeœniej okreœliæ wspó³-
czynnik przenikania masy metanolu � oraz wspó³czynnik dyfuzji D dla uk³adu metanol –
powietrze, który w temperaturze 0°C wynosi; D0 = 0,0477 m2/godz. = 1,325·10–5 m2/s.
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Dla temperatury 20°C wspó³czynnik dyfuzji obliczono ze wzoru [4]

D D
p

p

T

T
20 0

0

0

3 2

�
�

�
��

	



��

/

[m2/s] (10)

Wspó³czynnik przenikania masy metanolu � obliczono na podstawie wzoru [4]

�
�

�
�

�
16 20

0 54

0 54 1 64
,

,

, ,

D w

d z

[1/s] (11)

gdzie:

� – lepkoœæ kinematyczna mieszaniny parowo-powietrznej w temperaturze 20°C
[m2/s],

dz – œrednica ziaren adsorbentu [m].

Czas trwania procesu adsorpcji okreœlono z nastêpuj¹cej zale¿noœci [4]

�
�

�
�

�
�

a

w C
H b

a

C
a

0

0

0

0

* *

– [s] (12)

gdzie:

a0
* – iloœæ zaadsorbowanego metanolu równowa¿na stê¿eniu C0 (przyjmowana na

podstawie izotermy adsorpcji w kg/kg i pomno¿ona przez gêstoœæ nasypow¹
wêgla aktywnego w kg/m3) [kg/m3],

b – wspó³czynnik okreœlony z literatury [4] na podstawie zale¿noœci C�/C0,
C0 – stê¿enie metanolu w powietrzu przed adsorpcj¹ [kg/m3],
C� – stê¿enie metanolu w powietrzu po adsorpcji [kg/m3].

Dla celów porównawczych przeprowadzono obliczenia procesu adsorpcji przy stê-
¿eniu metanolu w powietrzu wlotowym do instalacji prawie dwukrotnie mniejszym, tj. dla
C0 = 0,015 kg/m3 i zestawiono wszystkie dane w tabeli 3.

Tabela 3
Zestawienie uzyskanych wyników dla procesu adsorpcji
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Stê¿enie metanolu w powietrzu [kg/m3] 0,028 0,015

Ciœnienie parcjalne dla danego stê¿enia [Pa] 2,132·103 1,142·103

Aktywnoœæ statyczna wêgla [kg/kg] 0,151 0,111

Gêstoœæ mieszaniny parowo-powietrznej [kg/m3] 1,207 1,205

Lepkoœæ dynamiczna mieszaniny [Pa·s] 1,825·10–5 1,84·10–5



Tabela 3 cd.

3. PROCES DESORPCJI I REGENERACJI WÊGLA AKTYWNEGO

Desorpcja daje mo¿liwoœæ odzyskania zaadsorbowanej substancji oraz przywraca ad-
sorbentowi w³aœciwoœci sorpcyjne, co pozwala na ich ponowne stosowanie.

Proces desorpcyjny wymaga najwiêkszego zapotrzebowania energetycznego w ca³ym
cyklu adsorpcyjno-desorpcyjnym i od jego prawid³owego opracowania zale¿y ekonomika
pracy instalacji adsorpcyjno-desorpcyjnej.

Najczêœciej stosowanym w praktyce przemys³owej sposobem desorpcji jest desorpcja
termiczna. Czynnikiem dostarczaj¹cym ciep³o podczas desorpcji termicznej jest w wiêk-
szoœci przypadków gaz obojêtny, który równoczeœnie pe³ni rolê czynnika wymywaj¹cego
zaadsorbowan¹ substancjê z adsorbentu.

Proces desorpcji z ziarn adsorbentu sk³ada siê z nastêpuj¹cych etapów:

1. odrywania siê cz¹steczek resorbowanej substancji od miejsc aktywnych znajduj¹cych
siê wewn¹trz kapilar porowatego adsorbentu,

2. dyfuzji cz¹stek substancji z wnêtrza do powierzchni ziarna,
3. odparowania cz¹steczek substancji z zewnêtrznej powierzchni adsorbentu,
4. usuniêciu zdesorbowanej substancji znad powierzchni ziarn.

Na szybkoœæ desorpcji ma zatem wp³yw zarówno dyfuzja wewn¹trz porów ziarn ad-
sorbentu, jak i wielkoœæ wspó³czynnika wnikania masy od powierzchni ziarna do fazy ga-
zowej. Szybkoœæ desorpcji zale¿y tak¿e od kszta³tu izotermy adsorpcji [5].

Obliczenia procesu desorpcji metanolu z wêgla aktywnego gazem obojêtnym (azotem),
opieraj¹ siê na równaniu bilansu ciep³a.

W pierwszym etapie obliczono ciep³o adsorpcji, które sk³ada siê z ciep³a kondensacji
i ciep³a zwil¿ania. Przy projektowaniu instalacji przemys³owej przyjêto, ¿e ciep³o adsorpcji
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Lepkoœæ kinematyczna mieszaniny w temp. 20°C [m2/s] 1,512·10–5 1,526·10–5

Wspó³czynnik dyfuzji metanolu w temp. 20°C [m2/s] 1,473·10–5 1,473·10–5

Wspó³czynnik przenikania masy [1/s] 19,816 19,718

Wysokoœæ z³o¿a wêgla aktywnego [m] 3 3

Œrednica adsorbera [m] 2,5 2,0

Masa wêgla aktywnego [kg] 5684 3638

Wspó³czynnik b [–] 1,9 1,74

Czas adsorpcji [godz.] 4,30 6,11

Iloœæ zaadsorbowanego metanolu [kg] 635,56 308,98



substancji organicznych adsorbowanych na wêglu aktywnym nie zale¿y od temperatury
procesu i mo¿e byæ obliczane z empirycznego wzoru [5]

q K Wads
N� � [J/kg] (13)

gdzie:

W – wielkoœæ adsorpcji wyra¿ona objêtoœci¹ ciek³ego adsorbatu przypadaj¹cego
na jednostkê masy wêgla aktywnego [dm3],

K, N – sta³e, których wartoœci zale¿¹ od rodzaju adsorbowanej substancji [5].

W drugim etapie bilansu cieplnego wyznaczono iloœci ciep³a potrzebnego do przepro-
wadzenia desorpcji. Ciep³o doprowadzone w trakcie desorpcji musi nagrzaæ ca³y adsorber
wraz z ³adunkiem do temperatury desorpcji oraz pokryæ straty cieplne ca³ej instalacji [6]

Qd = Q1 + Q2 + Q3 + Q0 [J] (14)

gdzie:

Qd – ca³kowite ciep³o procesu desorpcji,

Q1 – ciep³o podgrzania instalacji wraz z ³adunkiem do temperatury desorpcji,

Q2 – ciep³o desorpcji,

Q3 – ciep³o parowania wody,

Q0 – ciep³o strat.

W trzecim etapie bilansu cieplnego wyznaczono iloœæ ciep³a odprowadzonego z adsor-
bera w czasie ch³odzenia wêgla aktywnego, co wyra¿a siê równaniem [7]

Gs· Cps · t1 + Gw ·Cpw · t1 + Gchl ·Cpn · t0 = Gs ·Cps · t2 + Gw ·Cpw ·t2 + Gchl· Cps · tm (15)

gdzie:

Gs – masa ch³odzonego sorbentu [kg],

Gw – masa wody resztkowej w sorbencie [kg],

Gchl – masa gazu ch³odz¹cego [kg],

Cps, Cpw, Cpn – ciep³a w³aœciwe, odpowiednio sorbentu, wody, azotu [J/(kg·K)],

t1, t2 – temperatura pocz¹tkowa i koñcowa wêgla aktywnego w adsorberze
[°C],

t0, tm – temperatura pocz¹tkowa i œrednia koñcowa gazu ch³odz¹cego [°C].

W celach porównawczych przeprowadzono obliczenia dla dwóch strumieni mieszani-
ny parowo-powietrznej o stê¿eniu metanolu 0,015 kg/m3 i 0,028 kg/m3, które zestawiono
w tabeli 4.
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Tabela 4
Zestawienie wyników obliczeñ procesu desorpcji

Parametry Strumieñ I Strumieñ II

Stê¿enie metanolu w powietrzu Cp = 0,028
kg

m3
Cp = 0,015

kg

m3

Temperatura 20°C 20°C

Ciœnienie procesu 1,1 atm 1,1 atm

Parametry z³o¿a wêgla
wysokoœæ H = 3 m H = 3 m

œrednica D = 2,5 m D = 2,0 m

Gêstoœæ usypowa wêgla typu N �w = 386
kg

m3
�w = 386

kg

m3

Gêstoœæ mieszaniny powietrza z metanolem �msz = 1,208
kg

m3
�msz = 1,205

kg

m3

Iloœæ zaadsorbowanej substancji a = 0,1512
kg

kg
a = 0,1114

kg

kg

Masa wêgla Gs = 5684 kg Gs = 3638 kg

Iloœæ zaadsorbowanego metanolu Ga = 635,56 kg Ga = 308,98 kg

Iloœæ zaadsorbowanego metanolu [% wag.] 11,5% wag. 8,5% wag.

Resztkowa iloœæ wody Gw = 142,1 kg Gw = 90,95 kg

Masa mieszaniny powietrza z metanolem Gg = 24160 kg Gg = 24100 kg

Masa azotu do procesu desorpcji Gn = 1,86·104 kg Gn = 1,24·104 kg

Masa azotu do procesu ch³odzenia Gchl = 7297 kg Gchl = 4670 kg

Jednostkowe ciep³o desorpcji qdes = 6,337·104 J/kg qdes = 4,758·104 J/kg

Ca³kowite ciep³o desorpcji Qd = 1,439·109 J Qd = 1,06·109 J

Czas desorpcji td = 2,81 h td = 2,93 h

Czas ch³odzenia tchl = 1,1 h tchl = 1,1 h

Straty ciœnienia �p = 4,413 kPa �p = 4,413 kPa

Proces ch³odzenia azotu w prezentowanej instalacji realizowany jest w ch³odnicy
wodnej i w ziêbiarce. Za³o¿ono trzy temperatury koñcowe ch³odzenia azotu (0°C; –22°C;
–81°C), przy których powinno wystêpowaæ wykraplanie siê metanolu. Otrzymane wyniki
obliczeñ programem Hysys zestawiono w tabeli 5.
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Tabela 5
Wyniki obliczeñ procesu ch³odzenia azotu

Temperatura
[°C]

Parametry na wlocie Zawartoœæ metanolu
w strumieniu azotu

na wylocie z ziêbiarki
[kg/h]

Stopieñ odzysku
[%]Zawartoœæ metanolu w strumieniu

[kg/h]

0 258,42 218,67 15,38

–22 258,42 40 84,52

–8 258,42 0,04795 99,98

4. ZALECENIA I WNIOSKI

1. W projekcie obliczeniowym przyjêto, ¿e w ci¹gu jednego cyklu adsorpcyjnego przez
kolumnê przep³ynie 20 000 m3 mieszaniny parowo-powietrznej o zawartoœci metanolu
w iloœci 0,028 kg/m3 lub 0,015 kg/m3. Przyjête wielkoœci to rezultat przeprowadzo-
nego rozpoznania dzia³aj¹cych w praktyce przemys³owej instalacji o podobnym cha-
rakterze.

2. Otrzymane rezultaty obliczeñ dla procesu adsorpcji zestawiono w tabeli 3. Obrazuj¹
one czas jego trwania, niezbêdn¹ masê wêgla aktywnego oraz iloœæ zaadsorbowanego
metanolu.

3. Nale¿y podkreœliæ, ¿e przy zwiêkszonym stê¿eniu metanolu w mieszaninie parowo-po-
wietrznej zmniejsza siê wyraŸnie czas trwania procesu adsorpcji.

4. Przeprowadzone obliczenia dla procesu desorpcji metanolu z wêgla aktywnego gazem
obojêtnym – azotem w oparciu o równanie bilansu ciep³a pozwoli³y okreœliæ szereg
istotnych parametrów i wielkoœci, które zestawiono w tabeli 4. Obrazuj¹ one miêdzy
innymi: niezbêdn¹ masê azotu konieczn¹ do desorpcji, ca³kowite ciep³o desorpcji, jak
równie¿ czas trwania procesu desorpcji.

Wykonane obliczenia dla procesu ch³odzenia gazu obojêtnego (azotu) realizowanego
w ziêbiarce z wykorzystaniem programu Hysys dla trzech ró¿nych temperatur wynikowych,
zestawiono w tabeli 5. Pokazuj¹ one, ¿e optymalnym rozwi¹zaniem, uzasadnionym kosz-
tami eksploatacyjnymi i osi¹ganym stopniem odzysku metanolu, jest przyjêcie do uk³adu
technologicznego instalacji urz¹dzenia ch³odz¹cego – ziêbiarki, która powinna sch³adzaæ
azot do temperatury –22°C.
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