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Zastosowanie symulatora ChemCad do
modelowania ztozonych uktadow reakcyjnych
procesow petrochemicznych

Wstep

W niektorych procesach petrochemicznych, takich
jak otrzymywanie etylobenzenu i jego odwodornienie do
styrenu, czy tez produkcji eterdw: metylo-zert-butylowego
(MTBE) lub metylo-tert-amylowego (TAME), napotyka si¢
na ztozone uktady reakcyjne. Przeprowadzanie symulacji
catych schematéw technologicznych tych i podobnych
procesow z uzyciem programu ChemCad wymaga przy-
jecia odpowiedniego modelu samego uktadu reakcyjnego.

Symulator ChemCad oferuje uzytkownikowi wybor
czterech reaktorow: kinetycznego, Gibbsa, rownowa-
gowego 1 stechiometrycznego [2]. Pierwszy z nich daje
duze mozliwosci modelowania, ale w przypadku uktadow
operujacych wigksza liczba reakcji chemicznych wymaga
on dostarczenia odpowiednich statych kinetycznych — co
czesto jest dos¢ trudne. Reaktory Gibbsa i rownowago-
Wy opieraja si¢ na obliczaniu rownowagi chemicznej,
lecz przy wykorzystaniu dwoch roznych podejs$¢: reaktor
Gibbsa opiera si¢ na metodzie minimalizacji potencjatu
termodynamicznego (swobodnej energii Gibbsa — stad

jego nazwa), a reaktor rownowagowy wykorzystuje tem-
peraturowe zalezno$ci statych réwnowag chemicznych
wybranych reakcji. Reaktor stechiometryczny oblicza sktad
mieszaniny poreakcyjnej na podstawie zdefiniowanego
stopnia konwersji wskazanego sktadnika kluczowego
1 wspotczynnikow stechiometrycznych rownania reakcji.
Aby dokona¢ wyboru odpowiedniego reaktora konieczna
jest analiza chemizmu poszczegdlnych proceséw oraz
zestawienie danych poczatkowych.

Symulacja komputerowa procesu otrzymywania styrenu
wymaga utworzenia dwoch réznych schematow techno-
logicznych; celem pierwszego z nich jest otrzymanie ety-
lobenzenu poprzez alkilacj¢ benzenu etylenem, natomiast
w drugim etylobenzen ulega odwodornieniu do styrenu.

W schematach technologicznych stuzacych otrzymy-
waniu eterow w uktadach reakcyjnych uwzglednia si¢
reakcje trzeciorzgdowych olefin z metanolem i z obecna
w uktadzie woda. Kazdy z tych schematdéw jest modelo-
wany zestawem innych typow reaktorow.

Modelowanie reakciji alkilacji benzenu etylenem i reakcji transalkilacji

W procesie alkilacji, oprocz reakeji gtdwnej (1), zacho-

dzi szereg dalszych reakcji pomigdzy benzenem i wigksza

liczba czasteczek etylenu lub pomigdzy mono-,
di-, czy nawet trietylobenzenami z etylenem.
W ich wyniku, oprocz etylobenzenu moga si¢
tworzy¢: trzy dietylobenzeny (o-, m- i p-), po
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trzy trietylobenzeny (1,2,3-; 1,2,4- 1 1,3,5-) i tetraetylo-
benzeny (1,2,3,4-; 1,2,3,5-11,2,4,5-).

+ CH,=CH, ———> ©/\ (1)



Schemat technologiczny produkcji etylobenzenu zawie-
ra szereg kolumn destylacyjnych stuzacych do rozdziatu
produktow — migdzy innymi kolumna benzenowa oddziela
nieprzereagowany benzen, zawracany do reakcji; kolumna
etylobenzenowa oddziela zasadniczy produkt od pozostatych,
a kolejna kolumna oddziela di- i trietylobenzeny od wyzszych
pochodnych, traktowanych jako produkty odpadowe. Oprocz
reaktora alkilacji, w schemacie technologicznym wystepu-
je rowniez reaktor transalkilacji, do ktérego doprowadza
si¢ cze$¢ zawracanego benzenu oraz oddzielona wezesniej
mieszaning di- i trietylobenzenow [3, 4]. Wszystkie trzy die-
tylobenzeny reaguja z benzenem — tworzac dwie czasteczki
etylobenzenu, a trietylobenzeny moga reagowa¢ z dwiema
czasteczkami benzenu — przy czym powstaja trzy czasteczki
etylobenzenu, natomiast przy reakcji z jedna czasteczka
benzenu moze si¢ tworzy¢ etylobenzen i dietylobenzen.

W warunkach rzeczywistych wszystkie te reakcje (za-
rowno w procesie alkilacji, jak 1 w procesie transalkilacji)
sa bardzo bliskie osiagnigcia stanu rOwnowagi chemiczne;.
Sugeruje to, iz do modelowania powyzszych uktadow
reakcyjnych mozna by wybra¢ reaktor rownowagowy —
jednakze w przypadku procesu alkilacji nalezaloby wziaé
pod uwage az 8 reakcji rownolegtych (zalozono tworze-
nie etylobenzenu, trzech dietylobenzenow, trzech triety-
lobenzendw i (1,2,4,5)-tertractylobenzenu). Obliczenie
sktadu rownowagowego wymagatoby rozwiazania uktadu
o$miu rownan (opisujacych state rownowag chemicz-
nych) z odmioma niewiadomymi, co jest zagadnieniem
skomplikowanym. Podobne trudno$ci wystapityby przy
zastosowaniu reaktora rownowagowego do obliczenia
sktadu mieszaniny poreakcyjnej w procesie transalkilacji.

W przypadku tak ztozonych uktadow reakcyjnych
znacznie lepiej radzi sobie metoda minimalizacji potencjatu
termodynamicznego, w mysl ktorej sktad rownowagowy
to taki zestaw liczb moli n,, ktory minimalizuje potencjal
termodynamiczny g calej mieszaniny, ujgty rownaniem:

N
g= Zlni,ui = min (2)
i=
gdzie:
u; — potencjat chemiczny sktadnika i,
N —liczba sktadnikow w ukladzie.

Potencjat chemiczny sktadnika w fazie gazowej obli-
cza si¢ ze wzoru (3) — zaktadajac, ze mieszanina ta jest
uktadem doskonatym.

N
i =u +RTInP+RTInn; —RTIn Y n; (3)
i=1

gdzie:

uf — standardowy potencjat chemiczny sktadnika i (pro-
gram ChemCad oblicza go wykorzystujac swoj bank
danych).

Minimalizacja potencjalu g odbywa si¢ przy zaloze-
niach ograniczonego bilansu masy kazdego z pierwiastkow
i nieyjemnosci liczb moli kazdego ze sktadnikow, co ujmuja
rownania (4) 1 (5):

N
2 Ajn; =B

i=1

! i=1,2,., M @)

n.>0

. i=1,2,.,N 5)

gdzie:

Aj;; — liczba atoméw pierwiastka typu j w sktadniku 7,

B, — liczba gramoatomo6w pierwiastka j w mieszaninie
(obliczana ze znanego sktadu surowca),

M —liczba pierwiastkow.

Powyzsza metoda, na ktdrej oparty jest reaktor Gibbsa,
nie wymaga od uzytkownika sprecyzowania liczby i po-
staci reakcji niezaleznych, dzigki ktorym uktad osiaga stan
rownowagi chemicznej; zatem reaktor Gibbsa oblicza petng
réwnowage chemiczna pomigdzy wszystkimi wyszczegol-
nionymi sktadnikami uktadu — w odréznieniu od reaktora
réwnowagowego, ktory oblicza rownowage osiagana tylko
poprzez reakcje sprecyzowane przez uzytkownika.

W przypadku procesu otrzymywania etylobenzenu w re-
aktorach interesuja nas tylko te reakcje, ktore faktycznie
zachodza — a wige alkilacji 1 transalkilacji. Jezeli surowiec
zawiera w sobie metan, etan, propan (surowiec etylenowy
nie jest czystym C,H,), czy toluen (zawracany z etapu od-
wodornienia wraz z benzenem) to substancje te moglyby
réwniez reagowac z etylenem lub weglowodorami aroma-
tycznymi (np. etylen z metanem do propanu, a z toluenem
do metyloetylobenzenu). Reaktor Gibbsa, obliczajac petna
réwnowagg uwzglednialby rowniez i takie reakcje — mimo
ze w praktyce one nie zachodza. Definiujac ten reaktor
nalezy wowczas wyraznie sprecyzowac, ze metan, etan,
propan i toluen sa zwiazkami obojetnymi (tzw. ,,inertami”).
W takim przypadku substancje te nie sg rowniez uwzgled-
niane w bilansie masy pierwiastkow C i H w rownaniu (4).

W tablicy 1 przedstawiono sktady surowcow i pro-
duktoéw otrzymane w trakcie symulacji procesow alkilacji
i transalkilacji przy uzyciu reaktora Gibbsa. W procesie
alkilacji mial miejsce odbior ciepta w ilosci 9666,51 MJ/h,
natomiast proces transalkilacji zachodzit w adiabatycznym
trybie termicznym.
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dornienia etylobenzenu — zachodzi szereg reakcji; zarowno

48

Tablica 1. Parametry i sktady surowcow oraz produktow otrzymane w trakcie
symulacji procesow alkilacji i transalkilacji [kmol/h]

Proces alkilacji

Proces transalkilacji

surowiec produkt surowiec produkt
Parametry
Temperatura [°C] 223,6 284,6 145,9 148,5
Ci$nienie [bar] 24,9 23,9 1,2 1,1
Sktadniki:
Metan 2,5 2,5227 0,03 0,03
Etan 5,27 5,2674 0,29 0,29
Propan 0,60 0,6004 0,11 0,11
Etylen 92,00 0,0021 0,0001 0,0
Benzen 356,9 271,4 32,17 26,26
Etylobenzen 0,08 79,49 0,22 12,01
o-Dietylobenzen 0,0 0,70 0,79 0,09
m-Dietylobenzen 0,0 3,39 4,03 0,69
p-Dietylobenzen 0,0 1,92 2,25 0,43
1,2,4-trietylobenzen 0,0 0,065 0,03 0,02
1,3,5-trietylobenzen 0,0 0,070 0,04 0,03
1,2,3-trietylobenzen 0,0 0,019 0,009 0,005
1,2,4,5-tetraetyloben 0,0 0,024 0,007 0,002
Toluen 0,0054 0,0054 0,0003 0,0003
Suma: 457,36 365,48 39,98 39,97

CH,—CH,

Modelowanie procesu odwodornienia etylobenzenu do styrenu
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W drugim etapie produkcji styrenu — procesie odwo-

CH, + HHO —> CO + 3H,

X

+

+ 2H0 —> 2CO + 4H,

CH3

CH,=—CH,

CH,4

réwnolegtych, jak i nastepczych, przedstawionych wzorami

(6)+(13).

(6)

(7

®)

)

(10)



CH,=—CH, + H,

cCO + H,O — CO, + H,

Reakcje (6), (7) 1 (8) sa w stosunku do siebie reakcjami
réwnolegltymi. Kolejne cztery reakcje (9)+(12) sa w sto-
sunku do siebie réwnolegle, ale nast¢pcze w stosunku do
reakcji (6)(8). Reakcja (11) symbolizuje powstawanie pro-
duktow cigzszych (smot). Ostatnia z reakcji jest nastepcza
w stosunku do reakcji (9)+(12). Proces odwodornienia ety-
lobenzenu do styrenu nie osigga stanu rownowagi, a wigc
nie moze by¢ modelowany poprzez reaktor rownowagowy,
czy reaktor Gibbsa. Korzystny moglby by¢ tutaj wybor
reaktora stechiometrycznego, jednakze ten typ reaktora
w symulatorze ChemCad pozwala na uwzglednienie tylko
jednej reakcji chemicznej. Jezeli uzytkownik poprzez wy-
specyfikowane stopnie konwersji chce modelowac uktad
sktadajacy si¢ z co najmniej dwoch reakcji, wowczas po-
winien uzy¢ reaktora rownowagowego — ale ustawionego
w trybie stechiometrycznym, a nie trybie obliczania réwno-
wagi chemicznej. Jednak reaktor taki nie potrafi w jednym
cyklu obliczeniowym uwzgledni¢ reakceji rownolegltych
i nastgpczych, zatem w rozpatrywanym przypadku jeden
reaktor musiat by¢ modelowany przez 3 reaktory pracujace
szeregowo: pierwszy uwzglednial reakcje (6)+(8), drugi
reakcje (9)+(12), a trzeci — reakcje (13).

Stopnie konwersji powyzszych reakcji zostaty ustalone
na podstawie danych literaturowych [1]. Zawieratly one
zaro6wno informacje o stopniach konwersji, jak i analizg
strumienia gazoéw poreakcyjnych. Ze wzgledu na fakt, iz
informacje o stopniach konwersji dotyczyty tylko reakcji
(6)+(8), (procent konwersji do styrenu, toluenu i benzenu
wynosit odpowiednio: 33,25; 1,13 i1 1,50), postuzono si¢
analiza strumienia gazu, celem uzupetnienia pozostatych
stopni konwersji — niezbednych do zaprojektowania reak-
tora. Ponizej podany zostat sposob obliczenia tych stopni

konwersji.

Sktad gazu, wyrazony w procentach molowych, byt
nastepujacy:

* H,-88,29,

* powietrze — 0,70,

« CH,-2,56,

+ CO,-6,19,

—————— CH;—CH;

+ H, (11)
(12)
(13)

. CH,- 1,83,

. CO-0,19,

. CH,—0.24.

W pierwszym kroku analizie stechiometrycznej pod-
dano wszystkie rownania dotyczace procesu, a nastepnie
poszczegbdlnym sktadnikom przyporzadkowano warto-
Sci liczbowe — otrzymane na podstawie stopni konwersji
z danych do$wiadczalnych [1]. Zaktadajac, ze surowiec
zawiera 100 kmoli etylobenzenu, otrzymuje sig:

* C¢H¢— 1,5 kmol,

 C(H,CH; - 1,13 kmol,

e C¢Hg—33,25 kmol.

Ze stechiometrii wynika, ze skoro liczba moli C(H,

jest rowna 1,5 kmola to liczba kmoli C,H, powstatego
w reakcji (8) takze wynosi 1,5. Podobne ustalenia dotycza
wodoru i metanu, wystegpujacych w reakcjach (6) 1 (7). Ko-
lejne wielkosci mozna obliczy¢ wykorzystujac sktad gazu
(pominigto w nim zawarto$¢ powietrza, a reszt¢ sktadnikow
znormalizowano tak, aby ich zawarto$¢ sumowata si¢ do
100%). Przyjeto nastgpujace oznaczenia:
x — liczba kmoli pary wodnej, ktéra reaguje w reakcji (9),
y —liczba kmoli pary wodnej, ktora reaguje w reakcji (10),
w—liczba kmoli pary wodnej, ktora reaguje w reakcji nr (13),
v — liczba kmoli wodoru, ktory reaguje w reakcji (12).

Korzystajac ze stechiometrii mozna tatwo zauwazy¢, ze:
— liczba kmoli wodoru powstajacego w reakcji (9) jest

réwna 2x,

— liczba kmoli wodoru powstajacego w reakcji (10)
jest rowna 3y,
— liczby kmoli dwutlenku wegla oraz wodoru powsta-

jacych w reakeji (13) rowne sa w,

— liczba kmoli etanu powstajaca w reakcji (12) jest

rowna v.

Nastepnie mozemy zdefiniowaé bilans poszczegdlnych
sktadnikow, uwzgledniajac zmiany ich ilosci (powstawanie
i ubywanie) w trakcie zachodzenia reakcji — co prowadzi
do zaleznosci:

CO,: w

Hy: 3325-1,13+2x+3y—v
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CHg: v

CH,: 1,13-y
CH, 1,5-0,5x—v
CO: x+y—w

Sumujac wszystkie te zaleznos$ci otrzymuje si¢ wyra-
zenie okreslajace sume kmoli:

3475+ 2,5x + 3y —v+w

W nastgpnym kroku definiuje si¢ utamki molowe po-
szczegblnych sktadnikow, wykorzystujac powyzsze wy-
razenia dla kazdego sktadnika i sumaryczna liczbg kmoli.
Utamki te przyrownuje si¢ do znormalizowanego sktadu
gazu. Po uporzadkowaniu, dla kazdego ze sktadnikoéw
uzyskuje si¢ zestaw rownan:

CO,: -2,165=0,15575x+0,1869y —0,9377 w — 0,0623v

H,: 1,227=0,225x-0,333y-0,111w + 0,111v

C,Hg: —0,08399 = 0,0060425x + 0,007251y + 0,0024 17w
—1,002417v

CH,: 0,23345=0,0645x +1,0774y + 0,0258w — 0,0258v
C,H,: 0,83975=0,50475x+ 0,057y + 0,0190w + 0,981v
CO:  —-0,0665 =—-0,9952x — 0,99426 y + 1,001913w —

0,001913v
Powyzszy uktad sktada sig z szeSciu rownan z czterema
niewiadomymi. Poszukuje si¢ takiego uktadu czterech
rownan z czterema niewiadomymi, ktére po rozwiagzaniu
maja wartosci dodatnie. Korzystajac z programu MathCad
znaleziono rozwiazanie takiego uktadu rownan:

x=1,409868; y = 0,100265; w = 1,433733; v=0,097006

Znajac te warto$ci mozna obliczy¢ sktad produktu
opuszczajacego reaktor odwodornienia etylobenzenu do
styrenu. W obliczeniach przyjeto rowniez (wedtug danych
literaturowych [1]), ze reakcje¢ prowadzi si¢ w obecnosci
duzego nadmiaru pary wodnej, ktérej stosunek molowy do
benzenu wynosi jak 9,17 do 1. Sktad ten ujmuje tablica 2.

Tablica 2 pozwala na zdefiniowanie stopni konwersji

Tablica 2. Sktad produktu wychodzacego z reaktora odwodornienia etylobenzenu do styrenu, przy zatozeniu,
ze surowiec sktada si¢ ze 100 kmoli etylobenzenu [kmol]

Substancja | CgH,, C¢Hg CH, C,Hy H,0

o, H, CH, | cH, | GH, | cO

Zawartos¢ 64,12 33,25 1,50 1,13

914,1

1,434 | 36,577 | 0,097 1,03 0,689 0,076

Tablica 3. Parametry oraz sktady surowcow i produktow otrzymane w trakcie
symulacji procesu odwodornienia etylobenzenu do styrenu [kmol/h]

w reakcjach (6)+(13), ktére wyko-
rzystuje w si¢ w programie Chem-

Produkty Cad. Wynosza one odpowiednio:
Parametry Surowiec o CgH,, (6) =0,3325,
reaktor 1 reaktor 2 reaktor 3 o CH,, (7) = 0,0113,
Temperatura [°C] 640,0 640,0 640,0 640,0 a C4H,, (8) = 0,015,
Cignienie [bar] 2,2 2,1 2,0 1,9 o C,H, (9) = 047,
Sktad o CH, (10) = 0,0885,
Metan 0,0 2,82 2,57 2,57 a C,H, (12) = 0,0647,
Etan 0,0 0,0000 0,24 0,24 a CO (13) =0,949.
Etylen 0,0 0,0000 1,74 1,74 Stopien konwersji styrenu
Benzen 0,29 4,04 4,04 4,04 w reakcji (11) zostat arbitralnie
Etylobenzen 249,7 160,1 160,1 160,1 ustalony na poziomie 0.01. Przy
o-Dietylobenzen 0,0001 0,0001 0,0001 0,0001 | obliczaniuskladu produktu przed-
m-Dietylobenzen 0,0007 0,0007 0,0007 0,0007 | Stawionego WktaPhcydzj po.wsga;
p-Dietylobenzen 0,0001 0,0001 0,0001 0,0001 | Jacy W te] reakeji wodor nie by
brany pod uwagg.
Toluen 0,03 2,85 2,85 2,85 . .
W tablicy 3 przedstawiono
Woda 2290,7 2290,7 2286,9 2283.4 .. ,
sktady surowcoéw i produktow
Styren 0,41 83,4 82,6 82,6 . ..
otrzymane w trakcie symulacji
Wodér 0.0 80,19 88,15 21,73 procesu odwodornienia etylo-
Tlenek wegla 0,0 0,0 3,77 0,19 benzenu do styrenu przy uzyciu
Dwutlenek wegla 0,0 0,0 0,0 3,58 trzech reaktordéw, ustawionych
Smota 0,0 0,0 0,42 0,42 szeregowo 1 pracujacych w trybie
Suma 2541,1 2624,1 2633,40 2633,40 stechiometrycznym.
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Modelowanie procesu otrzymywania MTBE

MTBE otrzymuje si¢ poprzez reakcj¢ metanolu z izobu-
tenem w fazie cieklej; jednak substratem nie jest czysty izo-
buten, a cata frakcja weglowodorow C,—C,. W warunkach
procesu z metanolem reaguje tylko trzeciorzedowa olefina,
a jezeli ktory$ z surowcow (w tym rowniez obiegowy stru-
mien metanolu) zawiera wodg, to ta ostatnia w warunkach
procesu prawie catkowicie reaguje z izobutenem — tworzac
alkohol tert-butylowy. Inne reakcje w warunkach
procesu nie zachodza.

zatem do modelowania procesu otrzymywania MTBE
nalezy uzy¢ dwoch reaktoréw pracujacych szeregowo:
rownowagowego i stechiometrycznego.

W tablicy 4 przedstawiono sktady surowca i produktow
otrzymane w trakcie symulacji procesu otrzymywania
MTBE przy uzyciu ww. reaktoréw. Zatozono, ze pracuja
one w trybie izotermicznym, w temperaturze 70°C.

Tablica 4. Parametry oraz sktady surowcow i produktow otrzymane
w trakcie symulacji procesu otrzymywania MTBE [kmol/h]

W praktyce reakcja izobutenu z metanolem

zbliza si¢ do stanu réwnowagi chemicznej — Produkty
mozna zalozy¢, ze osiaga ona 98% tego stanu. Parametry Surowiec reaktor 1 reaktor 2
Wygodnym aparatem do jej modelowania jest
, , . Temperatura [°C] 60,00 70,00 70,00
reaktor rownowagowy, ktory poprzez opcje
p . . Cignienie [bar] 13,00 12,00 12,00
(pproach fraction pozwala na uwzglednie-
nie stopnia osiagniccia rownowagi. Pozwala | Sklad
on rowniez na uwzglednienie w obliczeniach | Propan 3,02 3,02 3,02
wspotczynnikow aktywnosci sktadnikéw w fa- | i-butan 60,10 60,1 60,1
zie ciektej — co ma bardzo istotny wplyw na | n-butan 51,10 51,1 51,1
poprawnos¢ obliczonego stanu rownowagi (tych | buten-1 21,00 21,1 21,1
dwoch zagadnien nie mozna uwzgledni¢ stosu- | puten-2 cis 48,10 482 482
jac reaktor Gibbsa). Z kolei reakcja izobutenu | puten-2 trans 39,10 39,1 39,1
z woda zachodzi ze stopniem konwersji wody [ puten 78.02 706 71
rzgdu 99,9% — w tych warunkach najlepszym [ oo~ 89.70 18.9 18.9
narz¢dziem (}))bhc.zem(.)wym jest rea.kt(():r hstecgloc; MTBE 0,005 70.77 7077
m'etryCZI.ly. oniewaz W prog.r.arn’le emCa Woda 0118 0118 0.0001
nie da si¢ modelowa¢ reakcji rownolegltych
. . , tert-butanol 0,00 0,0 0,12
w jednym reaktorze wykorzystujac rownowa-
. . . - . Suma 390,3 319,7 319.5
ge chemiczna 1 okre$lony stopien konwers;ji,

Podsumowanie

Na podstawie analizy modelowania proceséw alkilacji
i transalkilacji wykazano, ze w przypadku uktadéw z duza
liczba reakcji chemicznych, ktore osiagaja stan rownowagi
chemicznej, dobrym narz¢dziem jest reaktor Gibbsa. Na-
lezy tu jednak pamigtaé, aby zdefiniowac te substancje,
ktére musza by¢ traktowane jak inerty.

Na przyktadzie procesu odwodornienia etylobenzenu
do styrenu przedstawiono sposob modelowania szeregu re-
akcji rownolegtych i nastepczych. Okazato sig, ze w takim
przypadku konieczne jest zastosowanie kilku szeregowych

reaktoréw rownowagowych, w ktoérych jednak nie prowa-
dzi sig obliczen rownowagowych, lecz sg one nastawione
na tryb stechiometryczny. Sktad produktu jest wowczas
obliczany na bazie zadanego stopnia konwersji sktadnika
kluczowego i stechiometrii reakcji.

W przypadku modelowania syntezy MTBE okazalo
si¢, ze reakcja metanolu z izobutenem powinna by¢ li-
czona w reaktorze rownowagowym, a rownolegta reakcja
izobutenu z woda — w osobnym reaktorze stechiome-
trycznym.

Artykut nadestano do Redakeji 15.10.2010 r. Przyjeto do druku 13.01.2011 .

Recenzent: prof. dr Michal Krasodomski
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