
POLITYKA ENERGETYCZNA

Tom 14 � Zeszyt 2 � 2011

PL ISSN 1429-6675

Krzysztof WARMUZIÑSKI*, Marek TAÑCZYK**, Manfred JASCHIK**, Aleksandra
JANUSZ-CYGAN***

Koncepcja wydzielania ditlenku wêgla ze spalin
w procesie hybrydowym

STRESZCZENIE. Jedn¹ z dróg ograniczania emisji ditlenku wêgla jest usuwanie go ze strumieni gazów
odlotowych. W niniejszej pracy przedstawiono koncepcjê wydzielania CO2 ze spalin w pro-
cesie hybrydowym, ³¹cz¹cym adsorpcjê zmiennociœnieniow¹ (PSA) i separacjê membranow¹.
W szczególnoœci omówiono podstawowe za³o¿enia obu wêz³ów separacji, sformu³owane na
podstawie analizy literatury przedmiotu oraz wyników w³asnych badañ doœwiadczalnych
i symulacji numerycznych. Stwierdzono, ¿e w proponowanym uk³adzie mo¿liwy bêdzie
prawie 100% odzysk ditlenku wêgla w strumieniu gazu o stê¿eniu CO2 wynosz¹cym powy¿ej
95% z mieszaniny zawieraj¹cej 13,3 % CO2 i 86,7 % N2. Na podstawie przedstawionej w tej
pracy koncepcji wydzielania ditlenku wêgla ze spalin budowana jest w Instytucie In¿ynierii
Chemicznej PAN w Gliwicach instalacja demonstracyjna oraz opracowywany jest symulator
numeryczny procesu hybrydowego.
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Wprowadzenie

Opublikowana w czerwcu 2009 r. Dyrektywa 2009/31/WE w sprawie geologicznego
sk³adowania ditlenku wêgla (tzw. Dyrektywa CCS) jest kolejnym wyrazem determinacji
Unii Europejskiej w ograniczaniu emisji tego gazu. Reguluj¹c prawnie kwestiê sk³adowania
ditlenku wêgla, Unia Europejska da³a wyraŸn¹ zachêtê do opracowywania i wdra¿ania
technologii wychwytywania tego gazu ze strumieni gazów odlotowych w ró¿nych ga³êziach
przemys³u, a zw³aszcza w energetyce. Po roku 2015 ma nast¹piæ pierwsza faza komer-
cjalizacji opracowanych i przetestowanych do tego czasu rozwi¹zañ. Dzia³ania podejmo-
wane w Unii Europejskiej na rzecz ograniczenia emisji CO2 maj¹ istotne znaczenie dla
naszego kraju, w którym wytwarzanie energii zwi¹zane jest ze spalaniem paliw kopalnych,
zw³aszcza wêgla kamiennego i brunatnego. Bior¹c pod uwagê stopniowe ograniczenie puli
darmowych uprawnieñ do emisji ditlenku wêgla rodzimy przemys³ energetyczny stanie
w najbli¿szych latach przed koniecznoœci¹ wdra¿ania technologii usuwania CO2 ze
strumieni gazów odlotowych lub wykupu uprawnieñ do emisji. W zwi¹zku z tym istnieje po-
trzeba prowadzenia intensywnych badañ nad rozwojem technologii usuwania CO2 ze stru-
mieni gazów odlotowych, zw³aszcza w kwestii ograniczenia zu¿ycia energii na tonê usuniê-
tego CO2.

Wydzielanie ditlenku wêgla ze strumieni gazów odlotowych mo¿e byæ realizowane przy
wykorzystaniu znanych z innych zastosowañ metod separacji, m.in. technikami adsorpcyj-
nymi i membranowymi. Obie te metody zaliczone zosta³y w Raporcie Specjalnym IPCC
Carbon Dioxide Capture and Storage [1] do przysz³oœciowych technik wydzielania CO2 ze
strumieni spalin energetycznych. Je¿eli chodzi o techniki adsorpcyjne, to zagadnienie usu-
wania ditlenku wêgla z gazów odlotowych jest tematem wielu prac, ukierunkowanych zarów-
no na poszukiwanie nowych adsorbentów i okreœlanie ich w³aœciwoœci separacyjnych [1–5],
jak i na opracowanie technik adsorpcyjnych, pozwalaj¹cych na uzyskanie strumienia CO2

o du¿ej czystoœci [6–13]. Zasadnicz¹ wad¹ technik adsorpcyjnych w tym zastosowaniu jest
jednak, oprócz z³o¿onoœci technologicznej, du¿e zu¿ycie energii, wynosz¹ce oko³o 560 kWh
na tonê usuniêtego CO2 [13].

W przypadku procesów membranowych do wydzielania CO2 z gazów odlotowych
badania ukierunkowane s¹ g³ównie na opracowanie wysokoselektywnych (z punktu
widzenia rozdzia³u CO2/N2) i tanich membran [14, 15]. Procesy membranowe s¹ co prawda
stosowane do rozdzia³u mieszanin zawieraj¹cych CO2 [16], jednak przy stê¿eniach ditlenku
wêgla wy¿szych ni¿ wystêpuj¹ce w spalinach. Jako ograniczenia w upowszechnianiu pro-
cesów membranowych w tej dziedzinie wymienia siê koniecznoœæ stosowania i konser-
wacji membran o bardzo du¿ych powierzchniach [17], nara¿onych przy tym na obecne
w spalinach zanieczyszczenia oraz wahania temperatury i ciœnienia. Z obserwacji kierunków
badañ w zakresie membranowych i adsorpcyjnych technik separacji mieszanin gazowych
wynika, ¿e ograniczenia obu procesów jednostkowych: du¿e zu¿ycie energii w przypadku
adsorpcji zmiennociœnieniowej i znaczne nak³ady inwestycyjne w przypadku procesów
membranowych mog¹ byæ czêœciowo przynajmniej zniwelowane w hybrydowych, adsorp-
cyjno-membranowych procesach rozdzia³u. Jest to nowe zagadnienie, a próby zastosowañ
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takiego procesu dotycz¹ g³ównie rozdzia³u mieszanin zawieraj¹cych wodór [16, 18, 19]. W ni-
niejszej pracy przedstawiono zatem koncepcjê wydzielania ditlenku wêgla ze spalin w pro-
cesie hybrydowym, ³¹cz¹cym adsorpcjê zmiennociœnieniow¹ (PSA) i separacjê membra-
now¹. Koncepcjê tê oparto na wynikach badañ teoretycznych i doœwiadczalnych nad
separacj¹ mieszanin CO2/N2 w procesie adsorpcji zmiennociœnieniowej (PSA) i membra-
nowej. Proponowany proces ma w za³o¿eniu zapewniaæ ~100% sprawnoœæ odzysku di-
tlenku wêgla i generowaæ strumieñ gazu zawieraj¹cy powy¿ej 95% obj. CO2. Jest on
obecnie wdra¿any w Instytucie In¿ynierii Chemicznej PAN w postaci demonstracyjnej
instalacji hybrydowej.

1. Idea hybrydowego procesu do wydzielania CO2

ze strumieni spalin

Ze wzglêdu na niskie stê¿enie CO2 w strumieniach spalin (< 20% obj.) zapewnienie wy-
sokiej (> 90%) czystoœci i sprawnoœci odzysku tego gazu wymaga stosowania dwustop-
niowego procesu separacji adsorpcyjnej lub membranowej [9, 13, 17, 20–22]. Wysoka
sprawnoœæ odzysku jest w takich procesach uzyskiwana przez minimalizacjê stê¿enia CO2

w oczyszczanym azocie w pierwszym wêŸle separacji i zawrót reszty CO2 z drugiego wêz³a
separacji na wlot pierwszego wêz³a separacji.

Proces hybrydowy jest niejako naturalnym rozwiniêciem adsorpcyjnego lub membra-
nowego dwustopniowego procesu wydzielania CO2. Na wstêpie rodzi siê jednak pytanie
o kolejnoœæ, w jakiej powinny zostaæ umieszczone oba wêz³y separacji. Je¿eli proces wy-
dzielania CO2 ze strumieni spalin sprowadziæ do procesu rozdzia³u mieszaniny CO2/N2 [22],
to zarówno membranowy, jak i adsorpcyjny proces rozdzia³u bêdzie generowaæ dwa stru-
mienie gazu. W ogólnym przypadku w jednym z tych strumieni stê¿enie CO2 bêdzie wiêksze
ni¿ na wlocie do procesu separacji, a w drugim mniejsze. W celu uzyskania oko³o 100%
sprawnoœci odzysku CO2 w pierwszym wêŸle uk³adu hybrydowego powinno uzyskiwaæ siê
strumieñ czystego azotu i gaz wzbogacony w ditlenek wêgla. Jak wykazano w pracy [22],
jest to mo¿liwe w procesie adsorpcji zmiennociœnieniowej, w której stê¿enie CO2 w gazie
wzbogaconym siêga³o 80% obj. Ca³kowity odzysk ditlenku wêgla jest te¿ teoretycznie
mo¿liwy w membranowym procesie permacji gazów, jednak wymaga to stosowania
membran o bardzo du¿ej powierzchni, a uzyskiwane stê¿enia CO2 w gazie wzbogaconym
dochodz¹ zaledwie do 40–50% obj. [17]. W przypadku procesu PSA do wydzielania CO2 nie
jest wymagane wczeœniejsze sprê¿anie spalin. Kolumny mog¹ byæ zasilane pod ciœnieniem
bliskim ciœnieniu otoczenia [3, 9, 10, 22], a regeneracja odbywa siê pod pró¿ni¹ [6, 8, 9–11,
22]. W przypadku permacji gazów wymagane jest ju¿ sprê¿enie gazu przed procesem
rozdzia³u [20]. Istnieje oczywiœcie teoretyczna i atrakcyjna ekonomicznie mo¿liwoœæ dopro-
wadzania do membranowego wêz³a separacji gazu pod ciœnieniem otoczenia i stosowania
pró¿ni po stronie permeatu [17, 23, 24]. Nale¿y jednak wzi¹æ uwagê fakt, ¿e dostawcy
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modu³ów membranowych do permeacji gazów na ogó³ nie zalecaj¹ ich stosowania w tych
warunkach. Ponadto, wed³ug [25] proces membranowy ma ni¿sze ni¿ w przypadku adsorpcji
zu¿ycie energii na tonê usuniêtego CO2 netto, je¿eli stê¿enie CO2 na wlocie jest wy¿sze ni¿
20% obj., a wymagana sprawnoœæ odzysku ditlenku wêgla w permeacie nie przekracza 80%.
Bior¹c zatem pod uwagê wymienione wy¿ej okolicznoœci wydaje siê, ¿e w hybrydowym,
adsorpcyjno-membranowym procesie wydzielania CO2 z gazów odlotowych pierwszym
wêz³em separacji powinna byæ adsorpcja zmiennociœnieniowa.

Schemat proponowanego procesu do wydzielania ditlenku wêgla ze spalin przedstawiono
na rysunku 1. W sk³ad adsorpcyjnego wêz³a separacji wchodz¹: instalacja PSA (adsorbery
A1–A4 oraz uk³ad zaworów elektromagnetycznych) zbiornik ZB2 na gaz wzbogacony w CO2

(zawieraj¹cy 50–80% CO2), zbiornik ZB3 na gaz oczyszczony (mieszaninê azotu i tlenu),
pompa pró¿niowa P3 oraz podgrzewacz W3. Natomiast membranowy wêze³ separacji sk³ada
siê z modu³u membranowego MB, zbiornika buforowego ZB4 oraz sprê¿arki P4.

Gaz zasilaj¹cy (mieszanina 10–20 % CO2 oraz azotu i tlenu) o natê¿eniu przep³ywu
5–10 mn

3/h i ciœnieniu bezwzglêdnym oko³o 1,1–1,5 bar jest prowadzony przez uk³ad
osuszaczy (O1, O2) i kierowany poprzez zbiornik ZB1 na wlot do instalacji adsorp-
cji zmiennociœnieniowej (PSA). Instalacjê PSA opuszczaj¹ dwa strumienie gazu. Gaz
wzbogacony w ditlenek wêgla jest odbierany u do³u adsorberów A1–A4 za poœrednictwem
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Rys. 1. Schemat instalacji hybrydowej do wydzielania CO2 ze strumieni spalin
A1–A4 – adsorbery, C – sk³ad mieszaniny gazowej, MB – modu³ membranowy, O1-O2 – osuszacze,

P – ciœnienie, P1 – dmuchawa, P2 – wentylator, P3 – pompa pró¿niowa, P4 – sprê¿arka, T – temperatura,
V – natê¿enie przep³ywu gazu, W1 i W3 – podgrzewacze elektryczne, ZB1 – zbiornik buforowy,

ZB2 – zbiornik gazu wzbogaconego, ZB3 – zbiornik gazu oczyszczonego, ZB4 – zbiornik buforowy

Fig. 1. Hybrid installation for the CO2 capture from flue gases
A1–A4 – adsorbers, C – gas composition, MB – membrane module, O1-O2 – driers, P – pressure, P1 – blower,

P2 – fan, P3 – vacuum pump, P4 – compressor, T – temperature, V – gas flow rate, W1 and W3 – electric
heaters, ZB1 – buffer tank, ZB2 – enriched gas tank, ZB3 – purified gas tank, ZB4 – buffer tank



pompy pró¿niowej P3 i gromadzony w zbiorniku ZB2. Czêœæ gazu wzbogaconego jest
zawracana do instalacji PSA w krokach wspó³pr¹dowego p³ukania gazem bogatym w CO2,
a reszta jest prowadzona po sprê¿eniu do zbiornika ZB4 zasilaj¹cego modu³ membranowy
MB. Drugim strumieniem opuszczaj¹cym instalacjê PSA jest gaz oczyszczony, czyli mie-
szanina azotu i tlenu oczyszczona z ditlenku wêgla, odbierana u góry kolumn A1–A4 we
wspó³pr¹dowych krokach zasilania, obni¿ania ciœnienia gazu w kolumnie z 1,1–1,5 do 1 bar
oraz p³ukania gazem bogatym w CO2. W dwu ostatnich przypadkach gaz oczyszczony jest
prowadzony bezpoœrednio do kolektora gazu oczyszczonego, natomiast jego czêœæ opusz-
czaj¹ca kolumny A1–A4 w kroku zasilania jest gromadzona w zbiorniku ZB3, z którego
pobiera siê j¹ do kolumn pracuj¹cych w przeciwpr¹dowych krokach: regeneracji pod
obni¿onym ciœnieniem (~0,1 bar) oraz podwy¿szania ciœnienia gazu w kolumnie od ~0,1 do
~1,1–1,5 bar. Gaz wzbogacony, doprowadzany do modu³u membranowego, jest rozdzielany
na dwa strumienie. Po stronie permeatu jest odbierany pod ciœnieniem otoczenia g³ówny
produkt procesu, czyli gaz zawieraj¹cy oko³o 90–99% CO2. Wysokociœnieniowy (do 6 bar)
strumieñ retentatu, zawieraj¹cy 20–60% CO2, jest po rozprê¿eniu w ca³oœci zawracany na
wlot do dmuchawy P1.

2. Charakterystyka adsorpcyjnego wêz³a separacji

Dobór adsorbentu

Kluczowym problemem przy projektowaniu procesów PSA do wydzielania ditlenku
wêgla z gazów odlotowych jest dobór odpowiedniego adsorbentu, który z jednej strony bê-
dzie posiada³ du¿¹ pojemnoœæ adsorpcyjn¹ dla CO2, a z drugiej wysok¹ selektywnoœæ
ditlenku wêgla wzglêdem pozosta³ych sk³adników strumieni spalin. W grê wchodz¹ w tym
przypadku wêgle aktywne (WA) i zeolitowe sita molekularne (ZSM) 13X [1–5]. W Insty-
tucie In¿ynierii Chemicznej PAN przeprowadzono zatem obszerne badania w zakresie
równowagi adsorpcji dwóch g³ównych sk³adników spalin (azotu i ditlenku wêgla) na
komercyjnych adsorbentach z obu tych grup. Na rysunku 2 przedstawiono doœwiadczalne
izotermy adsorpcji CO2 w temperaturze 20oC na poddanych badaniom sitach zeolitowych
13X oraz wêglach aktywnych. Jak mo¿na zauwa¿yæ, pojemnoœci adsorpcyjne ditlenku
wêgla na obu próbkach ZSM 13X s¹ znacznie wy¿sze ni¿ w przypadku wêgli aktywnych,
zw³aszcza w obszarze ciœnieñ 0–2 bar, istotnym z punktu widzenia wydzielania CO2 ze
strumieni spalin metod¹ adsorpcji zmiennociœnieniowej.

W celu oceny w³aœciwoœci rozdzielczych badanych adsorbentów wyznaczono wspó³-
czynniki selektywnoœci � ditlenku wêgla wzglêdem azotu, zdefiniowany zale¿noœci¹ [26]:
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Za³o¿ono przy tym, ¿e stê¿enie CO2 w mieszaninie z azotem wynosi 15% obj. Wartoœæ ta
jest równa œredniemu stê¿eniu ditlenku wêgla w spalinach suchych dla optymalnego stosun-
ku nadmiaru powietrza w paleniskach py³owych [27]. Jak wykazano w pracy [28] wspó³-
czynniki selektywnoœci zale¿¹ od ciœnienia w przypadku nieliniowych izoterm adsorpcji.
Zale¿noœæ wspó³czynnika selektywnoœci CO2/N2 od ciœnienia w temperaturze 20oC przed-
stawiono na rysunku 3. Jak mo¿na zauwa¿yæ, wspó³czynnik selektywnoœci maleje ze wzro-
stem ciœnienia dla ka¿dego adsorbentu, przy czym wartoœci uzyskane dla ZSM 13X s¹
zdecydowanie wy¿sze ni¿ w przypadku wêgli aktywnych, zw³aszcza w zakresie niskich
ciœnieñ 0–2 bar, w których by³by prowadzony proces wydzielania ditlenku wêgla. Z punktu
widzenia w³aœciwoœci separacyjnych ZSM 13X s¹ zatem bardziej odpowiednimi adsor-
bentami do procesu wydzielania CO2 ze strumieni spalin ni¿ wêgle aktywne i nimi bêd¹ wy-
pe³nione adsorbery A1–A4 w instalacji hybrydowej.
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Rys. 2. Doœwiadczalne izotermy adsorpcji CO2 w temperaturze 20�C

Fig. 2. Experimental adsorption isotherms of CO2 at the temperature of 20�C
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Rys. 3. Wspó³czynniki selektywnoœci CO2/N2 w temperaturze 20�C

Fig. 3. Selectivity coefficients of CO2/N2 at the temperature of 20�C



Cykl pracy instalacji PSA

Na podstawie dostêpnej literatury przedmiotu [3, 6, 8, 10, 11] oraz w³asnych prac do-
œwiadczalnych i teoretycznych dotycz¹cych procesu PSA do wydzielania ditlenku wêgla
z gazów odlotowych [22] przyjêto, ¿e cykl takiego procesu PSA powinien zawieraæ nastê-
puj¹ce kroki: zasilanie strumieniem spalin, wspó³pr¹dowe rozprê¿anie, p³ukanie z³o¿a stru-
mieniem gazu bogatego w CO2, przeciwpr¹dowe rozprê¿anie, pró¿niowa regeneracja z³o¿a
adsorbentu gazem oczyszczonym oraz sprê¿anie gazem zasilaj¹cym (wspó³pr¹dowe) lub
czêœci¹ strumienia azotu (przeciwpr¹dowe). Termin „przep³yw wspó³pr¹dowy” oznacza prze-
p³yw, którego kierunek jest zgodny z kierunkiem przep³ywu gazu przez z³o¿e podczas kroku
adsorpcji (zasilania), natomiast okreœlenie „przep³yw przeciwpr¹dowy” dotyczy kierunku
przeciwnego. Cykl pracy instalacji PSA, stanowi¹cej czêœæ hybrydowego uk³adu do wy-
dzielania CO2 z gazów odlotowych (rys.1), przedstawiono w tabeli 1.

Efektywnoœæ adsorpcyjnego wêz³a separacji

Jak ju¿ wspomniano, pierwszy wêze³ separacji w adsorpcyjno-membranowej instalacji
hybrydowej powinien opuszczaæ strumieñ czystego azotu oraz gaz bogaty w CO2 zawie-
raj¹cy ca³y lub prawie ca³y ditlenek wêgla doprowadzony do procesu. Stê¿enie ditlenku wê-
gla w strumieniu gazu wzbogaconego zale¿y w takiej sytuacji od odpowiedniego doboru
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TABELA 1. Harmonogram pracy instalacji PSA

TABLE 1. PSA cycle

Krok � 1 2 3 4 5 6 7 8

� Kolumna

1 Z� R� P£� P£ R� Reg� S�

2 Reg� S� Z� R� P£� P£� R�

3 P£� R� Reg� S� Z� R� P£�

4 R� P£� P£� R� Reg� S� Z�

Z� – Zasilanie. Gaz zasilaj¹cy pod ciœnieniem bezwzglêdnym ~1,1–1,5 bar jest doprowadzany od do³u
kolumny. Z góry kolumny jest odbierany gaz oczyszczony i doprowadzany do zbiornika ZB3.

R� – Rozprê¿anie wspó³pr¹dowe. Obni¿enie ciœnienia z 1,1–1,5 do 1 bar. Gaz oczyszczony jest odbierany
z góry kolumny i prowadzony do kolektora gazu oczyszczonego.

P£� – P³ukanie. Gaz wzbogacony w CO2 jest doprowadzany z do³u kolumny. Gaz oczyszczony jest odbierany
z góry kolumny i prowadzony do kolektora gazu oczyszczonego.

R� – Rozprê¿anie przeciwpr¹dowe. Obni¿enie ciœnienia z 1 do 0,1 bar. Gaz wzbogacony w CO2 jest odbierany
z do³y kolumny i doprowadzany do zbiornika ZB2.

Reg� – Regeneracja gazem oczyszczonym. Od góry kolumny jest doprowadzany gaz oczyszczony ze
zbiornika ZB3. Gaz wzbogacony w CO2 jest odbierany z do³u kolumny i doprowadzany do zbiornika ZB2.

S� – Sprê¿anie gazem oczyszczonym. Podwy¿szanie ciœnienia od 0,1 do 1,1–1,5 bar. Od góry kolumny jest
doprowadzany gaz oczyszczony ze zbiornika ZB3.



natê¿eñ przep³ywu gazu w krokach p³ukania z³o¿a gazem bogatym w CO2 (P£�) i pró¿-
niowej regeneracji z³o¿a (Reg�). W pracy [22] przedstawiono wyniki symulacji numerycz-
nych dotycz¹cych wp³ywu wielkoœci tych natê¿eñ przep³ywu na stê¿enie CO2 w gazie wzbo-
gaconym w trójkolumnowej instalacji PSA, bêd¹cej koncepcj¹ pierwszego stopnia procesu
adsorpcji zmiennociœnieniowej do wydzielania ditlenku wêgla ze strumieni spalin. Z prze-
prowadzonej tam analizy wynika, ¿e w takim procesie PSA mo¿liwe jest uzyskanie gazu
wzbogaconego zawieraj¹cego ponad 80% CO2, przy za³o¿eniu pe³nego odzysku ditlenku
wêgla.

W pracy [22] przedstawiono tak¿e model procesu PSA do wydzielania CO2 z gazów
odlotowych oraz zaprezentowano wyniki jego weryfikacji, opieraj¹c siê na danych doœ-
wiadczalnych uzyskanych w dwukolumnowej instalacji PSA. Model ten pos³u¿y³ do wyko-
nania wstêpnych obliczeñ symulacyjnych adsorpcyjnego wêz³a separacji, przedstawionego
na rysunku 1. Do obliczeñ za³o¿ono, ¿e gaz zasilaj¹cy zawiera 13,3% obj. CO2 w mie-
szaninie z azotem. Jak wynika z rysunku 4, przy natê¿eniach przep³ywu gazu zasilaj¹cego
ni¿szych od 7,5 mn

3/h w adsorpcyjnym wêŸle separacji bêdzie mo¿na uzyskaæ gaz wzbo-
gacony, zawieraj¹cy powy¿ej 70% obj. CO2, przy sprawnoœci odzysku wynosz¹cej oko³o
100%. Wyznaczone w obliczeniach natê¿enie przep³ywu gazu wzbogaconego wynosi³o
oko³o 18–20% natê¿enia przep³ywu gazu zasilaj¹cego.

3. Membranowy wêze³ separacji

Membranowy wêze³ separacji bêdzie oparty na dostêpnych komercyjnie modu³ach
membranowych. Najbardziej dojrza³ymi rozwi¹zaniami s¹ modu³y z nieporowatymi mem-
branami polimerowymi o rozpuszczalnoœciowo-dyfuzyjnym mechanizmie transportu gazów
przez membranê [14–16]. W Instytucie In¿ynierii Chemicznej PAN prowadzone s¹ badania
doœwiadczalne procesu rozdzia³u mieszanin CO2/N2 i CO2/N2/O2 na modu³ach ró¿nych
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Fig. 4. Carbon dioxide purity and recovery in the PSA installation



producentów w celu okreœlenia ich przydatnoœci w hybrydowym procesie wydzielania
ditlenku wêgla ze spalin. Parametry gazu zasilaj¹cego modu³ membranowy s¹ ustalane tak,
by odpowiada³y spodziewanym parametrom gazu wzbogaconego, opuszczaj¹cego adsorp-
cyjny wêze³ separacji.

Na rysunku 5 przedstawiono stê¿enie CO2 w permeacie w zale¿noœci od ró¿nicy ciœnieñ
miêdzy stron¹ zasilania a permeatu (�p) dla przypadku rozdzia³u mieszaniny 70% CO2

i 30% N2 o natê¿eniu przep³ywu 1,2 mn
3/h. Ja widaæ na tym rysunku stê¿enie ditlenku wêgla

pocz¹tkowo roœnie ze wzrostem �p, a po osi¹gniêciu wartoœci maksymalnej zaczyna spadaæ.
Trend ten by³ podobny tak¿e dla innych badanych przypadków separacji CO2/N2 w modu-
³ach membranowych. Warto zaznaczyæ, ¿e maksymalne stê¿enie CO2 (> 95%) jest osi¹gane
przy stosunkowo niewielkiej ró¿nicy ciœnieñ oko³o 1,5 bar. Poniewa¿ permeat ma ciœnienie
otoczenia, oznacza to, ¿e gaz wzbogacony z instalacji PSA nale¿a³oby sprê¿yæ jedynie do
oko³o 2,5 bar.

Jak widaæ na rysunku 6, stê¿enie ditlenku wêgla w retentacie spada monotonicznie ze
wzrostem �p. Przy transmembranowej ró¿nicy ciœnieñ równej 1,5 bara, wynosi ono oko³o
50%. Z kolei stosunek podzia³u strumieni, przedstawiony na rysunku 7, roœnie ze wzrostem
�p. Obrazuje on natê¿enie przep³ywu permeatu w odniesieniu do natê¿enia przep³ywu gazu
zasilaj¹cego i dla �p równego 1,5 bara wynosi oko³o 0,42. Poniewa¿ retentat z membrano-
wego wêz³a separacji jest zawracany na wlot instalacji hybrydowej, korzystna jest sytuacja,
w której zarówno stê¿enie CO2 w retentacie, jak i jego natê¿enie przep³ywu s¹ jak najni¿sze.
Warto zatem zauwa¿yæ, ¿e zwiêkszenie �p do 2 bar powoduje spadek stê¿enia CO2 w reten-
tacie o oko³o 10% i wzrost natê¿enia przep³ywu permeatu o oko³o 11%, kosztem jedynie
niewielkiego zmniejszenia stê¿enia ditlenku wêgla w permeacie (rys. 5). W takim przypadku
natê¿enie przep³ywu gazu zawracanego na wlot instalacji hybrydowej stanowi³oby jedynie
oko³o 8,4–9,4% natê¿enia przep³ywu rozdzielanego strumienia spalin.
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Podsumowanie

Przedstawiono koncepcjê hybrydowego procesu wydzielania CO2 ze strumieni spalin
z adsorpcyjnym wêz³em separacji do wstêpnego zatê¿ania ditlenku wêgla oraz z nastêpu-
j¹cym po nim wêz³em membranowym, który opuszcza gaz bogaty w CO2. Opieraj¹c siê na
wynikach symulacji numerycznych oraz badaniach doœwiadczalnych przeprowadzono
analizê efektywnoœci dzia³ania ka¿dego wêz³a separacji z osobna. Stwierdzono m.in., ¿e
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w wêŸle adsorpcyjnym mo¿liwe jest zwiêkszenie stê¿enia ditlenku wêgla z 13,3% do oko³o
64–73% obj., przy praktycznie 100% jego odzysku. Stwierdzono tak¿e, ¿e w membranowym
wêŸle separacji mo¿liwe jest zatê¿enie CO2 z 70% do ponad 95%, co powinno byæ wartoœci¹
wystarczaj¹c¹ na potrzeby transportu i sk³adowania tego gazu. Na podstawie przedstawionej
w tej pracy koncepcji wydzielania ditlenku wêgla ze spalin budowana jest w Instytucie
In¿ynierii Chemicznej PAN w Gliwicach instalacja demonstracyjna oraz opracowywany jest
symulator numeryczny procesu hybrydowego. Badania, które bêd¹ w niej prowadzone,
pozwol¹ zarówno na weryfikacjê prezentowanej tu efektywnoœci obu wêz³ów separacji, jak
i na okreœlenie efektywnoœci ca³ego procesu hybrydowego, wyra¿onej przez czystoœæ stru-
mienia gazu wzbogaconego, wydajnoœæ procesu oraz ca³kowit¹ sprawnoœæ odzysku CO2.

Oznaczenia

FP – natê¿enie przep³ywu permeatu [mn
3/h]

FZ – natê¿enie gazu zasilaj¹cego modu³ membranowy [mn
3/h]

p – ciœnienie [bar]
q* – stê¿enie równowagowe w fazie zaadsorbowanej [mol/kg]
y – udzia³ molowy w fazie gazowej
� – wspó³czynnik selektywnoœci
�p – ró¿nica ciœnieñ miêdzy stron¹ zasilania a permeatu [bar]

Praca ta zosta³a wykonana w ramach realizacji projektu rozwojowego NR14 0113-10/2010 „Opracowanie

hybrydowego procesu separacji adsorpcyjno-membranowej do wysokosprawnego wydzielania ditlenku wêgla

z gazów odlotowych”, finansowanego ze œrodków Narodowego Centrum Badañ i Rozwoju.
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Krzysztof WARMUZIÑSKI, Marek TAÑCZYK, Manfred JASCHIK, Aleksandra
JANUSZ-CYGAN

The capture of carbon dioxide from flue gases in a hybrid
process

Abstract

Directive 2009/31/WE concerning geological storage of carbon dioxide (the so-called CSS
Directive) is yet another step taken by the EU in limiting CO2 emissions. Since free emission quotas are
going to be phased out, our energy sector will be compelled to implement the various CO2 abatement
options or, alternatively, buy emission permits. The present study describes a technique for the removal
of CO2 from flue gases via a hybrid process which combines pressure swing adsorption (PSA) and
membrane separation. The scheme of the process is shown in Fig. 1. The procedure for selecting an
appropriate adsorbent for the PSA unit is discussed. In Fig. 2 experimental CO2 adsorption isotherms are
shown for a temperature of 20�C. In Fig. 3 a dependence is presented of the CO2/N2 selectivity
coefficient on pressure (Eq. 1) for both zeolite molecular sieves (ZMS) 13X and activated carbons. It is
found that, from the standpoint of CO2 separation efficiency, ZMS 13X perform better than the activated
carbons studied. In Table 1 the proposed PSA cycle is shown. Based on extensive simulations the
efficiency of the PSA unit is assessed. As can be seen from Fig 4, at feed flow rates below 7.5 mn

3/h it is
possible to obtain an enriched product that contains over 70 vol. % of CO2, with an almost complete
recovery. In addition, experiments were carried out for the separation of a mixture containing 70% of
CO2 and 30% of N2, using commercial membrane modules. Figs. 5, 6 and 7 shows, respectively,
permeate and retentate CO2 concentrations and the cut ratio as functions of the pressure difference
between the feed side and the permeate side of the module (�p). It is concluded that the membrane unit
can increase the concentration of carbon dioxide from 70% to over 95%, which is quite sufficient in
terms of transport and storage. Based on the technique proposed in this study a demonstration installation
is currently under construction in the Institute of Chemical Engineering, Polish Academy of Sciences.
Also, a versatile numerical simulator for the hybrid CO2 separation is being developed.

KEY WORDS: carbon dioxide capture, hybrid process, pressure swing adsorption, membrane
separation
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