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Wykorzystanie wysokotemperaturowej konwersji
zwi¹zków smo³owych w procesie oczyszczania

surowego gazu ze zgazowania paliw sta³ych

STRESZCZENIE. Zwi¹zki smo³owe stanowi¹ istotny sk³adnik surowego gazu ze zgazowania paliw
sta³ych. Niestety, w tego rodzaju procesach stanowi¹ one zbêdny odpad, który nale¿y poddaæ
utylizacji. Obecnie szeroko stosowane metody niskotemperaturowe oczyszczania surowych
gazów ze zgazowania paliw sta³ych ze zwi¹zków smo³owych polegaj¹ na sch³odzeniu syn-
gazu i zastosowaniu fizycznych metod wydzielania zwi¹zków smo³owych. Nowoczesne
metody polegaj¹ na rozk³adzie zwi¹zków smo³owych w surowym gazie ze zgazowania paliw
sta³ych w procesach wysokotemperaturowych. Metody te polegaj¹ na termicznym krakingu
w œrodowisku beztlenowym lub utleniaj¹cym, jak równie¿ katalitycznym reformingu paro-
wym lub autotermicznym zwi¹zków smo³owych zawartych w surowym gazie syntezowym.
Jednym z rozwi¹zañ aparaturowych wykorzystywanym w tym celu jest reaktor z porowat¹
przegrod¹. Umo¿liwia on bezprzeponowe dostarczanie ciep³a dla endotermicznych reakcji
rozk³adu zwi¹zków smo³owych poprzez dystrybucjê tlenu przez porowat¹ przegrodê. Roz-
wi¹zanie to zapewnia równie¿ zwiêkszone bezpieczeñstwo pracy dziêki obni¿eniu ciœnienia
parcjalnego tlenu w reaktorze.
W niniejszej publikacji przedstawiono wyniki badañ wysokotemperaturowej i tlenowej kon-

wersji modelowych zwi¹zków smo³owych (toluenu, �-metylonaftalenu i ich mieszaniny)
w syntetycznym gazie ze zgazowania wêgla o sk³adzie 50% CO, 25% H2, 20% CO2 i 5% CH4.
Zawartoœæ zwi¹zku modelowego wynosi³a oko³o 15 g/m3, natomiast pary wodnej oko³o
100 g/Nm3 w przeliczeniu na suchy gaz. Badania przeprowadzono w reaktorze z porowat¹
przegrod¹ s³u¿¹c¹ do dystrybucji tlenu we wnêtrzu reaktora. Zakres badawczy obejmowa³
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temperatury 700–1000°C, czas przebywania reagentów w reaktorze 1,5 s i 3,0 s i dodatek
tlenu na poziomie 5, 10 i 20% obj. w stosunku do iloœci gazu procesowego. Wykazano, ¿e
rozk³ad zwi¹zków aromatycznych przebiega³ w ca³ym zakresie przyjêtych w badaniach
parametrów eksperymentalnych osi¹gaj¹c stopnie ubytku zwi¹zków aromatycznych ponad
50% dla temperatury 1000°C.

S£OWA KLUCZOWE: konwersja zwi¹zków smo³owych, gaz ze zgazowania wêgla, reaktor z porowat¹
przegrod¹

Wprowadzenie

Procesy usuwania sk³adników smo³owych z gazów procesowych dziel¹ siê na dwie
g³ówne metody: niskotemperaturowej oraz wysokotemperaturowej konwersji. Procesy nis-
kotemperaturowe s¹ szeroko stosowane w przemyœle i polegaj¹ na sch³odzeniu gazu proce-
sowego i wymywaniu smó³ w skruberze wodnym b¹dŸ z zastosowaniem rozpuszczalników
organicznych (Parekh 1982). Procesy te generuj¹ du¿e iloœci œcieków, przez co s¹ uci¹¿liwe
dla œrodowiska naturalnego jak równie¿ ma³o efektywne. Ponadto w celu dok³adnego
usuniêcia smó³ stosuje siê filtry ze z³o¿em sta³ym, np. wêglem lub koksem aktywnym,
które adsorbuj¹ pozosta³oœci kondensuj¹cych sk³adników lub wykorzystuje siê w tym celu
elektrofiltry. Wydzielone z gazu substancje smoliste w wiêkszoœci procesów traktowane s¹
jako odpad. W przypadku projektowania procesów ich utylizacji – jak na przyk³ad spalarnie
czy oczyszczalnie œcieków – konieczne jest oznaczenie ich sk³adu pod k¹tem zawartoœci
zwi¹zków o du¿ej toksycznoœci.

1. Rodzaje smó³ i metody wysokotemperaturowego

oczyszczania surowego gazu ze zgazowania paliw sta³ych

Definicja smo³y jest pojêciem dosyæ szerokim i przede wszystkim okreœla siê j¹
jako mieszaninê wêglowodorów g³ównie aromatycznych o masie molowej przekraczaj¹cej
60 g/mol, zawieraj¹cych od pojedynczego do wielokrotnych (skondensowanych) pierœcieni
(Devi 2005). Pojêciem tym okreœla siê wszelkie ciek³e produkty uboczne z procesów
pirolizy i zgazowania paliw sta³ych (wêgla, biomasy i odpadów) (Milne i Evans 1998).
Produkty te ró¿ni¹ siê sk³adem i w konsekwencji w³aœciwoœciami fizycznymi i chemicznymi
w zale¿noœci od pochodzenia.

Klasyfikacja wed³ug ECN TNO UT bazuj¹ca na rozpuszczalnoœci i intensywnoœci
kondensacji dzieli smo³y na piêæ grup – scharakteryzowanych w tabeli 1.
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Badania porównawcze przeprowadzone przez Pindoria i wsp. (Pindoria i in. 1997)
na temat smó³ o ró¿nym pochodzeniu wykaza³y znaczne ró¿nice w ich w³aœciwoœciach.
W badaniach opierano siê na trzech rodzajach smó³: ze zgazowania wêgla, smo³y koksowni-
czej i pozosta³oœci po destylacji ciê¿kich olejów. Wykazano, i¿ smo³a ze zgazowania wêgla
zawiera stosunkowo du¿¹ zawartoœæ frakcji wrz¹cej powy¿ej 400°C (>60%) czyli ciê¿kich
poliaromatów, które z wiêksz¹ wydajnoœci¹ wytwarzaj¹ siê w ostrzejszych warunkach
zgazowania wêgla. Ponadto obecne jest w smole do 9% sadzy. Analiza spektroskopii
fluorescencyjnej wykaza³a silnie zdealkilowan¹ formê zwi¹zków aromatycznych (>90%
wêgla aromatycznego, >85% wodoru aromatycznego). Dla porównania wartoœci te dla
smo³y koksowniczej s¹ o oko³o 50% ni¿sze. Ró¿nice te s¹ przede wszystkim wynikiem czasu
przebywania, który dla zgazowania wêgla jest stosunkowo krótki, przez co skondensowane
struktury aromatyczne nie ulegaj¹ rozk³adowi. Przeciwnie, w procesie koksowania wêgla ze
wzglêdu na d³ugi czas przebywania nastêpuj¹ wtórne reakcje rozk³adu zwi¹zków smo³o-
wych, przez co zwiêksza siê wydajnoœæ sk³adników o mniejszej masie molowej. Wynika
z tego, i¿ smo³a ze zgazowania wêgla jest mieszanin¹ g³ównie wysoce skondensowanych
wêglowodorów poliaromatycznych, maj¹cych wysok¹ tendencjê do intensywnego odk³a-
dania siê w ruroci¹gach nawet w podwy¿szonych temperaturach, a w z³o¿ach katalitycznych
reaktorów ³atwo prowadz¹c do wydzielania siê znacznych iloœci depozytu wêglowego.

Stosowane obecnie metody usuwania produktów smo³owych z surowego gazu ze zgazo-
wania wêgla polegaj¹ na ich wymywaniu w skruberach wodnych i/lub Venturiego (Parekh
1982). W procesie zgazowania wêgla metod¹ Lurgi, w którym wytwarza siê stosunkowo
najwiêksza iloœæ smó³ oczyszczanie gazu ze zgazowania jest operacj¹ skomplikowan¹,
generuj¹c¹ du¿e iloœci œcieków i stosunkowo du¿y strumieñ smo³y, która zazwyczaj za-
wracana jest do reaktora zgazowania.
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TABELA 1. Klasyfikacja smó³ wed³ug ECN TNO UT

TABLE 1. Classification of tars according to ECN TNO UT

Lp. Nazwa grupy W³aœciwoœci Reprezentanci

1. Niewykrywalne na GC
bardzo ciê¿kie smo³y, nie wykrywalne
metod¹ GC

brak

2. Heterocykliczne
zawieraj¹ce heteroatomy, rozpuszczalne
w wodzie

benzonitryl, fenol, chinolina

3. Lekkie aromaty lekkie wêglowodory jednopierœcieniowe toluen, etylobenzen, ksyleny, styren

4. Lekkie poliaromaty
dwu lub trój pierœcieniowe,
kondensuj¹ce w niskich temperaturach
nawet w niskich stê¿eniach

naftalen, inden, metylonaftaleny,
acenaftylen, fluoren, fenantren

5. Ciê¿kie poliaromaty
powy¿ej trzech pierœcieni, kondensuj¹ce
w wysokich temperaturach w ma³ych
stê¿eniach

fluoranten, piren, chryzen,
trifenylen benzopireny,
benzofluoranteny, benzofenantreny

�ród³o: Devi 2005



Nie bez powodu zainteresowanie badaczy w ostatnich latach skupia siê na procesach
wysokotemperaturowej konwersji produktów smo³owych jako efektywnej metody oczysz-
czania gazu procesowego. Dotyczy to nie tylko oczyszczania gazu ze zgazowania wêgla, ale
równie¿ gazu koksowniczego i biogazu (Karcz 2009; Struga³a i in. 2011). Wœród metod
wysokotemperaturowych mo¿na wymieniæ:

a) pirolizê surowego gazu,
b) reforming parowy wêglowodorów (Steam Reforming – SMR),
c) reforming autotermiczny (Autothermal Reforming – ATR),
d) czêœciowe utlenienie (Partial Oxidation – POX).
Procesy wysokotemperaturowego oczyszczania surowego gazu mo¿na prowadziæ nieka-

talitycznie (Jess 1996) w temperaturze do 1400°C lub katalitycznie w ni¿szej temperaturze
(600–900°C) (Devi 2005; Jess 1996; Kijeñski, Œci¹¿ko, red. 2010). Procesy katalityczne s¹
powszechnie stosowane w przemyœle jako metody produkcji gazu syntezowego z gazu
ziemnego b¹dŸ lekkich wêglowodorów, nie s³u¿¹ jednak do oczyszczania strumieni gazów
(Grzywa, Molenda, red. 1995). Ze wzglêdu na w³aœciwoœci surowego gazu ze zgazowania
wêgla (zawartoœæ zwi¹zków siarki) zastosowanie katalizatorów jest ograniczone ze wzglêdu
na szybk¹ ich dezaktywacjê.

Podczas konwersji produktów smo³owych nastêpuje szereg reakcji chemicznych po-
miêdzy wszystkimi sk³adnikami gazu. G³ówne reakcje mo¿na zapisaæ za pomoc¹ poni¿szych
schematów (Devi 2005; Jess 1996):
� kraking termiczny

p CnHx � q CmHy + r H2 (1)

� reforming parowy

CnHx + m H2O � (n + x/2)H2 + n CO (2)

� suchy reforming

CnHx + n CO2 � (x/2)H2 + 2n CO (3)

� tworzenie sadzy

CnHx � n C + (x/2)H2 (4)

(CnHx reprezentuje smo³y, natomiast CmHy wêglowodory o mniejszej liczbie atomów wêgla
w strukturze ni¿ CnHx).

Wszystkie wymienione reakcje s¹ endotermiczne i wymagaj¹ tym samym dostarczenia
energii do uk³adu reakcyjnego. Zapotrzebowanie na energiê mo¿e zostaæ uzyskane za
pomoc¹ reakcji egzotermicznych spalania oraz pó³spalania:

H2 + 1/2 O2 � H2O �RH
298
o = –242 kJ/mol (5)
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C10H8 + 12 O2 � 10 CO2 + 4 H2O �RH
298
o = –5 056 kJ/mol (6)

CH4 + 2 O2 � CO2 + 2 H2O �RH
298
o = –802 kJ/mol (7)

C10H8 + 5 O2 � 10 CO + 4 H2 �RH
298
o = –1 257 kJ/mol (8)

CH4 + 1/2 O2 � CO + 2 H2 �RH
298
o = –36 kJ/mol (9)

Oczywiœcie przebiegaæ mog¹ wszelkie reakcje bêd¹ce kombinacj¹ ca³kowitego oraz
czêœciowego utleniania.

W strumieniu surowego gazu ze zgazowania wêgla stê¿enie wodoru jest bardzo wysokie.
Wêglowodory, które nie przereagowa³y z tlenem, mog¹ ulegaæ min. reakcjom hydro-
krakingu (Jess 1996):

C10H8 + 7 H2 � C6H6 + 4 CH4 �RH
298
o = –368 kJ/mol (10)

C10H8 + 16 H2 � 10 CH4 �RH
298
o = –900 kJ/mol (11)

b¹dŸ ulegaæ reakcjom z odszczepieniem wodoru i wytworzeniem wysokocz¹steczkowych
wêglowodorów aromatycznych, a¿ do sadzy (dla uproszczenia przedstawione jako „C”):

C10H8 � 10 C + 4 H2 �RH
298
o = –151 kJ/mol (12)

CH4 � C + 2 H2 �RH
298
o = +75 kJ/mol (13)

Powsta³a w wyniku tych reakcji sadza lub utworzone produkty organiczne mog¹ ulegaæ
zgazowaniu za pomoc¹ pary wodnej, która w surowym gazie ze zgazowania znajduje siê
w znacznych iloœciach.

C + H2O � CO + H2 �RH
298
o = +131 kJ/mol (14)

CH4 + H2O � CO + 3 H2 �RH
298
o = +206 kJ/mol (15)

Z powy¿szych rozwa¿añ wynika, i¿ w uk³adzie reakcyjnym zachodzi skomplikowana
równowaga pomiêdzy reagentami. Reakcje mog¹ przebiegaæ w ró¿nych kierunkach lub
wed³ug ró¿nych mechanizmów.

Prowadzenie procesu niekatalitycznej konwersji przebiega w wysokich temperaturach
(do 1400°C), co wi¹¿e siê z dostarczeniem okreœlonej energii potrzebnej do przeprowadze-
nia ¿¹danych reakcji. Typowym rozwi¹zaniem procesowym jest przeponowe dostarczanie
ciep³a potrzebnego do przeprowadzenia endotermicznych reakcji krakingu i reformingu.
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Logicznym w tym przypadku wydaje siê zastosowanie czêœciowego utleniania (POX –
Partial Oxidation) produktów smo³owych i gazu procesowego w celu zaspokojenia potrze-
by energetycznej endotermicznych reakcji konwersji produktów smolistych z H2O i CO2.
Podczas pó³spalania sk³adników gazowych nastêpuje wydzielanie ciep³a i jego bezprze-
ponowe dostarczenie do uk³adu (Jess 1996).

Jednym z nowoczesnych rozwi¹zañ bezprzeponowego dostarczania ciep³a do uk³adu
reakcyjnego jest zastosowanie reaktora z porowat¹ przegrod¹. Porowata przegroda w formie
filtra ceramicznego jest dystrybutorem tlenu we wnêtrzu reaktora, dziêki czemu pó³spalanie
zwi¹zków smo³owych i sk³adników gazu nastêpuje tylko przy jej powierzchni. Rozwi¹zanie
to zapewnia zwiêkszenie bezpieczeñstwa pracy reaktora poprzez obni¿enie ciœnienia par-
cjalnego tlenu do wartoœci le¿¹cych poni¿ej dolnej granicy wybuchowoœci sk³adników
palnych gazu procesowego. Ponadto dziêki temu rozwi¹zaniu intensyfikuje siê reakcje
pó³spalania na niekorzyœæ reakcji ca³kowitego spalania, jak równie¿ minimalizuje gradient
temperatury w reaktorze i mo¿liwoœæ lokalnego przegrzania gazu.

2. Opis metodyki badawczej

Schemat technologiczno-pomiarowy stanowiska badawczego przedstawiono na rysun-
ku 1, natomiast na rysunku 2 przedstawiono stanowisko do badania procesu wysokotempe-
raturowej konwersji zwi¹zków smo³owych w modelowym gazie ze zgazowania wêgla. Gaz
o ustalonym sk³adzie komponowany by³ poprzez ustalenie odpowiednich przep³ywów
gazów za pomoc¹ masowych regulatorów przep³ywu, natomiast woda i zwi¹zki modelowe
dozowane by³y za pomoc¹ wysokosprawnych pomp cieczowych firmy Knauer. Odpo-
wiednia regulacja w szerokim zakresie pozwala skomponowaæ mieszaninê gazow¹ imituj¹c¹
swoim sk³adem surowy gaz ze zgazowania wêgla.

Podstawowym elementem stanowiska jest reaktor konwersji (3), w którym zachodz¹
reakcje czêœciowego utlenienia gazu procesowego ze zgazowania wêgla i konwersji zwi¹z-
ków smo³owych. Reaktor wyposa¿ony jest w elektryczny piec oporowy do regulacji jego
temperatury oraz iskrownik do zap³onu – zainicjowania reakcji. Do reaktora (3) poprzez
porowat¹ przegrodê (A) wprowadzany jest tlen z butli, a jego przep³yw regulowany jest za
pomoc¹ masowego regulatora przep³ywu. Tlen przenika przez porowaty wk³ad na zewn¹trz
do przestrzeni z gazem, wchodz¹c z nim w reakcjê czêœciowego spalania, co objawia siê
wzrostem temperatury reakcji. W wyniku przep³ywu gazów przez wype³nienie reaktora
nastêpuje wymieszanie poprzeczne reagentów, co zwiêksza wydajnoœæ reakcji. Reakcja
utlenienia zachodzi lokalnie, przy powierzchni zewnêtrznej membrany.

Gaz poprocesowy jest kierowany do ch³odnicy (4) typu rura (wê¿ownica) w rurze,
zasilanej zimn¹ wod¹ wprowadzan¹ przewodem, a jej przep³yw regulowany jest za pomoc¹
rotametru. W celach kontrolnych na wlocie gazu do ch³odnicy oraz na obu wylotach (gazu
i wody) zainstalowane s¹ punkty pomiaru temperatury. Och³odzony gaz kierowany jest
poprzez separator (5), p³uczkê (6) do pochodni (7) w celu jego spalenia. Na przewodzie
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odprowadzaj¹cym gaz poprocesowy do pochodni zainstalowany jest miechowy licznik
gazu, króciec z zaworem do poboru próbki gazu do analizy on-line za pomoc¹ analizatorów
gazu firmy SICK (analiza H2, CO, CO2, CH4, O2), oraz punkt poboru próbki gazowej do
analizy GC w celu dok³adnego oznaczenia sk³adników gazowych. Za reaktorem (przed
ch³odnic¹) znajduje siê punkt poboru próbek gazowych do analizy zawartoœci zwi¹zków
aromatycznych w gazie poprocesowym.

Jako matrycê gazow¹ zastosowano w badaniach gaz modelowy o sk³adzie (50% CO,

25% H2, 20% CO2, 5% CH4), oraz zwi¹zki modelowe: toluen, �-metylonaftalen i miesza-

ninê toluenu i �-metylonaftalenu w stosunku masowym 2/1. Powszechnie stosowanymi
w pracach badawczych zwi¹zkami modelowymi s¹: benzen, toluen, których pojedynczy
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Rys. 1. Schemat ideowy stanowiska doœwiadczalnego do badañ wysokotemperaturowego rozk³adu produktów
smo³owych zawartych w gazie ze zgazowania wêgla

1 – mieszalnik gazu, 2 – przegrzewacz gazu, 3 – reaktor konwersji,4 – ch³odnica wodna,
5 – odbieralnik kondensatu, 6 – p³uczka, 7 – pochodnia;

A – porowata przegroda ceramiczna, B – wype³nienie z kul wysokoglinowych

Fig. 1. Scheme of laboratory stand for high-temperature tar compound’s decomposition
1 – gas mixer, 2 – preheater, 3 – reactor, 4 – cooler, 5 – condenser, 6 – scruber, 7 – burner;

A – porous barrier, B – bed of Al2O3 pellets



pierœcieñ aromatyczny jest najbardziej stabiln¹ struktur¹ aromatyczn¹, oraz naftalen i �-me-
tylonaftalen bêd¹ce przedstawicielami wielopierœcieniowych smó³. Do celów badawczych
wykorzystano toluen, który w przeciwieñstwie do benzenu nie wykazuje w³aœciwoœci ra-

kotwórczych oraz �-metylonaftalen, który w warunkach normalnych jest substancja ciek³¹,
co w odró¿nieniu od naftalenu pozwala³o na jego bezproblemowe dozowanie do uk³adu
reakcyjnego. Przep³yw zwi¹zku modelowego i wody by³ ustalany tak, aby stê¿enie pary
wodnej wynosi³o oko³o 100 g/m3 gazu, natomiast stê¿enie zwi¹zku modelowego oko³o
10 g/m3.

Wyniki badañ

W celu iloœciowego i jakoœciowego oznaczenia procesu konwersji zwi¹zków mode-
lowych wprowadzono nastêpuj¹c¹ zale¿noœæ – stopieñ ubytku zwi¹zków aromatycznych
w gazie procesowym:

� �
�

�
c c

c

i i

i

0

0
100%

(16)

gdzie: ci
0 – stê¿enie zwi¹zku modelowego w gazie surowym [g/m3 suchego gazu],
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Rys. 2. Stanowisko do badania procesu wysokotemperaturowej konwersji zwi¹zków smo³owych
w modelowym gazie ze zgazowania wêgla

Fig. 2. Laboratory stand for high-temperature tar compound’s decomposition



ci – stê¿enie wszystkich produktów aromatycznych po procesie konwersji

[g/m3 suchego gazu po konwersji].

Natomiast stê¿enia poszczególnych sk³adników obliczono z nastêpuj¹cych zale¿noœci:
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(17)
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gdzie: �mi
0 – masowy strumieñ wlotowy danego zwi¹zku aromatycznego i [g/s],

�m
i

– masowy strumieñ wlotowy danego zwi¹zku aromatycznego i [g/s],

�Vg – strumieñ objêtoœciowy wylotowego gazu suchego [dm3/s],

�Vg
0 – strumieñ objêtoœciowy wlotowego gazu suchego [dm3/s].

Wykonane obliczenia wykaza³y, i¿ ka¿dy ze zwi¹zków modelowych ulega³ rozk³adowi
w w/w warunkach. Produktami rozk³adu danego zwi¹zku modelowego by³y produkty
gazowe i m.in. zwi¹zki aromatyczne o ni¿szej masie molowej. W przypadku toluenu by³ to

benzen, natomiast w przypadku �-metylonaftalenu by³y to: naftalen, toluen, benzen i inne
jednopierœcieniowe zwi¹zki aromatyczne, które wystêpowa³y w niewielkim stê¿eniu, czêsto
poni¿ej progu oznaczalnoœci.

Na rysunku 3 przedstawiono zale¿noœæ stopnia ubytku zwi¹zków aromatycznych
w funkcji temperatury procesu. Jak mo¿na zauwa¿yæ, wzrost temperatury powoduje zwiêk-

szenie stopnia rozk³adu toluenu jak i mieszaniny �-metylonaftalenu i toluenu. Natomiast

w przypadku �-metylonaftalenu zale¿noœæ temperaturowa dla konwersji �-metylonaftalenu
nie jest tak oczywista jak dla konwersji toluenu. Nie obserwuje siê wyraŸnego wzrostu
stopnia ubytku zwi¹zków aromatycznych, a nawet obecne jest minimum w temperaturze
900°C. Nie zmienia to faktu, ¿e w temperaturze 1000°C stopieñ ubytku zwi¹zków aro-

matycznych dla konwersji toluenu i �-metylonaftalenu jest zbli¿ony i wynosi oko³o 52%.

W przypadku konwersji mieszaniny toluenu i �-metylonaftalenu mo¿na zaobserwowaæ
ni¿sze stopnie redukcji zwi¹zków aromatycznych ni¿ w przypadku eksperymentów prowa-

dzonych z u¿yciem toluenu i �-metylonaftalenu osobno.
Rysunek 4 przedstawia zale¿noœæ stopnia rozk³adu aromatów w funkcji dodatku tlenu do

uk³adu reakcyjnego. Zwiêkszenie dodatku tlenu do gazu reakcyjnego powoduje znaczny
wzrost stopnia ubytku zwi¹zków aromatycznych z oko³o 38% do oko³o 53% dla procesów

z zastosowaniem toluenu i �-metylonaftalenu osobno. Natomiast dla mieszaniny obu zwi¹z-
ków dla procesu z 5% dodatkiem O2 obserwuje siê ni¿szy stopieñ ubytku aromatów, jednak

307



308

Rys. 4. Wykres zale¿noœci stopnia ubytku zwi¹zków aromatycznych w funkcji dodatku O2 dla toluenu,

�-metylonaftalenu i mieszaniny toluenu i �-metylonaftalenu w stosunku masowym 2/1 jako zwi¹zków
modelowych (temperatura – 1000°C, czas przebywania – 3,0 s)

Fig. 3. Plot of aromatics’ decomposition rate by O2 addition function for toluene, �-methylnaphtalene
and their mixture 2/1 by weight (temperature – 1000°C, residence time – 3.0 s)

Rys. 3. Wykres zale¿noœci stopnia ubytku zwi¹zków aromatycznych w funkcji temperatury dla toluenu,

�-metylonaftalenu i mieszaniny toluenu i �-metylonaftalenu w stosunku masowym 2/1 jako zwi¹zków
modelowych (dodatek O2 – 10%, czas przebywania – 3,0 s)

Fig. 3. Plot of aromatics’ decomposition rate by temperature function for toluene, �-methylnaphtalene and their
mixture 2/1 by weight (O2 addition – 10%, residence time – 3.0 s)



po zwiêkszeniu dodatku O2 do poziomu 10% stopieñ ubytku zwi¹zków aromatycznych jest
na poziomie oko³o 58%. W zakresie dodatku tlenu 10% i 20% mo¿na stwierdziæ, i¿ stopieñ
ubytku zwi¹zków aromatycznych zasadniczo siê nie zmienia. Dla testu przeprowadzonego

z u¿yciem �-metylonaftalenu i z zastosowaniem dodatku tlenu na poziomie 30% ubytek
zwi¹zków aromatycznych dochodzi do poziomu 80%. Nale¿y zaznaczyæ, ¿e w zwi¹zku z tak
znacznym dodatkiem tlenu do gazu procesowego temperatura w reaktorze wzros³a do
1185°C, a w kolejnej strefie reaktora wynios³a nawet 1258°C. Nie mo¿na wiêc w tym
wypadku jednoznacznie stwierdziæ, czy tak znaczny wzrost konwersji (o ok. 26%) by³
spowodowany dodatkiem tlenu do mieszaniny reakcyjnej, czy tylko wynika³ z bardzo
wysokiej temperatury w reaktorze. Mo¿na przypuszczaæ, ¿e efekt ten jest wynikiem jedno-
czesnego wp³ywu temperatury i iloœci dodanego tlenu.

Zwiêkszanie dodatku tlenu do gazu procesowego wi¹¿e siê z intensyfikacj¹ procesu
spalania sk³adników gazowych. Wp³ywa to na obni¿enie zawartoœci sk³adników palnych
w gazie po konwersji, a co za tym idzie na obni¿enie wartoœci opa³owej gazu. Ze wzglêdu na
energetyczne wykorzystanie gazu ze zgazowania wêgla, jest to istotny parametr procesu
konwersji sk³adników smo³owych w surowym gazie ze zgazowania wêgla.

W tabeli 2 przedstawiono wp³yw czasu przebywania na stopieñ redukcji ubytku zwi¹z-
ków aromatycznych.

Jak wynika z tabeli 2, zmniejszenie czasu przebywania gazu w reaktorze zasadniczo

nie wp³ywa na stopnieñ redukcji toluenu i �-metylonaftalenu. Natomiast w przypadku

zastosowania mieszaniny toluenu i �-metylonaftalenu mo¿na zaobserwowaæ wzrost stopnia
redukcji zwi¹zków aromatycznych przy zmniejszeniu czasu przebywania w reaktorze.

Bardzo istotnym elementem analizy jest jednoznaczny wp³yw iloœci dodawanego tlenu
na zawartoœæ sk³adników palnych w gazie modelowym. W ka¿dym przypadku zwiêkszenia
iloœci utleniacza obserwuje siê obni¿enie zawartoœci sk³adników palnych, przy czym wp³yw
ten jest niezwykle istotny w przypadku wodoru, gdzie dla 10% dodatku tlenu obserwujemy
oko³o 3% spadek stê¿enia H2, jednak dalsze zwiêkszenie dodatku tlenu powoduje spadek
stê¿enia o oko³o 10% (20% dodatek O2) i oko³o 14% (30% dodatek O2), a stê¿enie
CO2 w tym przypadku osi¹ga poziom oko³o 60%. G³ównym ograniczeniem w przypadku
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TABELA 2. Wp³yw czasu przebywania na stopnieñ redukcji zwi¹zków aromatycznych
(dodatek O2 – 10%, temperatura – 1000°C)

TABLE 2. Comparison of aromatics’ decomposition rate in a different residence time
(temperature – 1000°C, O2 addition – 10%)

Toluen Metylonaftalen Mieszanina

Czas przebywania [s] 3,00 1,50 3,0 1,50 3,00 1,50

Stê¿enie toluenu [g/m3] 15,2 14,15 20,4 10,20 7,20 18,20

Stê¿enie aromatów [g/m3] 7,41 6,75 8,78 4,43 4,82 7,66

Stopieñ redukcji zwi¹zków aromatycznych [%] 51,3 52,3 56,9 56,50 33,10 57,90



stosowania wysokotemperaturowej konwersji zwi¹zków smo³owych jest zminimalizowanie
niekorzystnego spalania gazu procesowego. Z drugiej jednak strony, O2 jest czynnikiem
utleniaj¹cym równie¿ zwi¹zki smo³owe. Dlatego te¿ iloœæ dodanego tlenu musi byæ kom-
promisem pomiêdzy zadowalaj¹cym stopniem usuniêcia zwi¹zków smo³owych i zminimali-
zowaniem efektu spalania sk³adników palnych gazu procesowego.

Podsumowanie

W wyniku przeprowadzonych badañ stwierdzono, ¿e wzrost iloœci utleniacza oraz
zmniejszenie czasu przebywania reagentów w reaktorze wp³ywa korzystnie na konwersjê

toluenu i �-metylonaftalenu. Jednym z wa¿nych produktów rozk³adu toluenu jest benzen.
Krótszy czas przebywania nie wp³ywa znacz¹co na sk³ad matrycy gazowej, jak równie¿ na
stopieñ ubytku aromatów. Wzrost iloœci utleniacza powoduje zmniejszenie udzia³u gazów
palnych na korzyœæ ditlenku wêgla w gazie po konwersji. Zwiêkszenie temperatury procesu
konwersji powoduje zwiêkszenie stopnia konwersji zwi¹zku modelowego. Stopieñ ubytku
zwi¹zków aromatycznych jest kombinacj¹ wp³ywu temperatury i iloœci dodanego tlenu do
uk³adu reakcyjnego.

Zastosowanie wysokotemperaturowego rozk³adu zwi¹zków smo³owych jest potencjal-
nie atrakcyjn¹ metod¹ ich usuwania z surowego gazu ze zgazowania wêgla i innych paliw
sta³ych. W zakresie temperaturowym prowadzenia eksperymentów wykazano stopnie ubyt-
ku zwi¹zków aromatycznych wynosz¹ce ponad 50%. Wydaje siê, ¿e zwiêkszenie tempe-
ratury procesu mog³oby podwy¿szyæ stopieñ rozk³adu zwi¹zków aromatycznych, co jednak
wi¹¿e siê równie¿ ze zwiêkszeniem dodatku tlenu do gazu procesowego. Z drugiej jednak
strony w warunkach rzeczywistych gaz opuszczaj¹cy reaktor zgazowania mo¿e mieæ tem-
peraturê rzêdu 700–900°C (w eksperymentach do reaktora konwersji kierowano gaz o tem-
peraturze ok. 300°C), co zdecydowanie obni¿y³oby zu¿ycie tlenu w procesie i jednoczeœnie
umo¿liwi³o pracê uk³adu w wy¿szych temperaturach, w których uzyskiwane stopnie ubytku
aromatów mog¹ byæ wy¿sze ni¿ dla zakresu do 1000°C.

Praca wykonana w ramach Zadania Badawczego nr 3 finansowanego przez NCBiR na podstawie Umowy

nr SP/E/3/7708/10
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Piotr BABIÑSKI, Grzegorz £ABOJKO

Application of a high-temperature process
in a raw syngas tar compound’s decomposition

Abstract

Tar compounds are important components of the raw gas from the gasification of solid fuels.
Unfortunately, in these kinds of processes, they represent unnecessary wastes which must be removed.
The widely used method for low-temperature purification of gases from the gasification of solid fuels
from tar compounds consists of syngas cooling and the use of physical methods of separating tar
compounds. Modern methods consist of the decomposition of tar compounds in high temperature
processes. These methods utilize thermal cracking in the absence of oxygen or oxidizing atmosphere,
as well as catalytic steam or autothermal reforming of tar compounds contained in the raw synthesis
gas. One apparatus which could be used as a solution for this purpose is a reactor with a porous barrier.
It provides heat for the endothermic tars’ decomposition reactions through the distribution of oxygen
through a porous barrier. This solution also provides increased safety by reducing the partial pressure
of oxygen in the reactor.

This publication presents the results of high temperature and oxygen conversion of tar model

compounds (toluene, �-methylnaphthalene, and their mixtures) in a model gas from coal gasification
consisting of 50% CO, 25% H2, 20% CO2, and 5% CH4. The content of the model compound was
about 15 g/m3 and steam about 100 g/Nm3 in terms of dry gas. The experiments were conducted
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in a reactor with a porous barrier used to distribute the O2 within the interior of the reactor.
Research covered a temperature range of 700–1000 °C, residence time of reactants in the reactor, 1.5 s
and 3.0 s, and the addition of oxygen at 5, 10, and 20% vol. relative to the amount of process gas.
The experiments have shown the increment of aromatic compounds’ decomposition rates according
to increases in temperature reaching levels of loss of aromatic compounds of over 50% for 1000°C.
The experiments conducted at the same temperature level (1000°C) and the same residence time
(3.0 s) have shown decomposition intensification of aromatics with an increase in oxygen addition.

KEY WORDS: conversion of tars, syngas from coal, reactor with porous barrier


