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STRESZCZENIE

STRESZCZENIE

Jedng z bardziej zaawansowanych technologii ograniczenia emisji CO, w energetyce,
jest absorpcja chemiczna z wykorzystaniem wodnych roztworéw amin. Technologia ta nadal
wymaga jednak podjecia dziatan zmierzajgcych do obnizenia jej energochtonnosci.
W niniejszej pracy doktorskiej poddano analizie jeden ze sposobdw obnizenia zuzycia ciepta
tej metody wychwytu COo.

Wedtug dokonanego przegladu stanu wiedzy, obiecujgcym rozwigzaniem jest
integracja termiczna wykorzystujgca wymienniki ciepta wbudowane w desorber (ang. HIS —
Heat Integrated Stripper). Brak jest jednak dostepnych wynikow badan eksperymentalnych
potwierdzajgcych skutecznosé tego rozwigzania.

Celem badan przeprowadzonych w niniejszej pracy bylo poréwnanie skutecznosci
procesu z wykorzystaniem zmodyfikowanego desorbera wzgledem procesu w standardowej
konfiguracji. Opracowana analiza poréwnawcza obejmuje badania pilotowe, badania
symulacyjne oraz analize kosztowg implementac;ji takiego rozwigzania.

Badania pilotowe zostaly przeprowadzone w Elektrowni Jaworzno oraz Elektrowni
taziska przy wykorzystaniu przewoznej instalacji pilotowej do aminowego usuwania CO, ze
spalin o przeptywie nominalnym 200 m3,/h w ramach zadania badawczego realizowanego
przez Instytut Chemicznej Przerobki Wegla oraz spotki Grupy TAURON.

Instalacja zostata zaprojektowana do prowadzenia wielowariantowych badan,
umozliwiajgc prowadzenie procesu zgodnie ze standardowg konfiguracjg procesows,
konfiguracjg z dwupunktowym zasilaniem absorbera, a takze konfiguracjg z rozdzielonymi
strumieniami. Kazda z nich zostata sprawdzona w testach poréwnawczych prowadzonych
Z wigczonym uktadem HIS, jak i bez tego ukfadu.

W ramach programu badawczego zrealizowano badania pilotowe z wykorzystaniem
wodnych roztworéw MEA 30% oraz AMP/Pz 30/10%. Wyniki badan zostaty poddane
procedurze uwiarygodnienia danych pomiarowych, dzieki czemu mozna byto sporzadzi¢
bilanse masowe, wyznaczy¢ straty ciepta i wspétczynniki zuzycia ciepta w procesie. Wszystkie
przedstawione serie badawcze wykazaty korzystny wptyw zastosowania integracji termicznej,
cho¢ stopien obnizenia energochionnosci zalezny byt od rodzaju wykorzystywanego roztworu
i konfiguracji procesowej. Oddziatywanie integracji termicznej objawiato sie gtdéwnie poprzez
korzystny wptyw na profil temperatury desorbera, co skutkowato zwiekszeniem ilosci
uzyskanego CO; bez dodatkowego naktadu ciepta.

Badania symulacyjne przeprowadzone za pomocg programu ProTreat pozwolity
potwierdzi¢ najwazniejsze wnioski i obserwacje dokonane podczas badan pilotowych.
Wykorzystujgc mozliwosci programu, przeprowadzono analize sktadu fazy gazowej i ciekfej
wzdtuz wysokosci desorbera, dzieki czemu pozyskano bardziej szczegdtowg wiedze
0 zmianach zachodzgcych w procesie desorpcji po zastosowaniu integracji termicznej.

Analiza kosztowa implementacji rozpatrywanego rozwigzania wykazata wzrost
naktadéw inwestycyjnych dla przemystowej instalacji wychwytu. Jednak korzysci zwigzane
Z ograniczeniem zuzycia ciepta powinny przynies¢ oszczednosci w kosztach operacyjnych,
dzieki czemu istnieje mozliwos¢ zwrotu z inwestycji w satysfakcjonujgcym okresie.

Tematyka podjeta w pracy wpisuje sie w wazny i aktualny obszar krajowej gospodarki
ze wzgledu na rosnace ceny uprawnien do emisji CO.. Natomiast przedstawione wyniki analizy
moga stanowi¢ podstawy do dziatah projektowych zmodyfikowanego procesu wychwytu CO-
w wiekszej skali.
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ABSTRACT

One of the most advanced technologies for CO, capture in the power industry is amine
based chemical absorption. However, it still requires efforts to reduce energy consumption.
This dissertation analyses one of the ways to reduce the heat duty of this carbon capture
method.

According to the state of the art, among many process modifications, a promising
solution is Heat Integrated Stripper (HIS) using built-in heat exchangers in the stripper.
However, there are no experimental results available to confirm the effectiveness of this
solution.

The aim of the research in this study was to compare the effectiveness of the process
using a modified stripper to the standard process. The comparative analysis covers pilot
studies, simulation studies and cost analysis of the implementation of such a solution.

Pilot tests were carried out in Jaworzno Power Plant and taziska Power Plant using a
mobile pilot plant for amine based CO, capture from flue gases with a nominal flow of 200
m3/h, This research project was carried out by the Institute for Chemical Processing of Coal
and TAURON companies.

The plant was designed to operate in several configurations. Tests were carried out
according to a standard process configuration, double absorber feed and split flow
configurations. Each of these was tested in comparative tests with and without HIS.

As part of the research programme, pilot tests were carried out using aqueous solutions
of MEA 30% and AMP/Pz 30/10%. The test results were put through a data reconciliation
procedure so that mass balances, heat losses and process heat duty could be prepared. All
the presented test series showed a positive effect of the application of HIS, although the range
of reduction of the heat duty depended on the type of solution and the process configuration.
The impact of heat integration was mainly seen in the favourable effect on the temperature
profile of the stripper, resulting in an increase in CO» capture without additional heat input.

Simulation studies conducted with the ProTreat software confirmed the most important
conclusions and observations taken from the pilot studies. Using the possibilities of the
software, an analysis of the gas and liquid phase composition along the height of the stripper
was carried out, which provided more detailed knowledge on the changes occurring in the
desorption process after the HIS application.

A cost analysis of the implementation of the HIS showed an increase in capital costs
for the industrial CO, capture plant. However, the benefits related to the reduction of the heat
duty should bring savings in operating costs, so there is a possibility of return on investment in
a reasonable time period.

The subject of the study is an important and timely area of the national economy due
to the rising prices of CO;, emission allowances. The presented results of the analysis may
form the basis for design works of a modified CO, capture process with HIS on a larger scale.
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WYKAZ SKROTOW

AEEA (2-(2-aminoetyloamino)etanol)

AGR Strumien gteboko zregenerowanego roztworu aminowego

AMP 2-amino-2-metylo-1-propanol

AN Strumien nasyconego roztworu aminowego

ASR Strumien srednio zregenerowanego roztworu aminowego

BEC Koszty bezposrednie instalacji (ang. Bare Erected Cost)

CASTOR Nazwa absorbentu oraz akronim zadania badawczego (ang. CO, from capture
to storage’)

CCP Instalacja do wychwytu CO; (ang. Carbon Capture Plant)

CCS Wychwyt i sktadowanie CO; (ang. Carbon Capture and Storage)

CCu Wychwyt i zagospodarowanie CO; (ang. Carbon Capture and Utilization)

CEPCI Indeks wzrostu kosztow budowy zakladéw chemicznych (ang. Chemical
Engineering Plant Cost Index)

CESAR Nazwa absorbentu oraz akronim zadania badawczego (ang. CO2 Enhanced
Separation and Recovery)

CO2-SNG Akronim zadania badawczego (ang. CO. methanation system for electricity
storage through SNG production)

CNG Sprezony gaz ziemny (ang. Compressed Natural Gas)

Css Modyfikacja procesu wychwytu polegajgca na rozdzieleniu strumienia roztworu
dozowanego do desorbera (ang. Cold Solvent Split), lub RS (ang. Rich Split)

DAF Modyfikacja procesu wychwytu polegajgca na zasilaniu roztworem gteboko
zregenerowanym absorbera w dwdch punktach na réznych wysokosciach,
(ang. Double Absorber Feed)

DEA Dietanoloamina

DME Eter dimetylowy

EGR Wspomaganie wydobycia gazu ziemnego (ang. Enhanced Gas Recovery)

EOR Wspomaganie wydobycia ropy naftowej (ang. Enhanced Oil Recovery)

EU ETS System handlu uprawnieniami do emisji CO. (ang. EU Emissions Trading
System)

GS Geologiczne sktadowanie

GSM Geologiczne sktadowanie pod dnem morza

HIS Modyfikacja procesu wychwytu polegajgca na integracji ciepta w desorberze
poprzez wykorzystanie wewnetrznych przeponowych wymiennikdw ciepta
zwanych rekuperatorami (ang. Heat Integrated Stripper)

ICA Modyfikacja procesu wychwytu polegajgca na chtodzeniu miedzystopniowym
absorbera (ang. Intercooled Absorber)

IChPW Instytut Chemicznej Przerébki Wegla

IPCC Miedzyrzadowy Zespdt ds. Zmian Klimatu (ang. Intergovernmental Panel on
Climate Change)

LvC Modyfikacja procesu wychwytu polegajgca na rozprezaniu strumienia
zregenerowanego (ang. Lean vapor compression)

MAF Modyfikacja procesu wychwytu polegajgca na wielopunktowym zasilaniu
absorbera (ang. Multi Absorber Feed)

MDEA N-metylodietanoloamina

MEA Monoetanoloamina

MHI Mitsubishi Heavy Industries

16 INSTYTUT CHEMICZNEJ PRZEROBKI WEGLA



WYKAZ SKROTOW

NETL
NGCC
OGT
OZE
PCCC
Pz
PZAS

REK-D
REK-G
SBG
SBW
SF

Sl

SNG
SP
TE
TIC

Narodowe Laboratorium Technologii Energetycznych w USA

Gazowo-parowy blok energetyczny (ang. Natural gas fired combined-cycle)
Model termodynamiczny programu ProTreat

Odnawialne zrodia energii

Wychwyt CO- po spalaniu (ang. Post Combustion Carbon Capture)
Piperazyna

Komercyjny proces wychwytu CO; z wykorzystaniem piperazyny opracowany
na Uniwersytecie w Teksasie (ang. Piperazine Advanced Stripper)
Rekuperator dolny

Rekuperator gérny

Spaliny z bloku gazowo-parowego

Spaliny z bloku weglowego

Modyfikacja procesu wychwytu polegajgca na pobieraniu z desorbera
rozdzielonych strumieni roztworu $rednio i gteboko zregenerowanego,
kierowanych nastepnie do absorbera w dwoch punktach na réznych
wysokosciach, (ang. Split Flow),

Modyfikacja procesu wychwytu polegajgca na ogrzewaniu miedzystopniowym
desorbera (ang. Stripper Interheating)

Syntetyczny metan (ang. Substitute natural gas, synthetic natural gas).
Spaliny przemystowe

Sumaryczne koszty zakupu wyposazenia instalacji (ang. Total Equipment)
Catkowite naktady inwestycyjne na instalacje (ang. Total Investment Cost)
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WYKAZ OZNACZEN

Symbole

a — pojemnos$¢ absorpcyjna roztworu, molcoz/m?®

Cabs — ciepto absorpciji, J/kg

Cabs — molowe ciepto absorpciji, J/mol

Cy,Cp — naktady inwestycyjne sktadnika instalacji, bazowe i wyznaczane

C — stezenie objetosciowe sktadnika i w fazie gazowej w przeliczeniu na warunki

suche, %op;.
— stezenie molowe skfadnika i w fazie ciektej, mol/m3
— stezenie wagowe aminy w roztworze nienasyconym CO», procent wagowy, %

— nakfady inwestycyjne w roku R, PLN/rok lub USD/rok

— ciepto wtasciwe, J/kg-K

— molowe ciepto wtasciwe, J/mol-K

— $rednica, m

— wyktadnik skalujgcy; wspoétczynnik dla kosztéw posrednich

— powierzchnia (wymiany ciepta), m?

— przeptyw masowy strumienia fazy gazowej, kg/h

— przeptyw masowy sktadnika fazy gazowej i w strumieniu, kg/h

— przeptyw molowy strumienia fazy gazowej, mol/h

— przeptyw objetosciowy strumienia fazy gazowej, m3./h

— stata Henry’ego sktadnika i w roztworze R, kPa-m3/mol

— wysokos¢, m

— wartos¢ indeksu CEPCI w roku R

— przeptyw masowy strumienia fazy ciektej, kg/h

— przeptyw masowy sktadnika i w strumieniu fazy ciektej, kg/h

— przeptyw molowy strumienia fazy ciekfej, mol/h

— przeptyw objetosciowy strumienia fazy ciektej, dm3h

— masa, kg

— masa molowa, g/mol

— liczba pomiaréw wielkos$ci x w serii testowej

— moc elektryczna, W

— ci$nienie, Pa, bar

— cisnienie czgstkowe sktadnika i fazy gazowej, Pa

— rownowagowe cisnienie czgstkowe sktadnika i fazy gazowej, Pa

— wspotczynnik determinacii

— strumien ciepta, W, J/h

— wspotczynnik zuzycia ciepta do regeneracji roztworu w przeliczeniu na kg

wychwyconego CO; (jednostkowy masowy), MJ/kgcoz

— wspotczynnik zuzycia ciepta do regeneracji roztworu w przeliczeniu na kmol

wychwyconego CO; (jednostkowy molowy), MJ/kmolcoz

q — wspotczynnik zuzycia ciepta do regeneracji roztworu w przeliczeniu na m?3
wychwyconego CO: (jednostkowy objetosciowy), MJ/m3co,

r — ciepto parowania, J/kg

r — molowe ciepto parowania, J/mol

S4,Sp — parametr skali sktadnika instalacji, bazowego i wyznaczanego

25O
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WYKAZ OZNACZEN

Sy — niepewnosc¢ standardowa wielkosci zmierzonej x

Ss — odchylenie standardowe wartosci $redniej

Sy — ztozona niepewnosc standardowa

t,T — temperatura, °C, K

U; — udziat masowy sktadnika i w fazie ciektej, kg/kg

w; — udziat masowy sktadnika i w fazie gazowej, kg/kg

X; — udziat molowy sktadnika i w fazie ciektej, mol/mol

x0 — pojedynczy wynik pomiaru wielkosci x

x — Srednia arytmetyczna wynikow pomiarow wielkosci X w serii testowej
Vi — udziat molowy sktadnika i w fazie gazowej, mol/mol

Uy — obliczona poprawka wielkosci zmierzonej x

/4 — objeto$¢, m?

Zy — wynik testu statystycznego poprawek

a — stopien karbonizacji roztworu, molcoz/mola

Agx — niepewno$¢ wzorcowania urzgdzenia do pomiaru wielkosci x
Agx — niepewnos$¢ eksperymentatora przy pomiarze wielkosci x

n — sprawnos¢ usuwania CO;

Vi — funkcja przesycenia

p — gestos¢, kg/m?®

) — stopien refluksu, mol/mol, Pa/Pa

Macierze i wektory

A — macierz pochodnych czgstkowych po wielkosciach mierzonych

Vy — macierz kowariancji wielkosci mierzonych

Y — wektor poprawek wielkosci mierzonych

w — wektor niezgodnosci réwnan bilansowych (réwnan warunku uzgodnienia)

X — wektor skorygowanych wielko$ci mierzonych

X0 — wektor wynikow pomiaru wielkosci mierzonych

Indeksy

abs — przy jednostce ciSnienia oznacza, ciSnienie bezwzgledne

B,N — dotyczy oston bilansowych, brutto, netto

cat — catkowite w odniesieniu do cisnienia

des — desorpciji; desorbera; przy wspotczynniku q dotyczy jednostkowego ciepta do
desorpcji CO2 z roztworu

k — kwas (titrant)

og — przy wspotczynniku q dotyczy jednostkowego ciepta do ogrzania roztworu

par — przy wspoétczynniku q dotyczy jednostkowego ciepta do odparowania wody z
roztworu

pr — probki

reg — dotyczy regeneracji

rek — dotyczy ciepta przekazanego w rekuperatorach

str — dotyczy strat ciepta

wym — dotyczy ciepta wymienionego poza desorberem

wyp — dotyczy wyparki

— stopa (jednostka miary w uktadzie imperialnym)
— cal (jednostka miary w uktadzie imperialnym)
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1. Wprowadzenie

W opublikowanym w 2014 roku raporcie Miedzyrzadowego Zespotu ds. Zmian Klimatu
(ang. IPCC - Intergovernmental Panel on Climate Change), stwierdzono, ze dominujgcg role
w obserwowanym od XX wieku ociepleniu klimatu, z prawdopodobienstwem wiekszym niz
95%, odgrywa dziatalno$¢ cztowieka [1]. Przytoczony raport zostat przygotowany w pigtej juz
edycji przez zespot dziatajagcy od 1988 r. tgcznie byt opracowywany przez ponad tysigc
autorow gtéwnych i pomocniczych, a recenzowany byt przez ponad dwa tysigce ekspertow
z catego swiata. W roku 2018 zostat opublikowany raport IPCC, oparty na ponad 6 tysigcach
publikacji naukowych, zawierajgcy wyniki symulacji modelowych, wskazujgcych na
koniecznosc¢ ograniczenia do 1,5°C sredniego wzrostu temperatury zwigzanego z globalnym
ociepleniem klimatu. W dokumencie tym stwierdzono, ze do osiggniecia tego celu konieczne
jest, najdalej do roku 2030, zredukowanie o okoto 45% globalnej emisji CO. netto,
spowodowane] dziatalnoscig cztowieka, wzgledem poziomu z 2010 roku, oraz osiggniecie
zerowych emisji netto do roku 2050 [2].

Liderem wdrazania polityki ograniczania emisji jest Unia Europejska, ktoéra
wprowadzita, miedzy innymi, w 2008 roku pakiet energetyczno-klimatyczny oraz przyjeta
w roku 2019 strategie gospodarczg pod nazwg Europejski Zielony tad (ang. EU Green Deal).
Dziatania te nakfadajg na panstwa czionkowskie zobowigzania ograniczenia emisji gazow
cieplarnianych, by w perspektywie do roku 2050 osiggng¢ neutralnos¢ klimatyczng. Jako
mechanizm wspomagajgcy te dziatania zostat wprowadzony system handlu uprawnieniami do
emisji EU ETS (ang. EU Emissions Trading System) [3].

W strategii rozwoju gospodarki, zwilaszcza sektora energetycznego, kraje
cztonkowskie UE stojg przed wyborem ponoszenia kosztéw srodowiskowych zwigzanych
zemisjg CO, lub wprowadzenia do praktyki przemystowej technologii wychwytywania
i sktadowania ditlenku wegla — CCS (ang. Carbon Capture and Storage) [4]. Niewatpliwg
motywacjg do rozwoju tego typu technologii jest obserwowany w ostatnich latach znaczny
wzrost cen uprawnien do emisji CO.. Przez diugi czas ich wartos¢ utrzymywata sie ponizej
10 €/Mgco2. Jednak na poczatku 2018 roku wartos¢ uprawnien do emisji przekroczyta ten prog
i osiggneta poziom 50 €/Mgco, W maju 2021 roku (rys. 1.1) [5]. Taka warto$¢ uprawnien
emisyjnych uwazana jest jako prog optacalnosci wdrozenia technologii CCS [6].

Istotnym elementem technologii CCS jest zagospodarowane wychwyconego gazu.
Z ekonomicznego i technicznego punktu widzenia, ze wzgledu na skale tego procesu,
zagospodarowanie CO, stanowi ogromne wyzwanie dla przemystu oraz nauki. Najszerzej
obecnie proponowana w projektach wielkoskalowych jest koncepcja podziemnego
sktadowania CO., poprzez jego zattaczanie do form geologicznych o okreslonych cechach,
stanowigcych nieprzepuszczalng bariere geologiczng, gdzie CO, ma zosta¢ uwieziony. Jedng
ze struktur geologicznych, mozliwych do wykorzystania, sg wyeksploatowane zioza
weglowodorow. Metode te od lat stosuje sie w Ameryce Pdétnocnej na duzg skale do
wspomagania wydobycia ropy naftowej — EOR (ang. Enhanced Oil Recovery) i gazu ziemnego
EGR (ang. Enhanced Gas Recovery). Jednak z punktu widzenia duzych Zrodet emisji,
najistotniejsze jest sktadowanie w poziomach wodonosnych — solankowych, ktére mogg by¢
najbardziej pojemne [7].

Roéwnolegle poszukiwane sg technologiczne mozliwosci zagospodarowania COs-.
Obecnie najwieksze ilosci ditlenku wegla zuzywane sg w stosowanej od lat technologii
produkcji mocznika (120 Mtcoz/rok). Status komercyjnej gotowosci zyskata takze w ostatnich
latach, w obszarze produkcji paliw ptynnych, produkcja ,odnawialnego” metanolu
w katalitycznej konwersiji ditlenku wegla z wodorem [8].
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Polski sektor energetyczny oparty byt przez lata w znacznej mierze na klasycznych
metodach spalania wegla. W roku 2015 pokrywaty one ponad 80% krajowego
zapotrzebowania na energie elektryczng i ciepto. Ostatnie dziatania wskazujg, ze
wykorzystanie wegla bedzie znacznie spadaé, a paliwem pomostowym do osiggniecia
neutralnosci klimatycznej bedzie gaz ziemny. Potwierdza to dokument opublikowany przez
Ministerstwo Klimatu i Srodowiska w lutym 2021 pt.: ,Polityka energetyczna Polski do 2040”,
ktéry wyznacza krajowe ramy transformacji energetycznej. Zaktada sie jednak, ze mimo
wzrostu udziatu OZE (Odnawialnych zrodet energii) oraz wprowadzenia energetyki jgdrowej,
udziat paliw kopalnych w sektorze energetycznym nie bedzie nizszy niz 45%. Dlatego tez
przyjeta strategia zaktada zastosowanie technologii CCS w wytwarzaniu ciepta i energii
elektrycznej z wegla kamiennego, brunatnego i gazu ziemnego [6]. Do realizacji tego celu
najbardziej odpowiednie do zastosowania w blokach energetycznych bedg technologie
usuwania CO; ze spalin powstajgcych w procesie produkcyjnym typu PCCC (ang. Post
Combustion Carbon Capture). Wynika to z mozliwosci ich implementacji w istniejgcych
obiektach energetycznych bez koniecznosci drastycznych zmian uktadu technologicznego
bloku [9].

Wiele swiatowych koncernéw z dziedziny energetyki, paliw i przemystu chemicznego
postawito na rozwdj tych technologii poprzez zaadaptowanie dostepnych i znanych rozwigzan
stosowanych w innych obszarach. Mimo ze znane w obszarze oczyszczania gazéw metody
membranowe i adsorpcyjne sg obecnie dynamicznie rozwijane [10-17], to wydaje sie, ze stan
ich technicznej dojrzatosci, ze wzgledu na skale wyzwania, nie dorownuje technologii absorpcji
chemicznej wykorzystujgcej roztwory aminowe [18]. Oceny takiej mozna dokonac¢ takze na
podstawie ostatnio powstatych projektéw demonstracyjnych Boundary Dam i Petra Nova,
w ktorych do usuwania CO: ze spalin blokow weglowych stosuje sie roztwory aminowe.

Podstawowg zaletg absorpcji chemicznej jest to, ze umozliwia ona w warunkach
przemystowych usuniecie 75 —96% CO, i uzyskanie strumienia gazu o bardzo wysokiej
koncentracji CO;, (>99%), co w znacznym stopniu utatwia jego dalsze zagospodarowanie.
Rozwigzanie to posiadajgc gotowos¢ do wprowadzenia w petnej skali, zazwyczaj wykorzystuje
znany roztwér MEA (monoetanoloamina) i oparte jest na klasycznym uktadzie procesowym.
W takim przypadku proces cechuje sie jednak wysokg energochtonnoscig, na poziomie
3,6 — 5,5 MJ/kgco2. Aktualne kierunki prowadzonych na Swiecie badan, koncentrujg sie na
obnizeniu energochtonnosci procesu do wartosci 1,5 — 2,0 MJ/kgco2 [19]. Cel ten w gtdwnej
mierze realizowany jest przez wykorzystywanie nowych, bardziej efektywnych
absorbentow [20] oraz poprzez stosowanie zaawansowanych modyfikacji i optymalizacji
uktadu procesowego. Jak mozna wywnioskowaé z doniesien literaturowych, jednym
z ciekawszych rozwigzan w zakresie modyfikacji procesu, rozwazanych do tej pory
teoretycznie, jest integracja termiczna desorbera (ang. HIS — Heat Integrated Stripper) [21,22].
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Rys. 1.1 Ceny uprawnien do emisji CO2 w latach 2013 — 2021 w €/Mgcoz [5]
(notowanie z dnia 01.06.2021)
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2. Cel i zakres pracy

Jako gtéwny cel niniejszej pracy przyjeto dokonanie wszechstronnej oceny wptywu
integracji termicznej desorbera na proces usuwania CO, ze spalin kottowych przy pomocy
roztworéw amin pod katem mozliwosci poprawy efektywnosci energetycznej. Dla realizaciji
tego celu przeprowadzono analize eksperymentalnych danych pozyskanych na rzeczywistym
obiekcie przemystowym z wykorzystaniem ,Przewoznej instalacji pilotowej do badania
absorpcji chemicznej CO; ze spalin kottowych”, dalej zwanej Instalacjg Pilotowg (rys. 2.1).

Analize te poszerzono o porownanie uzyskanych wynikow doswiadczalnych
z wynikami wiasnych badan modelowych desorbera, przeprowadzonych w symulatorze
procesowym ProTreat. Ponadto dokonano oceny kosztéw zastosowania integracji termicznej
desorbera w skali przemystowej w zestawieniu z klasycznym procesem aminowego wychwytu
CO; ze spalin.

Realizacja celu postawionego w tej pracy wymagata osiggniecia nastepujacych celow
czgstkowych:

1. przygotowanie instalacji pilotowej aminowego usuwania CO; ze spalin, wyposazone;j

w zmodyfikowany desorber, do badania integracji termicznej — HIS;

2. wykonanie badan pilotowych w rzeczywistych warunkach funkcjonowania bloku
weglowego;
analiza wynikow badan pilotowych opartych na bilansie masowym i cieplnym;
4. symulacja procesu desorpcji przy uzyciu programu do symulacji procesowych oraz
przeprowadzenie analizy poréwnawczej wynikéw symulacji i doswiadczen;
5. przeprowadzenie analizy kosztowej rozwigzania.

w

Wykonane zostaty w zwigzku z tym nastepujgce prace:

= przeglad sposobow obnizenia energochtonnosci procesu oraz stosowanych rozwigzan
w aplikacjach przemystowych;

» przeglad mozliwych technologii wykorzystania CO, oraz ich integracji z uktadem
wychwytu CO;

= implementacja rozwigzania dotyczgcego integracji termicznej desorbera
w opracowanym w IChPW projekcie bazowym Instalacji Pilotowej;

= opracowanie programu badan pilotowych i nadzér nad jego realizacjg;

= udziat w badaniach pilotowych wychwytu CO, ze spalin pochodzgcych z dwéch blokéw
weglowych nalezgcych do TAURON Wytwarzanie S.A.;

= przygotowanie arkusza kalkulacyjnego do analizy surowych danych pomiarowych pod
katem wykonania bilansu masowego i cieplnego;

= dobdr réwnan dotyczacych witasciwosci fizykochemicznych dla przyjetych do analizy
wodnych roztworéw amin (gestosé, stopien karbonizacji, ciepto wtasciwe, cisnienie
czgstkowe);

» sformutowanie rownan bilansu masowego pozwalajgcych na uwiarygodnienie wynikow
pomiaréw;

= dobdr metody uzgadniania bilansu masowego, przygotowanie danych i wspotpraca
przy opracowaniu programu do przeprowadzenia rachunku wyréwnawczego;

= sformutowanie rownan dla bilansu cieplnego i wyznaczenie wskaznikow do oceny
efektywnosci energetycznej procesu;

= opracowanie metody wyznaczenia strat ciepta w desorberze;

= okreslenie wptywu kluczowych parametréw takich jak sktad spalin, wskaznik L/G,
ciepto wyparki na proces wychwytu COy;

= kontrola powtarzalno$ci wynikow badanh pilotowych;
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= analiza uzgodnionych wynikow badan pilotowych dla dwusktadnikowego roztworu
MEA-H20 o wybranym stezeniu w trzech konfiguracjach procesowych;

= analiza uzgodnionych wynikow badan pilotowych dla roztworu tréjsktadnikowego
roztworu AMP-Pz-H,O o wybranym stezeniu w trzech konfiguracjach procesowych;

= przygotowanie zestawu danych oraz zatozen do modelowania procesu;

= opracowanie i ocena modelu procesowego w programie ProTreat;

= przeprowadzenie porownania wynikow eksperymentalnych i modelowych;

= analiza parametrow niezbednych przy przenoszeniu skali procesu;

= opracowanie kryteriow poréwnawczych oraz dobér metod analizy kosztowe;;

= oszacowanie kosztow eksploatacyjnych i nakladéw inwestycyjnych dotyczacych
integracji termicznej w zestawieniu z klasycznym procesem aminowego wychwytu CO-
ze spalin.

Rys. 2.1 Instalacja Pilotowa podczas badan w Elektrowni Jaworzno Il - TAURON Wytwarzanie S.A.
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3. Przeglad stanu wiedzy i praktyki w zakresie proceséw usuwania CO>
z zastosowaniem roztworéw amin

Za sprawg Programu Strategicznego ,Zaawansowane technologie pozyskiwania
energii” wiedza krajowego $rodowiska naukowego i przedstawicieli sektora energetycznego,
na temat dostepnych mozliwosci ograniczenia emisji CO; zostata poszerzona w znacznym
stopniu. Analizowano zasadniczo trzy gtdwne opcje wychwytu CO;: przed procesem spalania
(ang. pre-combustion capture), po procesie spalania (PCCC) oraz spalanie tlenowe (ang. oxy-
fuel combustion). Opublikowano wiele prac naukowych zaréwno z zakresu niskoemisyjnych
sposobow wytwarzania energii z paliw kopalnych [23-26], jak ipoprawy efektywnosci
energetycznej krajowych blokéw weglowych [27-32].

ZespOt badawczy IChPW z udziatem autora niniejszej pracy, zaangazowany
w realizacje celow wspomnianego programu, takze dokonat analizy istniejgcych mozliwosci
niskoemisyjnych technologii. Przy realizacji projektu badawczego potozono nacisk na dobér
odpowiedniej metody usuwania CO, ze spalin kottowych pod katem krajowych uwarunkowan
[9,19,33-36]. Wytypowano absorpcje chemiczng w roztworach amin jako najbardziej dojrzatg
metode usuwania CO; z mieszani gazowych. Zasadniczg cze$¢ badan podsumowano
w postaci monografii opracowanej pod redakcjg Scigzki [15]. Wybrane zagadnienia z zakresu
procesu absorpcji chemicznej i badan fizykochemicznych roztworow absorpcyjnych
(absorbentéw) poddano szczegotowej analizie naukowej i w ostatnim czasie opublikowano
w postaci dysertacji naukowych autorstwa Wilka [20] i Steca [37].

Wobec powyzszego nie dokonywano w niniejszym rozdziale szczegotowej analizy
innych metod usuwania CO,. Skupiono sie na analizie procesu absorpcji chemicznej
Z zastosowaniem roztwordéw amin oraz mozliwosci jego modyfikacji w kontekscie ograniczenia
zapotrzebowania na ciepto do regeneracji absorbentu. Jako argument za wysokim stopniem
gotowosci do wdrozenia omawianej technologii do przemystowej dziatalnosci podano
przyktady instalacji w skali pilotowej i demonstracyjnej. W swietle coraz czesciej pojawiajacych
sie pytah o mozliwosci zagospodarowania pozyskanego CO,, w dalszej czesci wymieniono
wybrane mozliwosci chemicznej sekwestracji tego gazu.

3.1. Charakterystyka procesu aminowego usuwania CO;

Oczyszczanie spalin kottowych stanowi duze wyzwanie ze wzgledu na wielkosé
strumienia spalin, ktéry nalezy poddaé temu procesowi. Biorgc pod uwage nowoczesne bloki
weglowe, o sprawnosci 45%, gdzie wskaznik emisji ditlenku wegla ksztattuje sie na poziomie
750 Mgco/MWh [19], jednostka o mocy 500 MW emituje 375 Mgcoz/h. Drugim istotnym
wyzwaniem dla osiggniecia akceptowalnej efektywno$ci procesu jest niskie cisnienie spalin
oraz stosunkowo niewielkie stezenie CO. (8 — 14%.q;), CO razem daje niskie cisnienie
czgstkowe CO,. Dodatkowo, jesli istnieje potrzeba zagospodarowania pozyskanego
strumienia CO», to wazna jest jego wysoka czysto$¢. Dalsze wykorzystanie tego gazu wigze
sie zazwyczaj z jego sprezaniem do transportu oraz sekwestracjg geologiczng lub chemiczna,
zatem wszelkie pozostate sktadniki stanowig balast utrudniajgcy transport oraz ograniczajg
mozliwos¢ zastosowania w syntezach chemicznych.

Przedstawione warunki decydujg o tym, ze jedng z najbardziej odpowiednich metod
ograniczenia emisji CO; z energetyki weglowej jest absorpcja chemiczna z uzyciem amin [3].
Duzym atutem tej metody jest takze dojrzatos¢ technologiczna. Wynika ona z dtugoletniej
praktyki w réznych gateziach przemystu. Mozliwe byto zatem zdobycie doswiadczen
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PRZEGLAD STANU WIEDZY | PRAKTYKI W ZAKRESIE PROCESOW USUWANIA CO2 zZ ZASTOSOWANIEM
ROZTWOROW AMIN

projektowych oraz zidentyfikowanie i wyeliminowanie wielu probleméw operacyjnych, co dla
innych rozwijajgcych sie technologii nadal stanowi wyzwanie.
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Rys. 3.1 Schemat procesu rozdziatu Rys. 3.2 Schemat ideowy procesu usuwania COz2 z
gazow kwasnych wedtug R. Bottomsa — mieszaniny gazéw przy pomocy absorpcji chemicznej w
patent US1783901 [38] roztworach amin wedtug konfiguracji klasycznej

(A — absorber, A.1 — wypetnienie absorbera (strefa absorpcji), A.2 — strefa mycia
wodnego, C — chfodnica, D — desorber, D.1 — wyparka desorbera, D.2 —
wypefnienie desorbera (strefa desorpcji), D.3 — strefa mycia gazu kondensatem,
S — separator kondensatu z chtodnicg, W — krzyzowy wymiennik ciepta,

1 - spaliny, 2 — spaliny oczyszczone, 3 — ditlenek wegla, 4 — kondensat, 5 — woda,
6 — roztwér nasycony, 7 — roztwor zregenerowany)

W roku 1930 Robert Bottoms uzyskat w USA ochrone patentowg na sposob rozdziatu
gazow kwasnych, US1783901 ,Process for separating acid gases” (ang.), przedstawiony
schematycznie na rys. 3.1. Proces ten, éwczesnie ukierunkowany gtéwnie na wydzielanie H,S
i CO, z gazu ziemnego, zawierat jednak w swym zakresie szeroki wachlarz mozliwych
przypadkéw rozdziatu gazéw, takze usuwanie CO- ze spalin [38]. Od tego czasu powstaty setki
instalacji wykorzystujgcych wodne roztwory amin, gtdéwnie monoetanoloaminy (MEA), do
wzbogacania gazu ziemnego [18], czy tez usuwania CO, z wodoru w jednym z etapow
produkciji amoniaku [39]. Przy czym absorpcje chemiczng w tych procesach prowadzono przy
cisnieniu w zakresie 20 — 100 bar, co utatwito wykorzystanie tej metody ze wzgledu na wysokie
ci$nienie czgstkowe CO..

Kolejnym istotnym wariantem wykorzystania procesu aminowej absorpcji byto
wychwytywanie CO; ze spalin pochodzgcych ze spalania gazu ziemnego. Istotng role odegrata
technologia firmy Dow Chemicals, w ktérej zastosowano inhibitowany wodny roztwér MEA
30%, a zuzycie ciepta wynosito 4,20 MJ/Kgco- [40]. Rozwigzanie to stosowano gtéwnie do
pozyskiwania CO, w celu wspomagania wydobycia ropy naftowej. Po spadku cen ropy
w latach 90 stosowano te metode w innych obszarach, miedzy innymi w przemysle
spozywczym. W 1989 licencja na te technologie zostata przejeta przez firme Fluor Daniel
i oferowana byta pod nazwg Econamine FG. Najwieksza instalacja pracujgca wedtug tej
technologii posiadata wydajnos¢ 40 Mgcoz/h [41].

Zasadniczo schemat procesu nie ulegt zmianie od 1930 roku. W zwigzku
z charakterystykg rozdzielanych strumieni gazowych, proces wymaga odseparowania SOg,
ktory tworzy trudno rozpuszczalne sole z aminami. Ze wzgledu na skale oraz ekonomiczne
i ekologiczne aspekty, stosuje sie takze uktady ograniczenia emisji amin z absorbera,
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w postaci sekcji mycia wodnego w absorberze [42]. Przez wiele lat propozycja firmy Fluor
Daniel byta traktowana jako uktad odniesienia, do ktérego poréwnywano inne rozwijane
technologie wychwytu [43]. Dlatego tez w literaturze, przy opracowaniu nowych roztworow
oraz konfiguracji procesowych, czesto spotyka sie zestawiania z klasycznym wariantem
wykorzystujgcym wodny roztwor MEA 30%, przedstawiony poglgdowo na rys. 3.2. Istotny
postep w rozwoju tej metody separacji gazéw osiggneta firma Mitsubishi Heavy Industries
(MHI), proponujgc proces KM — CDR. Od roku 1999 wybudowano wedtug tej koncepcji 12
instalacji przemystowych. Na obiektach tych odzyskuje sie CO,, pochodzacy gtéwnie z gazu
syntezowego przy produkcji mocznika, a najwiekszy z nich ma wydajno$¢ okoto 21 Mgcoz/h.
Rozwigzanie to bazuje na wykorzystaniu nowego roztworu absorpcyjnego KS-1, dzieki czemu
caly proces charakteryzuje sie nizszym zuzyciem ciepta, wynoszacym 3,06 — 3,43 MJ/Kgco2
[40,44].

Niewiele jednak powstato do tej pory instalacji do usuwania CO, ze spalin z blokéw
weglowych. Przykfadem jest tu proces Lummus Technology, wykorzystujgcy roztwér MEA
15 — 20%, ktoéry do roku 1991 byt stosowany w 4 instalacjach, przy czym w najwiekszej z nich
pozyskiwano okoto 17 Mgcoz/h [45]. Rozwigzanie to, mimo duzej tolerancji na obecnos¢ SO»
w spalinach (do 100 p.p.m.), cechuje sie duzym wspotczynnikiem zuzycia ciepta, wynoszacym
okoto 5,46 MJ/kgco2 [40,46]. Obecnie wtascicielem technologii jest firma Alstom, ktéra do roku
2013 byta zaangazowana w demonstracyjny projekt CCS w elektrowni w Betchatowie.

Biorgc pod uwage powyzsze, duzym osiagnieciem firmy Shell Cansolve byto
wybudowanie w elektrowni Boundary Dam w Kanadzie instalacji o wydajnosci 100 Mgco2/h do
usuwania CO; ze spalin z kotla weglowego. Zastosowano tam proces oparty na wodnym
roztworze aminy 50% o nazwie Cansolv DC-103. Podczas ruchu testowego instalacji w roku
2014 zuzycie ciepta do regeneraciji roztworu wyniosto 2,33 MJ/kgcoz [47]. Uzyskany poziom
energochtonnosci tego procesu okazat sie bardzo dobrym wynikiem w poréwnaniu do procesu
z roztworem MEA 30%, uwazanego za klasyczne rozwigzanie, ktory dla aplikacji dla bloku
weglowego cechuje sie wskaznikiem zuzycia ciepta w zakresie 3,6 — 3,8 MJ/kgco2 [18,48,49].

Do roku 2016 firma MHI dostosowata swojg technologie do potrzeb jednostek
wytwarzajgcych energie elektryczng z wegla i ukonczyta w USA projekt Petra Nova, dotyczgcy
wybudowania instalacji wychwytujgcej okoto 200 Mgco2/h. Wedilug badan, zuzycie ciepta
przy zastosowaniu procesu KM — CDR w tego typu obiektach, miesci sie w zakresie 2,44 —
2,53 MJ/kgco2 [50]. Takze firma Fluor Daniel udoskonalita swéj proces pod katem
zastosowania w energetyce weglowej, ktory jest obecnie oferowany pod nazwg Econamine
FG plus. Do tej pory jednak proces ten nie doczekat sie wdrozenia wielkoskalowego, cho¢ byt
wytypowany w ramach europejskiego projektu ROAD.

Posréd pozostatych istotnych oferentéw, ktorzy bedg gotowi w niedtugim czasie
dostarcza¢ komercyjne instalacje, wymienia sie firmy ION Clean Energy, Aker Clean Carbon,
Siemens, Hitachi, Linde/Basf, Alstom oraz Uniwersytet w Teksasie [18,51]. W tab. 3.3
w punkcie 3.6 zestawiono wybrane instalacje wielkoskalowe i demonstracyjne do aminowego
usuwania CO:x.

Opis procesu

Najbardziej odpowiedni dla gazow spalinowych jest bezcisnieniowy uktad
oczyszczania gazu poprzez absorpcje chemiczng w roztworach amin. Schemat procesu
w konfiguracji klasycznej przedstawiono na rys. 3.2 [42].

Mieszanina gazéw, z ktorej ma by¢ wydzielony CO», przepuszczana jest przez
kolumne z wypetnieniem, zwang absorberem lub kolumng absorpcyjna, pracujgcg w zakresie
temperatury 40 — 60°C. Strumien gazu powinien mie¢ niewielkie nadcisnienie, wystarczajgce
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jedynie do pokonania oporow przeptywu przez wszystkie aparaty. Sptywajgcy
w przeciwprgdzie roztwér aminowy, kontaktujgc sie na rozwinietej powierzchni wypetnienia
z fazg gazowa, absorbuje chemicznie CO.. Nasycony ditlenkiem wegla roztwér jest odbierany
z dolnej czesci absorbera i pompowany do drugiej kolumny z wypetnieniem, gdzie ulega
regeneracji. Po drodze przeptywa przez przeponowy wymiennik ciepta, gdzie jest ogrzewany.
Regeneracja roztworu aminowego odbywa sie poprzez odwrdcenie procesu absorpcji
w desorberze, zwanym tez kolumng regeneracyjng lub kolumng odpedowg (ang. stripper).
Realizowany w tym aparacie proces desorpcji (prowadzony w temperaturze 80 — 150°C), czyli
wydzielania gazowego CO: z roztworu cieklego, odbywa sie pod wptywem ciepta
dostarczonego do roztworu w wyparce.

Zregenerowany roztwor odbierany jest z dolnej czesci desorbera, a nastepnie
przeptywa przez wymiennik ciepta, gdzie odbywa sie pierwszy etap jego ochtadzania.
Wymiennik ten, zwany wymiennikiem krzyzowym, odgrywa wazng role, gdyz pozwala na
odzyskanie ciepta z gorgcego roztworu zregenerowanego, i przekazanie go do zimniejszego
roztworu nasyconego. Im wiecej ciepta uda sie przekazaé w wymienniku, tym mniej ciepta
z wyparki potrzebne jest na ogrzanie roztworu w desorberze, i tym mniejsza jest
energochtonnos¢ procesu. Drugi etap ochtadzania roztworu zregenerowanego odbywa sie
w chtodnicy. Nastepnie roztwor kierowany jest ponownie do absorbera, gdzie kontaktuje sie
ze spalinami. W ten sposdb proces przebiega w sposéb ciggty.

Pozyskana z desorbera mieszanina gazowa sktadajgca sie gtéwnie z CO; i H20,
kierowana jest do separatora z chtodnicg, w celu skroplenia wiekszej czesci pary wodnej.
Chtodny kondensat wodny jest w sposéb cigglty zawracany do procesu. Wprowadza sie go
ponad strefe mycia gazu kondensatem, zlokalizowang w gornej czesci desorbera. Dzieki temu
obniza sie temperature w gornej czesci kolumny i wstepnie obniza ilos¢ pary wodnej
W mieszaninie gazowej opuszczajgcej desorber.

W gornej czeéci absorbera stosuje sie strefe mycia wodnego. Gtéwnym zadaniem tej
strefy jest przemywanie spalin opuszczajgcych kolumne w celu obnizenia emisji amin
Z roztworu. Zazwyczaj proces usuwania CO, prowadzony jest z ujemnym bilansem wody
i wymaga jej uzupetniania w celu utrzymania odpowiedniego stezenia roztworu. Swiezg wode
do procesu wprowadza sie najczesciej do strefy mycia wodnego.

Oméwiony opis procesu usuwania CO, nie obejmuje procesu wstepnego
przygotowania gazu. Spaliny pochodzace z bloku weglowego zazwyczaj wymagajg
schtadzania i odpylenia w kolumnach z natryskiem wodnym. Nastepnie wymagana jest
redukcja stezenia SO, oraz NOy zaleznie od zastosowanego rodzaju i stezenia roztworu
aminowego. Proces ten najczesciej realizowany jest w kolumnach absorpcyjnych, w ktérych
przeptywajacy gaz kontaktuje sie z roztworem alkalicznym [52].

Rodzaje amin

Aminami nazywa sie organiczne pochodne amoniaku, zawierajgce jeden lub wiecej
fragmentéw weglowodorowych (alifatyczne lub aromatyczne) potgczonych z tréjwartosciowym
atomem azotu wigzaniami pojedynczymi. Mozna je réwniez opisywaé, jako pochodne
weglowodorow, zawierajgce grupe -NR2, gdzie R moze byC podstawnikiem alkilowym
(arylowym) lub atomem wodoru. Zaleznie od liczby podstawnikow weglowych przy atomie
azotu, aminy mozna podzielic na pierwszorzedowe RNH,, drugorzedowe R:NH oraz
trzeciorzedowe R3N [53]. Aminy sg stosunkowo silnymi zasadami, w roztworach wodnych
tatwo moga przytgczaé proton, tworzgc kationy amoniowe, w ktérych tadunek dodatni jest na
atomie azotu posiadajgcym cztery podstawniki.
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W procesach absorpcji gazow kwasnych stosuje sie wodne roztwory szczegdlnego
rodzaju amin, zwanych alkanoloaminami (lub hydroksyaminami, alkoholoaminami),
posiadajgcych przynajmniej jedng grupe hydroksylowg. Przyjmuje sie, ze obecnosc¢ tej grupy
redukuje preznos¢ par i zwieksza rozpuszczalno$¢é w wodzie, podczas gdy, grupa aminowa
odpowiada za wymagang w procesie absorpcji gazow kwasnych zasadowosc¢ roztworu [42].

Szczegdélnym rodzajem sg aminy z zawadg steryczng, sg to zwigzki z duzymi
objetosciowo podstawnikami w poblizu azotu aminowego, ograniczajgcymi dostep dla
stosunkowo duzej czgsteczki CO, w porownaniu z duzo mniejszym protonem [18].

3.2.  Mechanizm absorpcji chemicznej CO, w roztworach amin

Usuwanie CO, z mieszanin gazowych przy uzyciu amin wykorzystuje fundamentalng
réznice we wiasciwosciach chemicznych CO: i innych sktadnikow mieszaniny gazéw. Ditlenek
wegla moze reagowaé z wodg, tworzgc kwas weglowy (IV), ktéry reaguje dalej z zasadami
w reakcjach wymiany protonéw, tworzgc nielotne jony wodoroweglanowe i potencjalnie
weglanowe. Ponadto CO; jest w stanie reagowa¢ z aminami obecnymi w roztworze, tworzac
karbaminiany. Reakcje te nadajg wodnym roztworom amin ich atrakcyjng zdolnos$é
pochtaniania CO- i odpowiednig szybkos¢ absorpciji.

Oddzielanie CO, od pozostatych gazéw wchodzacych w sktad mieszaniny poprzez
absorpcje chemiczng jest w swej istocie potgczeniem proceséw chemicznych i fizycznych.
Gazowy CO: bedacy na granicy faz gaz—ciecz rozpuszcza sie¢ w fazie ciektej. Powoduje to
obnizenie stezenia gazowego CO, w poblizu granicy faz i wtedy wieksza jego ilos¢ migruje na
drodze dyfuzji zrdzenia fazy gazowej. Rozpuszczony CO: ulega reakcji chemicznej
Z czgsteczkg aminy, tworzgc odrebny produkt. Zmniejsza to stezenie rozpuszczonego COo,
dzieki czemu kolejne czgsteczki gazowego CO; przekraczajg granice faz gaz—ciecz. Powstaty
w reakcji chemicznej produkt moze wtedy swobodnie dyfundowac z granicy miedzyfazowej do
rdzenia fazy ciektej. Reakcja chemiczna wigze rowniez czgsteczki absorbentu na granicy faz
gaz—ciecz, co wspomaga dyfuzje wiekszej liczby czgsteczek absorbentu do granicy faz
z rdzenia fazy ciektej.

Na transport dyfuzyjny wptywajg witasciwosci absorbentu (temperatura, lepkosc
i warunki przeptywu) oraz szybkos¢ i zakres zachodzgcych reakcji chemicznych. Witasciwosci
cieczy wplywajg zatem na wspotczynniki dyfuzji, a reakcje chemiczne zmieniajg stezenie
sktadnikéw roztworu, a tym samym gradient stezen [18].

Absorpcja fizyczna

Zgodnie z charakterem rozpuszczalnosci gazéw w cieczach, takze w przypadku
kontaktu gazowego CO: z roztworem absorpcyjnym istnieje gradient stezenia CO, w obu
fazach. Gaz ten bedzie przechodzit miedzy fazami az do momentu, w ktérym osiggnieta
zostanie rownowaga i absorbent zostanie nasycony ditlenkiem wegla przy panujgcych
warunkach temperatury i ciSnienia. Miarg sity napedowej dla transportu ditlenku wegla miedzy
fazg gazowg a ciektg moze by¢ rdznica pomiedzy cisnieniem czgstkowym CO; (stezeniem
gazowego CO.) a rownowagowym cisnieniem czgstkowym.

Rownowagowe cisnienie czgstkowe P*co> (kPa), to takie cisnienie czgstkowe
gazowego CO,, ktéremu odpowiada réwnowagowe stezenie CO, w roztworze [CO2]* (mol/m?3).
Zaleznos¢ pomiedzy tymi wielkosciami moze by¢ opisana rownaniem:

P*
hcozr = [ CCOOZZ]* (3.1)
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Stata hcozr Nazywana jest statg Henry’ego i jest zalezna od uktadu gaz—ciecz, rodzaju
absorbentu i od temperatury [54].

Czas potrzebny do osiggniecia rownowagi miedzyfazowej jest kontrolowany przez
szybkos$é¢, z jakg czasteczki gazu sg w stanie dyfundowac przez faze gazowg i ciekta. Nalezy
zauwazy¢, ze dyfuzja odnosi sie do sytuacji, w ktérej fazy nie sg wymieszane. Jezeli dochodzi
do mieszania ktorejkolwiek z faz, czas osiggniecia rownowagi ulega znacznemu skroceniu.
Dyfuzja w fazie gazowej jest na ogot dos¢ szybka, poniewaz czgsteczki majg wiekszg energie
kinetyczng i mogg poruszac sie swobodniej, niz w skondensowanej fazie cieklej. Tak wiec
decydujgcym czynnikiem o czasie potrzebnym do osiggniecia rownowagi jest szybkos¢ dyfuzji
w fazie cieklej. Zalezy ona od objetosci molekularnej dyfundujgcych czgsteczek oraz od
temperatury i lepkosci cieczy. Jest ujmowana w postaci statej zwanej wspotczynnikiem
dyfuzji [55]. Stata Henry’ego oraz wspodtczynnik dyfuzji decydujg o wartosci wspétczynnika
przenikania masy, ktory jest miarg predkosci ruchu masy pomiedzy fazami.

Absorpcja chemiczna

Podczas absorpciji chemicznej CO, w wodnych roztworach amin mozna wyréznié kilka
podstawowych reakcji. Czes¢ z nich ma charakter niemal natychmiastowy, jak rownowagi
protonacyjne, a czes¢ zachodzi w mierzalnej skali czasowej. Jedng z wolnych reakcji jest
reakcja CO; z wodg, w ktorej powstaje kwas weglowy (3.2). A takze reakcje z udziatem COo,
w ktérych powstaje wodoroweglan (3.3) oraz kwas karbaminowy (3.8). Sprzezone z tymi
powolnymi reakcjami sg reakcje protonowania anionéw weglanowych, (3.4) i (3.5), aminy (3.6),
anionu hydroksylowego (3.7) oraz karbaminianu (3.9).

CO, + Hy,0 & H,CO; (3.2)

€O, +OH™ & HCO3 (3.3)
CO2~ + H* & HCO3 (3.4)
HCO3 + H* & H,CO04 (3.5)
RNH, + H* & RNH} (3.6)
OH™ + H* & H,0 (3.7)

CO, + RNH, < RNHCOOH (3.8)
RNHCOO™ + H* & RNHCOOH (3.9)

Wszystkie reakcje pomiedzy CO: i wodg oraz anionem hydroksylowym wystepujg
niezalezne od rodzaju zastosowanej w roztworze aminy. Przy czym reakcja (3.3) jest znacznie
szybsza od (3.2), a jej szybkos¢ ro$nie ze wzrostem odczynu pH roztworu, czyli ze wzrostem
stezenia grup OH .

Aminy trzeciorzedowe i aminy z zawadg steryczng nie tworzg karbaminianu, a zatem
ich jedynym wktadem do ogolnej reakcji jest reakcja przytgczenia protonu wedtug réwnania
(3.6). Aminy, dla ktérych stata szybkosci tej reakcji jest wieksza, podwyzszajg pH roztworu, co
prowadzi do przyspieszenia procesu absorpcji. Sumaryczng reakcje CO. z aminami
trzeciorzedowymi mozna zapisa¢ w nastepujgcej postaci [18]:

CO, + RsN + H,0 & HCO3 + RsNH* (3.10)
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Aminy pierwszorzedowe i niektore 2z drugorzedowych dodatkowo reagujg
bezposrednio z CO,, tworzgc kwas karbaminowy (3.8), ktéry w warunkach panujgcych
w procesie absorpcji chemicznej ze spalin, deprotonuje do karbaminianu (3.9). Przy duzych
stezeniach aminy w roztworze podczas procesu absorpcji to te reakcje sg dominujgce. Dla
amin pierwszorzedowych sumaryczna reakcja w odpowiednich warunkach to [56]:

CO, + 2RNH, < RNHCOO™ + RNH;} (3.11)

Zgodnie z reakcjg (3.11) na jedng czgsteczke pochtonietego CO. potrzebne sg dwie
czgsteczki aminy, poniewaz poczatkowo utworzony kwas karbaminowy deprotonuje przy
odpowiedniej wartosci pH, a proton ten jest odbierany przez drugg czasteczke aminy.

Duza szybkos¢ tych reakcji wptywa na szybkos$¢ procesu absorpcji, jednak z drugiej
strony absorbenty oparte na aminach pierwszorzedowych charakteryzujg sie wyzszym
cieptem absorpcji cas, a ich pojemnosé absorpcyjna jest ograniczona [20]. Aminy
trzeciorzedowe i aminy z zawadg steryczng nie sg obarczone tg wadg. Z reakgji (3.10) wynika,
ze na jedng czasteczke CO; przypada po jednej czgsteczce wodoroweglanu i protonowanej
aminy. Teoretycznie wiec, w poréwnaniu z reakcjg dla aminy pierwszorzedowej (3.11), mozna
zaabsorbowaé¢ dwa razy wiecej CO,. Dla tej grupy amin mniejsza jest jednak szybkos¢
absorpcji ze wzgledu na brak szybkiej reakcji tworzenia kwasu karbaminowego (3.8).

lloé¢ zaabsorbowanego CO, przypadajgca na okre$long ilosé roztworu absorpcyjnego
nazywa sie pojemnoscig absorpcyjng roztworu a, molco/dm®. Wielko$¢ ta jest kluczowym
parametrem wptywajgcym na efektywnosci procesu. Jej wzrost ogranicza zuzycie energii
elektrycznej na przettaczanie roztworu miedzy kolumnami oraz zuzycie ciepta do ogrzewania
roztworu w procesie desorpcji. Czynniki te majg znaczny udziat w kosztach eksploatacyjnych
catego procesu [18].

Z kolei szybkos$¢ absorpcji chemicznej decyduje o koniecznym czasie przebywania
absorbentu w kolumnie absorpcyjnej w celu osiggniecia okreslonej sprawnos$ci procesu.
Wptywa zatem na wysokos¢ absorbera, czyli na naktady inwestycyjne instalacji [20]. W tej
kwestii korzystniejsze wydaje sie stosowanie amin pierwszo i drugorzedowych, reagujacych
z wytworzeniem karbaminianu, réwnanie (3.8). Popularnos¢ MEA (monoetanoloaminy)
w zastosowaniu do procesu absorpcji chemicznej, wynika gtownie z tego, ze jest jedng
z najbardziej zasadowych sposrod amin pierwszorzedowych, co wptywa na duzg szybkos¢
procesu z jej wykorzystaniem.

Obecnie najwieksze szanse na opracowanie korzystniejszych roztworow
absorpcyjnych upatruje sie w stosowaniu dwu lub trzyskfadnikowych mieszanin amin, w celu
pofgczenia ich zalet oraz eliminowania stabych stron. Miedzy innymi wiele rozpatrywanych
proceséw opartych na aminach trzeciorzedowych lub aminach z zawadg steryczng zawiera
pewng ilo$¢ ,promotora”, ktérym jest szybko reagujgca amina dodana w nizszym stezeniu [18].
Przyktadem takiego powigzania moze by zastosowanie mieszaniny AMP (2-amino-2-metylo-
1-propanolu) oraz Pz (piperazyny) [20].

3.3. Regeneracja roztworéw amin — proces desorpcji

Desorpcja, czyli wydzielanie sktadnika gazowego z roztworu zachodzi, gdy jego
ci$nienie czgstkowe, wynikajgce ze stezenia tego skfadnika w fazie ciektej, jest wieksze niz
cisnienie czgstkowe na granicy faz po stronie fazy gazowej. Proces desorpcji pod pewnymi
wzgledami moze byé uwazany za zwierciadlane odbicie procesu absorpcji jedynie, gdy ma
dyfuzyjng nature. W przypadku przekroczenia bariery cisnienia catkowitego faza ciekta jest
przesycona rozpuszczonym gazem i moze w niej dojs¢ do nukleacji pecherzykow fazy
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gazowej. Powstawanie pecherzykOw gazu w cieczy moze czesciowo wptywac na warunki
hydrodynamiczne w fazie ciektej i intensyfikowac¢ w ten sposoéb dyfuzyjny ruch masy. Zmienia
sie takze powierzchnia wymiany masy dostepna dla mechanizmu dyfuzyjnego. W takich
warunkach proces desorpcji nie moze by¢ uwazany za proste odwrdcenie procesu absorpciji.
Przyczyng przesycenia moze by¢ mniej lub bardziej gwattowne rozprezenie, lub przegrzanie
fazy ciektej. Dla gazéw spetniajgcych prawo Henry’ego warunek, w ktérym osigga sie stan
przesycenia, mozna zapisa¢ w postaci nastepujgcej nieréwnosci podanej przez Zarzyckiego
iin. [57]:

i hir(®) C';(x) B
P

w(x) = 1>0 (3.12)

gdzie:

m(x) - funkcja przesycenia,

h; g (t) — stata Henry’ego sktadnika i w roztworze R w funkcji temperatury,

C';(x) — stezenie molowe sktadnika i w cieczy w punkcie odleglym o x od granicy faz,
P — catkowite ci$nienie fazy gazowej przy granicy faz.

Z przedstawionej nieréwnosci wynika, ze dostatecznie duza redukcja cisnienia
catkowitego nad roztworem, zawsze musi prowadzi¢ do spetnienia warunku przesycenia
w catej objetosci cieczy. Podobny efekt przynosi zwigkszenie temperatury, ktére prowadzi do
zwiekszenia statych Henry’'ego. Przy statych wartosciach t i P, zmiany wartosci funkcji
przesycenia mogg zachodzi¢ jedynie pod wptywem zmian stezenia skfadnikow w fazie ciekle;j.

Desorpcja chemiczna

Zaktada sie, ze odwracalne reakcje desorpcji CO; z roztworéw amin majg przebieg
bardzo szybki, niemal natychmiastowy [18,58]. Limitujgcym czynnikiem jest zatem szybkos$¢
przejscia CO, z fazy ciektej do fazy gazowej, ktéra zalezy od warunkow dyfuzji oraz rownowagi
fazowej. W zwigzku z tym w desorberze stosuje sie wypetnienie, by jak najbardziej rozwingé
powierzchnie kontaktu dwoéch faz [18]. Natomiast celem zastosowania wyparki i uktadu
regulacji cisnienia fazy gazowej, jest utrzymanie odpowiedniej temperatury i cisnienia
w uktadzie, sprzyjajgcych procesowi desorpcji [42].

Nalezy zwroci¢ uwage, ze proces desorpcji jest endotermiczny, zatem wymaga
dostarczenia ciepta w celu utrzymania odpowiedniej temperatury absorbentu. Jak zaznaczono
wczesniej, wysoka temperatura sprzyja procesowi desorpcji, z drugiej jednak strony
przyspiesza degradacje termiczng roztworéw amin. To niekorzystne zjawisko, szerzej
opisywane w literaturze dla réznych amin [59-61], powoduje, ze rzadko kiedy utrzymuje sie
temperature procesu wyzszg niz 150°C [42].

Nosnikiem ciepta w procesie desorpcji jest para wodna, ktéra moze by¢ doprowadzana
do ukfadu bezposrednio (ogrzewanie bezprzeponowe) lub co najczesciej spotykane,
wytworzona w wyparce desorbera za pomocg czynnika zewnetrznego (ogrzewanie
przeponowe). Para wodna odgrywa jeszcze jedng wazng role, powoduje mianowicie
rozcienczenie ditlenku wegla w fazie gazowej. Sprzyja to utrzymywaniu cisnienia czgstkowego
CO; ponizej poziomu odpowiadajgcemu cisnieniu rownowagowemu, a w konsekwenciji i sity
napedowej wymiany masy miedzy fazami [18].

Stopien karbonizacji roztworu

Jedynym zadaniem desorbera jest regeneracja roztworu, czyli obnizenie stezenia
ditlenku w fazie ciektej, czyli inaczej méwiagc, redukcja stopnia karbonizacji a, molcoz/mola.
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Wielkos¢ ta jest formg wyrazania stezenia pochtonietego CO- i okresla liczbe moli tego gazu
zaabsorbowang przez roztwor absorpcyjny w przeliczeniu na liczbe moli grup aminowych
w roztworze. Parametr ten jest kluczowy dla oceny skutecznosci absorpcji i regeneracji
danego absorbentu.

Stopieh karbonizacji jest wielkoscig, ktéra ulega najwiekszym zmianom w kolumnie
desorpcyjnej. W praktyce rzadko kiedy prowadzi sie regeneracje roztworu do poziomu stopnia
karbonizacji nizszego od 0,10 molco2/mola, niezaleznie od rodzaju roztworu i jego stezenia.
Wynika to z tego, ze uzyskanie nizszych wartosci a wigze sie juz z niewspotmiernie duzymi do
efektu naktadami ciepta [21,58]. Dlatego akceptowalne jest, ze czes¢ CO. pozostaje
w roztworze i krgzy w ukfadzie miedzy absorberem i desorberem.

Nalezy zaznaczy¢, ze stopien karbonizacji roztworu zregenerowanego Qacr, jest
kluczowym parametrem decydujgcym o skutecznosci procesu usuwania CO, w absorberze.
Zatem konieczne jest takie ustalenie parametréw pracy desorbera, aby uzyskaé najlepszy
mozliwy efekt separacji gazu przy najmniejszym mozliwym wydatku energetycznym.

Krzywa réwnowagi

Interesujgcy poglad na prace desorbera daje metoda graficznego wyznaczania potek
teoretycznych w praktykowanym sposobie projektowania kolumn absorpcyjnych. Rys. 3.3
przedstawia przyblizong analize pracy potek desorbera zasilanego roztworem MEA 17% przy
cisnieniu 265 kPagans), przygotowang przez Gagliardi i in. [62]. Zobrazowana na tym rysunku
krzywa rownowagi y*co2=f(Xcoz) zostata wyznaczona na podstawie ekstrapolacji dostepnych
danych preznosci par. Linia operacyjna w procesie desorpcji zlokalizowana jest na prawo od
krzywej réwnowagi. Zostala ona wyznaczona na podstawie parametrow strumienia
zasilajgcego desorber i strumienia odbieranego z wyparki desorbera. Z potozenia linii
operacyjnej wzgledem krzywej rownowagi wynika, ze dla tego przypadku wystarczy osiem
potek teoretycznych do osiggniecia stopnia karbonizacji w roztworze opuszczajgcym wyparke
na poziomie 0,14 molcoz/mola oraz odpowiedniego stosunku H,O/CO, w fazie gazowej ha
szczycie kolumny. Wzajemna relacja parametréw operacyjnych wzgledem réwnowagowych
daje takze pojecie o wielkosci sity napedowej, co jest niezwykle przydatne przy analizie
procesu desorpcji prowadzonego w réznych warunkach.

Jak wiadomo, podwyzszenie temperatury zwieksza rownowagowe ci$nienie czgstkowe
CO- [63,64]. Jak wynika z wykresu na rys. 3.3, przesuwa to krzywg rownowagi w lewo, dzieki
czemu mozna uzyskac nizszg wartos¢ a. Wzrost temperatury procesu mozna osiggngc¢ miedzy
innymi poprzez zwigkszenie cisnienia [42] lub zastosowanie modyfikacji procesowych [21].

Profile parametréw

Kluczowymi parametrami w procesie desorpcji, ktéry prowadzony jest przy statym
ciSnieniu, sg temperatura oraz skfad fazy gazowej i ciekfej. Istotnym elementem oceny
dziatania desorbera, jest analiza zmiany tych parametrow wzdiuz wysokosci wypetnienia.
Dobrym przyktadem takiej analizy pracy desorbera w klasycznym procesie chemicznej
absorpcji CO, z wykorzystaniem roztworu MEA sg wyniki przedstawione przez Sardara
i Weilanda [65].

Na rys. 3.4 przedstawiono pochodzgce z tej pracy wyniki symulacji numerycznych dla
kolumny wypetnionej pierscieniami Palla 2", pracujgcej pod ci$nieniem 188 kPaps). Catkowita
wysokos$¢ warstwy wypetnienia wynosita 11,3 m (37°). Zastosowany przez Sardara i Weilanda
program obliczeniowy zostat zweryfikowany w oparciu o rzeczywiste dane z instalacji
przemystowej. Jako absorbent zastosowany byt wodny roztwér MEA 20%. Podawano go do
desorbera na wysokosci wypetnienia 10,0 m (33'), w temperaturze 105°C (221°F), a jego
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a wynosit 0,50 molcoz/mola. Roztwor, sptywajgc w dét wypetnienia, nagrzewat sie poczgtkowo
szybko, osiggajgc na wysokosci 7,0 m (23") temperature 116°C (240°F). W nizszej czesci
wypetnienia temperatura roztworu rosta juz znacznie wolniej i na wyjsciu z wyparki osiggneta
warto$¢ 120°C (248°F). Na szczyt wypetnienia podawano kondensat zawrdcony z separatora.
Jego temperatura byta na tle wysoka, ze temperatura w kolumnie ponad punktem dozowania
byta wyzsza niz temperatura roztworu zasilajgcego. Obrazuje to lokalny spadek temperatury
na wysokosci 10,0 m (33").

Stopien karbonizacji roztworu gwattownie spadat w kolumnie bezposrednio ponizej
punktu zasilania, nastepnie zmiana byta coraz wolniejsza. Ostatecznie a roztworu
Zregenerowanego opuszczajgcego wyparke desorbera wynosit 0,12 molcoz/mola. Jak mozna
sie spodziewac, krzywe zawartosci CO w fazie cieklej i fazie gazowej majg zblizony przebieg.
Powyzej punktu zasilania faza gazowa w przyblizeniu skfadata sie w jednej trzeciej z CO>
i w dwdch trzecich z pary wodnej [65].

Powyzej punktu zasilania w desorberach stosuje sie sekcje do przemywania gazu
kondensatem z separatora, w celu ograniczania strat amin wynikajgcych z ich odparowania.
Wysoko$¢ tego rodzaju sekcji zalezy od lotnosci stosowanej aminy oraz warunkéw
prowadzenia procesu. W przypadku gdy dozowany do desorbera roztwér ma zbyt wysokg
temperature, w punkcie dozowania wystepuje intensywne pienienie sie roztworu. Sekcja mycia
kondensatem ma w takim wypadku za zadanie wytapac rowniez porywane krople aminy [42].
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Rys. 3.3 Przyblizona analiza pracy pétek Rys. 3.4 Profile kluczowych parametrow w
desorbera w procesie regeneracji roztworu MEA procesie regeneracji roztworu MEA wedtug
wedtug Gagliardi i in. [62] Sardara i Weilanda [65]

Kolejnym niekorzystnym zjawiskiem towarzyszacym zbyt wysokiej temperaturze
strumienia zasilajgcego jest generowanie pary wodnej na pétce zasilajgcej. Jej dziatanie jest
mniej efektywne dla regeneracji absorbentu niz pary powstajgcej w wyparce, poniewaz
powyzej punktu zasilania nie moze ona juz przekaza¢ ciepta do roztworu celem jego
regeneracji. Podgrzewana jest woéwczas mieszanina parowo-gazowa opuszczajgca desorber,
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ktéra nastepnie chtodzona jest w separatorze. Wplywa to negatywnie na efektywnosé
energetyczng catego procesu [42,66,67].

Ciepto regeneraciji

W konwencjonalnych operacjach regeneracji roztworu aminowego poprzez desorpcje
CO; ciepto jest dostarczane do desorbera za pomoca pary lub innego czynnika grzewczego,
wytworzonego w wyparce. Na wielkos¢ tego ciepta wptywajg trzy podstawowe sktadniki [42]:

= Ciepto desorpcji Ques, jest to minimalna ilo$¢ energii, ktdrg nalezy dostarczy¢ do uktadu,
aby roztozy¢ zwigzki utworzone w wyniku absorpcji chemicznej CO, w roztworze
aminowym. Prowadzi to do uwolnienia czesci zaabsorbowanego gazu i regeneracji
absorbentu. W praktyce zaktada sie, ze jego warto$¢ jest rowna wartosci ciepta

absorpcji [21].

= Ciepto ogrzania roztworu Qog, jest to ciepto potrzebne do podwyzszenia temperatury
roztworu przebywajgcego w uktadzie desorpcyjnym. Warto$¢ tego ciepta wyznacza sie
na podstawie temperatury poczatkowej i koncowej roztworu.

= Trzecim sktadnikiem jest ciepto odparowania roztworu Qpar. Jest to ta czesé ciepta
wyparki, ktéra zostaje poswiecona na odparowanie roztworu opuszczajgcego desorber

w fazie gazowej. Lotnos¢ zwigzkow aminowych w tym przypadku jest zazwyczaj

pomijalnie mata. Woda bedgca skfadnikiem roztworu, w wyparce desorbera przechodzi

do fazy gazowej, pochtaniajgc znaczng czes¢ dostarczonego ciepta i stajgc sie
noénikiem ciepta dla catego uktadu desorpcji. Para wodna, wedrujgc ku gérze
desorbera, przekazuje swojg energie cieplng do roztworu sptywajgcego po
wypetnieniu. Zaleznie od warunkdéw panujgcych w gérnej czesci desorbera, czes¢ pary
pozostaje w fazie gazowej i opuszcza aparat wraz z wydzielonym strumieniem CO..

Stosunek ilosciowy pary wodnej do CO;, nazywany jest w takim przypadku, stopniem

refluksu @. Najczesciej podawany jest w postaci stosunku molowego lub ci$nienia

czgstkowego.

Warto w tym momencie zwréci¢ uwage na podejécie majgce na celu obnizenie
energochtonnosci procesu, zaproponowane przez Leitesa [21]. W bardzo szczegodtowej
analizie kilku réznych proceséw technologicznych zastosowat on wybrane metody
optymalizacyjne, w ktérych funkcjg celu byla minimalizacja zuzycia ciepta. Jednym
z rozwazanych przypadkéw byt proces usuwania CO. z gazu syntezowego w zaktadach
produkujgcych amoniak z gazu ziemnego [21,39]. Dla rozwigzania realizowanego w klasycznej
konfiguracji autor ten przedstawit sumaryczne rownanie na wyznaczenie jednostkowego ciepta
regeneracji roztworu absorpcyjnego. Obejmowato ono trzy wymienione wyzej sktadowe i miato
nastepujacg postac [68]:

L CyAt |
q = Cops + Ateos +rd (3.13)
gdzie:
q —wspotczynnik zuzycia ciepta do regeneracji roztworu w przeliczeniu na 1 kmol

zdesorbowanego CO;, MJ/kmolco2

C,ps — Molowe ciepto absorpcji CO, w roztworze, MJ/kmolco:

C, — molowe ciepto wkasciwe roztworu, MJ/kmol-K

At — roznica temperatury roztworu na wejsciu i wyjsciu z desorbera (lub ostony
bilansowe)), °C
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Axco, — réznica stezenia CO, w roztworze na wlocie i wylocie z desorbera (lub ostony
bilansowej), w postaci utamka molowego, mol/mol

' — molowe ciepto parowania roztworu, MJ/kmol

O] — stopieh refluksu, mol/mol

Leites zwrdcit uwage, ze w procesie, gdzie krzywa rownowagi i linia operacyjna maja
taki przebieg jak na rys. 3.3, nie jest mozliwe zblizenie sie do stanu robwnowagi na szczycie
desorbera i jednoczesne zdesorbowanie catego gazu. Oznacza to, ze nalezy wybrac albo
réwnowage na szczycie desorbera i minimalny @, ale niecatkowitg regeneracje roztworu, albo
gtebszg regeneracje i odejscie od réwnowagi na szczycie desorbera, co doprowadzi do
wzrostu @. W przeciwnym przypadku dojdzie do zetkniecia linii operacyjnej z krzywa
réwnowagi, powstanie tzw. punktu krytycznego i zanik procesu desorpcji w ktérejs ze
srodkowych sekcji wypetnienia desorbera.

W analizowanym przykfadzie rozwazane bylo wykorzystanie roztworu MEA 15% do
usuwania COz, przy pdes rOwnym 180 kPaus) Oraz stopniu karbonizacji roztworu nasyconego
aan Wynoszgcym 0,40 molcoo/mola. Wyniki obliczen potwierdzajace istnienie optymalnych
warunkéw desorpciji, odpowiadajgcych minimalnemu zuzyciu ciepta, przedstawiono na
rys. 3.6. W celu optymalizacji procesu Leites zastosowat metode quasi-statyczng, polegajgca
na zatozeniu, ze linia operacyjna pokrywa sie z krzywg réwnowagi [39]. Nastepnie zatozyt
podziat wypetnienia desorbera na niewielkie sekcje i dla kazdej z nich wyznaczyt minimalng
ilos¢ ciepfa, jakg nalezatoby dostarczyé, gdyby istniata rownowaga. Dla rozpatrywanego
przypadku wyznaczona zostata zalezno$¢ minimalnego @ = f(a), ktérg przedstawiono na
rys. 3.5. Wartos¢ minimalna stopnia refluksu jest stata, gdy a jest wysoki, ale wzrasta
gwattownie, gdy stopien karbonizacji roztworu zregenerowanego jest mniejszy niz
0,17 molcoz/mola. Leites zaznaczyt, ze wyniki te uzyskano dla desorbera, w ktérym osiggnieto
réwnowage termodynamiczng (desorber o nieskonczonej wysokosci i idealnym wspotczynniku
przenikania masy). Sg one zatem odzwierciedleniem wewnetrznych wilasciwosci
termodynamicznych uktadu CO2/H.O/MEA, a nie charakterystykg aparatury [39].
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Rys. 3.5 Wynik wyznaczenia @ w funkcji a Rys. 3.6 Wynik wyznaczenia optymalnego zuzycia ciepta

dla procesu desorpcji CO2 z roztworu regeneracji z roztworu MEA 15% przy pdes = 180 kPa w
MEA 15% przy pdes = 180 kPa wedtug procesie desorpcji CO2 wedlug metody quasi-statycznej
metody quasi-statycznej Leitesa [21] Leitesa [21]
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Na rys. 3.6 przedstawiono przebieg zaleznosci sktadowych rownania (3.13) w funkcji
stezenia CO; w roztworze, wyrazonego za pomocg stopnia karbonizacji roztworu
zregenerowanego opuszczajgcego desorber. Ciepto desorpcji (linia 1) oraz ciepto
odparowania wody w warunkach rownowagi na szczycie desorbera (linia 2), nie zalezg od
Zmiany a, majg zatem wartosc¢ statg w przedstawionym zakresie.

Druga skfadowa réwnania (3.13), zwigzana z podgrzaniem roztworu (linia 3), zalezy
w duzej mierze od stopnia karbonizacji roztworu zregenerowanego opuszczajgcego ukfad
desorpcji aacr. Poniewaz spadek tego parametru oznacza wzrost ilosci zdesorbowanego
gazu, wzrost pojemnos¢ absorpcyjnej roztworu, a wiec spadek jednostkowego ciepta
wymaganego do podgrzania roztworu. Istotne jest takze obnizenie wartosci At, co w duzej
mierze osiggane jest poprzez zastosowanie wymiennikow krzyzowych, w ktérych strumien
ciepta gorgcego roztworu zregenerowanego przekazywany jest do roztworu nasyconego.

Przebieg linii 4 reprezentuje sume wartosci ciepta desorpciji (linia 1) i ciepta ogrzania
roztworu (linia 3). Natomiast linia 5 przedstawia sume wszystkich trzech sktadowych réwnania
(3.13). Zgodnie z wynikiem analizy quasi-statycznej, dla a o wartosci mniejszej niz
0,20 molcoo/mola, W rozpatrywanym przypadku wystepuje ograniczanie w postaci punktu
krytycznego desorbera i ze spadkiem awzrasta zapotrzebowanie na ciepto regeneracji po jego
przekroczeniu (linia 6). Po uwzglednieniu ciepta desorpcji sumaryczne ciepto regeneracji
roztworu dla nizszych warto$ci a prezentuje linia 7.

Wyznaczona z analizy Leitesa wartos¢ a, do ktorej nalezy prowadzi¢ regeneracje
roztworu, aby osiggng¢ minimalne zuzycie ciepta, wynosi okoto 0,15 molcoz2/mola. Odpowiada
to w tym przypadku wartosci g wynoszgcej nieco ponizej 5,24 MJ/kgcoz (10 MI/m3coy).

Leites zwraca uwage, ze gdy potrzebne jest doktadne oczyszczenie gazu, moze by¢
konieczna regeneracja roztworu do nizszego a, niz wynika to z analizy optymalizacyjnej. Przy
zastosowaniu klasycznego procesu (rys. 3.2) wymagatoby to zwiekszenia zuzycia ciepta.
Jednak mozna tego unikng¢, stosujgc zaawansowane konfiguracje procesowe oraz
zmodyfikowane aparaty i urzgdzenia. Pozwala to zminimalizowac¢ drugi i trzeci czton rownania
(3.13), co prowadzi do obnizenia energochfonnosci catego procesu.

3.4. Aminowe roztwory absorpcyjne

Nalezy zwrdci¢ uwage, ze kazda sktadowa réwnania (3.13) zalezy od wiasciwosci
zastosowanego roztworu absorpcyjnego. Zatem wykorzystywanie nowych roztworow
absorpcyjnych o korzystniejszych cechach, jest drugim waznym kierunkiem obnizenia zuzycia
ciepta w procesie usuwania CO za pomocg absorpcji chemicznej w roztworach amin.
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Rys. 3.7 Wzory strukturalne wybranych amin
(a— MEA, b — MDEA, ¢ - Piperazyna, d — AMP)

Najwazniejszymi cechami roztworu, w odniesieniu do energochfonnosci procesu, sg
ciepto absorpcji oraz pojemnos¢ absorpcyjna zastosowanego absorbentu. Jednak z punktu
widzenia naktadéw inwestycyjnych na realizacje catego procesu, szybko$¢ absorpciji CO- dla
danego roztworu jest rownie wazna. Przy doborze absorbentéw do zastosowan
wielkoskalowych nalezy bra¢ takze pod uwage pozostate cechy wptywajgce na koszty
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eksploatacyjne takie jak, niska lotnos¢, odpornosé na degradacje oraz tworzenie korozyjnego
srodowiska [20,69]. W przypadku potrzeby dalszego zastosowania pozyskanego CO:
niezwykle wazna jest selektywnos¢ wzgledem pozyskiwanego skfadnika, ktora zapewnia
wysokg czystos¢ wydzielonego ditlenku wegla [7].

W dalszej czesci opracowania przedstawiono wybrane absorbenty aminowe
rozpatrywane pod katem zastosowania w rozwigzaniach przemystowych. W tab. 3.1
przedstawiono wazniejsze z punktu widzenia procesu absorpcyjnego parametry wybranych
roztworow amin.

MEA — Monoetanoloamina

Najczesciej stosowanym dotychczas roztworem do oddzielania sktadnikéw kwasnych
Z mieszanin gazowych poprzez absorpcje chemiczng byt roztwor MEA (rys. 3.7a).
Zastosowanie inhibitoréw korozji umozliwito zwiekszenie stezenia roztworu z 15% do 30%,
dzieki czemu obnizono energochtonnos¢ procesu. Chociaz MEA sama w sobie nie jest
uwazana za szczegolnie korozyjng, to produkty jej reakcji ze sktadnikami oczyszczanego gazu
wykazujg takie wtasciwosci. Ze wzgledu na to, dalsze podwyzszanie stezenia roztworu nie
przynosi poprawy efektywnosci ekonomicznej procesu. Sporg wadg sg takze procesy
degradacji termicznej, ktére znacznie przyspieszajg przy temperaturze powyzej 130°C.
W kontakcie z utleniaczami takimi jak COS, CS;, SO, SOs; oraz O; roztwor MEA ulega
degradaciji chemicznej. Wysoka lotnos¢ tej aminy powoduje potrzebe stosowania uktadow jej
wymywania z gazéw opuszczajgcych proces. Popularnos¢ MEA wzieta sie z jej wysokiej
reaktywnosci oraz niskiej ceny. Sporym utatwieniem jest takze stosunkowo fatwy i opanowany
technologicznie sposdb oczyszczania roztworu z produktow degradacji aminy, w procesie tzw.
reclaimingu [15,20].

Jak wspomniano wczesniej, roztwor MEA o stezeniu 30% z odpowiednimi dodatkami
jest oferowany obecnie przez firme Fluor Daniel do zastosowan przemystowych w ramach
technologii Econamine FG plus [70].

MDEA — N-metylodietanoloamina

Druga aming, najczesciej stosowang w procesach absorpcyjnego oczyszczania
gazow, jest MDEA (rys. 3.7b). Roztwér z jej zastosowaniem odznacza sie mniejszg
korozyjnoscig, dzieki czemu mozna stosowaé absorbent o wyzszym stezeniu, zwykle
20 — 50%. Dodatkowo, dzieki wiekszej pojemnosci sorpcyjnej, jako amina trzeciorzedowa
charakteryzuje sie nizszym zuzyciem ciepta do regeneracji [71]. MDEA cechuje sie takze
nizszg lotnoscig, co pozwala ograniczy¢ naktady inwestycyjne zwigzane z niepozgdang emisjg
i stratami amin w strumieniach gazowych opuszczajgcych proces. Niestety, czysta MDEA, tak
jak i inne aminy trzeciorzedowe, nie tworzy karbaminianu w bezposredniej reakcji z CO;
wedtug rownania (3.8). Zatem szybkoSC procesu absorpcji jest istotnie mniejsza niz
w przypadku MEA. Ponadto, proces wykorzystujgcy MDEA przeznaczony byt gtéwnie do
selektywnego usuwania H,S. W zastosowaniach do wychwytu CO; byt wykorzystywany
jedynie w przypadku zgrubnego oczyszczania gazu. Dlatego tez zaczeto stosowaé mieszaniny
MDEA z innymi aminami, zwanymi aktywatorami. W literaturze absorbenty takie wystepujg
pod nazwg aMDEA (aktywowana MDEA) [72].

Dodatek MEA do roztworu wodnego MDEA poprawia pojemnos$¢ absorpcyjng
roztworu. Wykazano, ze MEA znaczgco przyspiesza i pogtebia regeneracje MDEA. Stosuje
sie rébwniez mieszanki MEA/MDEA gdzie MEA nie wystepuje jako dodatek, a jako sktadnik
rownorzedny. MDEA moze by¢ rowniez stosowana z innymi aktywatorami, takimi jak
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piperazyna, dla polepszenia wiasciwosci sorpcyjnych [72,73]. Takie rozwigzanie zostato
opatentowane przez firme BASF w 1982 roku [74]. Jednak wykorzystywane byto gtéwnie do
usuwania CO, z gazéw procesowych pod cisnieniem.

Firma BASF posiada w ofercie calg serie absorbentéw pod nazwg OASE,
dedykowanych do oczyszczania gazéw przemystowych réznego pochodzenia. Sposréd nich,
roztwér ,OASE blue”, ktory zostat opracowany z przeznaczeniem do zastosowania w procesie
usuwania CO; ze spalin kottowych. Sktad tego roztworu jest zastrzezony, wiadomo jedynie,
ze podstawowymi sktadnikami sg aminy [48].

Pz — Piperazyna

Piperazyna, bedgca diaming, posiada dwie grupy aminowe, dlatego tez jest najbardziej
reaktywna sposréd wszystkich amin (rys. 3.7c¢). Dzieki temu jest dobrym aktywatorem dla
reakcji nastepczych. Reakcja CO; z piperazyng nastepuje natychmiastowo, jak tylko gaz
rozpusci sie w roztworze. Obie grupy aminowe mogq tagczyé sie z ditlenkiem wegla, co
zwieksza pojemnos$c¢ absorpcyjng tej aminy. Mozna powiedzieé, ze tgczy w sobie zalety amin
pierwszo i trzeciorzedowych. Wiekszos¢ dotychczasowych badan z wykorzystaniem tej aminy
dotyczy przypadkéw, gdzie Pz stosowana byta jako dodatek do roztworu o niskim stezeniu.
Przemawiata za tym jej podstawowa wada, jakg jest niska rozpuszczalno$¢ w wodzie. Jej
stezenie w temperaturze 20°C nie przekracza 14% [75].

Grupa naukowcow pod kierownictwem G.T. Rochelle’a z Uniwersytetu w Teksasie,
prowadzi od ponad 15 lat badania, w ktorych przedstawia zalety stosowania piperazyny jako
samodzielnego sktadnika roztworu absorpcyjnego. Najbardziej obiecujgce wyniki
przedstawiane w literaturze dotycza roztworu 8m Pz (8 mol piperazyny na kg wody, czyli 41%
wagowych). Rochelle i jego wspotpracownicy wykazali, ze roztwér 8m Pz ma o okoto 75%
wiekszg pojemnos¢ absorpcyjng, a szybkosé absorpciji CO; 2 — 3 razy wiekszg w poréwnaniu
do roztworu MEA 30%. Przy podobnej lotnosci, Pz charakteryzuje sie pomijalnie matg
degradacjg termiczng az do temperatury 150°C, co pozwala prowadzi¢ proces desorpcji pod
wyzszym cisnieniem (6 — 8 bar) niz w przypadku roztworu MEA 30%. Swoje badania poparli
wynikami z dtugotrwatych testéw pilotowych na wiasnej instalacji badawczej. Wykazali takze,
ze w celu wyeliminowania wytrgcania sie osadu piperazyny w temperaturze 20°C,
wystarczajgce jest utrzymanie odpowiedniego stopnia karbonizacji roztworu [76—78]. Zespot
Rochelle’a oferuje obecnie do zastosowan komercyjnych proces PZAS (ang. Piperazine
Advanced Stripper), wykorzystujacy piperazyne wraz z pewnymi modyfikacjami w obszarze
ci$nieniowego desorbera.

AMP — 2-amino-2-metylo-1-propanol

Jedne z bardziej obiecujgcych roztwordéw absorpcyjnych posiadajg w swym sktadzie
AMP. Ta pierwszorzedowa amina z zawadg steryczng (rys. 3.7d) charakteryzuje sie wysokag
pojemnoscig absorpcyjng, nizszym cieptem absorpcji oraz lepszg niz MEA odpornoscig na
degradacje termiczng i chemiczna.

Niestety szybkos¢ absorpcji z udziatem tej aminy jest nizsza niz w przypadku MEA,
jednak wyzsza niz dla MDEA [79]. W przypadku jej zastosowania kolumna absorpcyjna musi
by¢ znacznie wyzsza niz w przypadku roztworu MEA o tym samym stezeniu [79,80]. Podobnie
jak w przypadku MDEA, stosuje sie rozwigzanie w postaci aktywowania roztworu AMP
aminami przyspieszajgcymi proces absorpcji.

W roku 2000 opublikowany zostat patent o numerze US6036931 [81], zgtoszony przez
firmy Kansai Electric Power oraz Mitsubishi Heavy Industries. Patent obejmowat swoim
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zakresem stosowanie w procesie usuwania CO: ze spalin absorbentéw skfadajgcych sie
z dwusktadnikowych mieszanin amin z zawadg steryczng i amin petnigcych funkcje
aktywatora. Posrod objetych ochrong patentowg mieszanin znalazty sie dwusktadnikowe
roztwory AMP i Pz.

W ramach zakonczonego w 2012 projektu CESAR (ang. CO., Enhanced Separation
and Recovery), przeprowadzono szereg badan pilotowych w instalacji badawczej
(o wydajnosci 1 Mgco2/h) zlokalizowanej w elektrowni Esbjerg w Danii. Sposrdd uzyskanych
wynikOw szczegolng wage przywigzuje sie do rezultatow uzyskanych podczas testowania
roztworu o nazwie Cesar 1 sktadajgcego sie z AMP i Pz [82]. Byly one na tyle interesujace, ze
postuluje sie, aby w odniesieniu do absorpcji chemicznej CO. ze spalin, ustali¢ nowy uktad
odniesienia oparty wtasnie na roztworze AMP/Pz [70].

Tab. 3.1 Kluczowe wtasciwosci wybranych roztworéw amin [79]

Lp. Roztwor MEA30%  AMP30% MDEA30% AMP/Pz15/15%  MDEA/Pz 15/15%

1 2 3 4 5 6 7

1. Stata szybkosci reakciji, 1/s 46 33 1,3 51 51

2. Molowe ciepto absorpcji, kd/molcoz 80 -85 50-90 45-60 60-90 60 - 80
Réznica migdzy stopniem karbonizacji

3. roztworu nasyconego i 0,25 05 0,2 0,4 0,35

zregenerowanego, molcoz/mola
4, Termiczna degradacja, %wag./ tydzien 53 0 1,7 0+0,25 1,7+0,25

3.5.  Przeglad konfiguracji procesowych

Wzrost cen uprawnien do emisji CO; wptywa na efektywno$é ekonomiczng instalaciji
wychwytu na tyle, ze zastosowanie zaawansowanych konfiguracji procesowych moze okazaé
sie opfacalne, mimo dodatkowych nakfadow inwestycyjnych. Na podstawie zebranych
wiasnych doswiadczen Leites przedstawit inspirujgce podejscie do modyfikacji procesu
usuwania CO; dla wielu aktualnie zajmujgcych sie tym zagadnieniem naukowcéw [21].
W ramach postepowania optymalizacyjnego zwrdcit uwage, ze istnieje dobrze znany konflikt
pomiedzy dgzeniem do zmniejszenia zuzycia energii (czyli zmniejszenia sity napedowej)
a przeciwnym dazeniem do zwiekszenia sity napedowej w celu zwiekszenia szybkosci
procesu, a tym samym zmniejszenia naktadow inwestycyjnych. Réwnowaga pomigedzy tymi
dwoma efektami daje optimum ekonomiczne.

W mysl tej zasady Leites przedstawit efekt ujednolicenia modutu napedowego wymiany
masy na wysokosci absorbera poprzez zastosowanie rozdzielonych strumieni roztworu
zregenerowanego (rys. 3.9). W odniesieniu do procesu desorpcji zaproponowat przeponowe
dogrzewanie desorbera (rys. 3.12). Wykazat, ze reakcja endotermiczna powinna byé
rozpoczynana w niskiej temperaturze, a nastepnie temperatura powinna by¢ stopniowo
zwiekszana. W ten sposob sita napedowa wyréwnuje sie na catej wysokosci kolumny. Leites
zwrocit uwage, ze poczatkowe ciepto moze by¢ dostarczone jako niedrogie ciepto
niskotemperaturowe, podczas gdy drozsze ciepto wysokotemperaturowe jest potrzebne tylko
na koncu, aby doprowadzi¢ reakcje do pozgdanego stadium.

3.5.1. Konfiguracje procesowe uktadu absorpciji

Kolumna absorpcyjna pod wzgledem inwestycyjnym jest najdrozszym urzgadzeniem
w procesie usuwania CO,. Zatem wiele zabiegdbw byto skierowanych na optymalizacje
konstrukcyjng i technologiczng tej czesci procesu. W dalszej czesci pracy przedstawiono
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wybrane modyfikacje procesowe, ktore koncentrujg sie na optymalizacji sity napedowej
absorpcji, w celu zwiekszenia stopnia karbonizacji roztworu nasyconego. Prowadzi to do
obnizenia drugiej sktadowej rownania (3.13), posrednio takze do zmniejszenia natezenia
przeptywu roztworu, zmniejszenia wysokosci absorbera oraz efektywnego wykorzystania
roztworu zregenerowanego.

Chiodzenie miedzystopniowe absorbera (ICA — Intercooled Absorber)

Modyfikacja ta polega na tym, ze pobierana jest czeS¢ strumienia roztworu
z absorbera, schtadzana i zawracana do kolumny. Rozwigzanie to byto ujete w patencie
US4184855 zgtoszonym w 1980 roku, z przeznaczeniem do stosowania w procesie wychwytu
CO; z uzyciem amin. Przedstawiony na rys. 3.8 ukfad umozliwia zmiane termodynamicznej
réwnowagi gaz-ciecz i w konsekwencji prowadzi do zwiekszenia stopnia karbonizacji roztworu
nasyconego opuszczajgcego absorber. Pozwala to na ograniczenie naptywu roztworu do
absorbera przy zachowaniu wymaganej sprawnosci procesu wychwytu CO», co prowadzi do
Zmniejszenia zapotrzebowania na ciepto do regeneracji procesu [52,83].

W tym przypadku obnizenie temperatury prowadzi jednoczesnie do wzrostu sity
napedowej i spadku kinetyki. Zaleznie od zastosowanego absorbentu, moze by¢ wiec
potrzebny rézny czas potrzebny do osiggniecia réownowagi. Dlatego niezwykle wazne jest
odpowiednie dobranie, w odniesieniu do zastosowanego absorbentu potozenia punktu poboru
i zawrotu schtodzonego strumienia, wartosci temperatury oraz stopnia podziatu strumienia.
Uwaza sie, ze modyfikacja ta jest szczegdlnie skuteczna w przypadku absorbentéw o niskiej
kinetyce procesu, takich jak aminy trzeciorzedowe oraz absorbenty charakteryzujgce sie
wysokim cieptem absorpcji [18,84].
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Rys. 3.8 Schemat ideowy procesu z chtodzeniem  Rys. 3.9 Schemat ideowy procesu z rozdzielonymi
miedzystopniowym absorbera — ICA strumieniami — SF
(A — absorber, A.1 — wypemienie absorbera, A.2 — strefa mycia wodnego, C — chfodnica, D — desorber, D.1 — wyparka desorbera,
D.2 — wypefnienie desorbera, D.3 — strefa mycia kondensatem, S — separator kondensatu z chfodnica, W — krzyzowy wymiennik ciepfa,
1 — spaliny, 2 — spaliny oczyszczone, 3 — ditlenek wegla, 4 — kondensat, 5 — woda, 6 — roztwdr nasycony, 7 — roztwor zregenerowany,
8 — roztwdr gteboko zregenerowany, 9 — roztwor $rednio zregenerowany)

Rozdzielone strumienie (SF — Split flow)

Modyfikacja ta polega na pobieraniu z desorbera dwdch (rys. 3.9) lub wiecej strumieni
roztworu o roznym stopieniu karbonizacji. Strumien o najwyzszym a kierowany jest do dolnej
czesci absorbera, gdzie kontaktuje sie z gazem o wysokim stezeniu (cisnieniu czgstkowym)
sktadnika kwasnego. Na tym etapie wiekszos¢ gazu kwasnego jest wychwytywana w gornej
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czesci absorbera, strumien aminy o najnizszym a oczyszcza gaz z pozostatosci CO,, ktérego
cisnienie czgstkowe jest juz niewielkie. Metoda tego typu ma na celu zwiekszenie sity
napedowej absorpcji w gérnej czesci absorbera. Tylko czesé ciektego absorbentu jest gteboko
regenerowana i zapewnia site napedowg niezbedng do osiggniecia wymaganej czystosci gazu
opuszczajgcego absorber bez zwiekszania strumienia ciepta w wyparce desorbera.
Rozwigzanie to zaproponowat Shoeld w 1934 (patent US1971798) do usuwania H.S
Z gazu ziemnego pod wysokim cisnieniem [85]. Nadaje sie ono takze do usuwania CO;
z gazow odlotowych [39,52]. Przy czym uwaza sig, ze jest bardziej przydatne w przypadku
absorbentéw o niskiej szybkosci reakcji, takich jak aminy trzeciorzedowe, niz w przypadku
MEA [84]. W bardziej zaawansowanym uktadzie rozdzielonych strumieni zaktada sie, ze
strumienie roztworu nasyconego wprowadzane sg do desorbera na réznych wysokosciach, co
prowadzi takze do dodatkowego obnizenia zapotrzebowania na ciepto do regeneracji roztworu [86].

Wielopunktowe zasilanie absorbera (MAF — Multi Absorber Feed)

Pewng uproszczong modyfikacjg metody rozdzielonych strumieni jest wielopunktowe
dozowanie roztworu zregenerowanego na réznych wysokosciach absorbera. Modyfikacja ta
przynosi mniejszy efekt, jednak wymaga znacznie mniejszych naktadéw inwestycyjnych, ze
wzgledu na to, ze nie obejmuje ingerencji w proces desorpcji [87-89]. Wprowadzane do
srodkowej czesci absorbera strumienie sg chtodzone, dzigki czemu rozwigzanie to posiada
takze zalety chtodzenia miedzystopniowego absorbera. Ukfad dwupunktowego zasilania
absorbera (ang. DAF — Double Absorber Feed) przedstawiono na rys. 3.10.
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Rys. 3.10 Schemat ideowy procesu z Rys. 3.11 Schemat ideowy procesu z podawaniem

dwupunktowym zasilaniem absorbera — DAF zimnego strumienia do desorbera — CSS

(A — absorber, A.1 — wypefnienie absorbera, A.2 — strefa mycia wodnego, C — chfodnica, D — desorber, D.1 — wyparka desorbera,
D.2 — wypetnienie desorbera, D.3 — strefa mycia kondensatem, S — separator kondensatu z chtodnicg, W — krzyzowy wymiennik ciepta,
1 —spaliny, 2 — spaliny oczyszczone, 3 — ditlenek wegla, 4 — kondensat, 5 — woda, 6 — roztwér nasycony, 7 — roztwér zregenerowany)

3.5.2. Konfiguracje procesowe uktadu desorpciji

Uktad regeneracji roztworu pochtania przewazajgcg czesC energii potrzebnej do
realizacji procesu usuwania CO; ze spalin. Wiekszos¢ modyfikacji w tym obszarze ma na celu
zredukowanie ciepta odpadowego z procesu, a takze jak najbardziej efektywne wykorzystanie
ciepta zawartego w strumieniach procesowych. W konsekwencji uzyskuje sie obnizenie
zuzycia ciepta poprzez zmniejszenie drugiej i trzeciej sktadowej réwnania (3.13).
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Rozdzielanie zimnego strumienia podawanego do desorbera (CSS — Cold Solvent Split)

Modyfikacja ta polega na wydzieleniu do 20% ilosci roztworu z jego gtéwnego
strumienia. Oddzielony strumien, bez podgrzewania, jest podawany do gornej czesci
desorbera, rys. 3.11. Pozostala cze$¢ roztworu nasyconego, po ogrzaniu w wymienniku
krzyzowym, podawana jest w pewnej odpowiedniej odlegtosci ponizej. Im wyzsza jest
temperatura tego strumienia, tym na nizszej wysoko$¢ desorbera sie go wprowadza. Dzieki
takiemu zabiegowi uzyskuje sie korzystniejszy profil temperatury w desorberze. Nizsza
temperatura na szczycie obniza stopien refluksu i zmniejsza ilos¢ wody chtodzgcej potrzebnej
do wydzielenia kondensatu w separatorze. Dodatkowo, poprzez wyréwnanie przeptywdw
strumieni roztworu nasyconego i zregenerowanego, poprawia sie skutecznos¢ wymiany ciepta
w wymienniku krzyzowym. Rozwigzanie to jest stosunkowo tatwe do zaimplementowania
i czesto jest taczone z innymi modyfikacjami uktadu desorpcji [90—-93].
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Rys. 3.12 Schemat ideowy Rys. 3.13 Schemat ideowy Rys. 3.14 Schemat ideowy

desorbera z integracjg termiczng desorpcji z ogrzewaniem desorpcji z ukladem
- HIS miedzystopniowym — Sl rozprezania strumienia

zregenerowanego — LVC
(D — desorber, D.1 — wyparka desorbera, D.2 — wypefmienie desorbera, D.3 — strefa mycia kondensatem, D.4 — wypetnienie desorbera z
rekuperatorem ciepfa, K — sprezarka, R —rozprezacz, S — separator kondensatu z chtodnicg, W — krzyzowy wymiennik ciepta, 3 — ditlenek
wegla, 4 — kondensat, 6 — roztwér nasycony, 7 — roztwér zregenerowany, 8 — roztwér $rednio zregenerowany, 10 — rozprezona mieszanina
parowo-gazowa)

Integracja termiczna desorbera (HIS — Heat Inteqgrated Stripper)

W typowym desorberze moze wystepowac zbyt duza sita napedowa w wyparce oraz
na szczycie kolumny (rys. 3.4). Wedtug Leitesa optymalizacja procesu desorpcji powinna
polega¢ miedzy innymi, na wyrownywaniu sity napedowej na catej wysokosci wypetnienia
desorbera. Juz w 2003 zaproponowat on rozwigzanie w postaci desorbera zintegrowanego
termicznie [21].

W najprostszej konfiguracji procesu usuwania CO; (rys. 3.2) caty strumien ciepta
z roztworu zregenerowanego przekazywany jest zazwyczaj w wymienniku krzyzowym do
roztworu nasyconego. Prowadzi to do wysokiej temperatury tego strumienia i przyczynia sie
do odparowania czesci roztworu tuz po wprowadzeniu go do desorbera, co przynosi wysokg
wartos¢ stopnia refluksu [67].

W przypadku zastosowania desorbera z integracjg termiczng, ciepto roztworu
zregenerowanego przekazywane jest przeponowo w wymienniku do roztworu nasyconego
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wewnatrz desorbera, co prowadzi do optymalnego wykorzystania ciepta w catej kolumnie.
Odparowana z roztworu woda jest nosnikiem ciepta dla roztworu nasyconego znajdujgcego
sie w wyzszych sekcjach desorbera, a stopien refluksu mieszaniny parowo-gazowej
opuszczajgcej desorber, jest mniejszy (trzeci czton réwnania (3.13)). Powoduje to dodatkowo
mniejsze zapotrzebowanie na chtodzenie wychwyconego gazu w separatorze. Efektywne
wykorzystanie ciepta dostarczonego do uktadu desorpcyjnego przyczynia sie do zwiekszenia
ilosci zdesorbowanego CO,. Dzieki temu mniejszy jest stopien karbonizacji roztworu
opuszczajgcego desorber (drugi czton réwnania (3.13)).

Rozwigzanie to wymaga zaimplementowania przeponowego wymiennika ciepta
wewnatrz wypetnienia desorbera, ktéry petni funkcje rekuperatora ciepta. Zrédtem ciepta jest
najczesciej strumien roztworu zregenerowanego opuszczajgcego desorber. Zaleznie od
warunkéw prowadzenia procesu, jesli integracja ciepta jest intensywna, nie ma potrzeby
stosowania juz dodatkowych wymiennikow. W przypadku czesciowej integracji termicznej
koncowg wymiane ciepta prowadzi sie¢ w wymienniku krzyzowym jak w ukfadzie klasycznym,
tyle ze w mniejszym stopniu (rys. 3.12).

Wstepne badania symulacyjne wykazaly, ze dzieki tej modyfikacji mozna zmniejszyé
catkowite zapotrzebowanie na energie o 17% w poréwnaniu z klasycznym procesem [86].
Mozliwe jest takze wykorzystanie zewnetrznych, odpadowych zrédet ciepta, co dodatkowo
moze obnizy¢ energochtonnosé procesu [66].

qSO

R

boiler feed water

Rys. 3.15 Wybrane rozwigzania przemystowe zastosowania integracji termicznej w procesach

dwufazowych
(a — Reaktor izotermiczny Linde do konwersji CO [21], b — Schemat diabatycznej kolumny destylacyjnej [94], ¢,d,e — Zastosowanie technologii
Platecoil firmy Tranter w réznych aplikacjach [95] )

Nie sg jeszcze dostepne rozwigzania konstrukcyjne umozliwiajgce zaimplementowanie
takiego uktadu w praktyce przemystowej na wielkg skale [18,84]. Cho¢ znane sg w przemysle
rozwigzania, w ktorych z procesu zachodzacego miedzy gazem i cieczg, nalezy dostarczac
lub odbierac znaczne ilosci ciepta, by zapewni¢ wiasciwe warunki procesowe (rys. 3.15). Jako
przyktad Leites podat przemystowy reaktor izotermiczny Linde do konwersji CO za pomocag
pary, z usuwaniem ciepfa reakgcji z reaktora [21]. W zastosowaniach przemystowych procesu
rektyfikacji znane sag tzw. diabatyczne kolumny destylacyjne, w ktérych na wypetnieniu
potkowym zainstalowane sg rekuperatory do odbioru lub doprowadzania ciepta [94,96,97].
Firma Tranter z kolei, od lat oferuje gotowe rozwigzania wewnetrznych wymiennikéw ciepta
pod nazwg ,Platecoil”. Wykorzystywane sg one do réznego rodzaju zastosowan, miedzy
innymi do zbiornikdw z mieszaniem i reaktorow [95].
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W odniesieniu do procesu wychwytu ditlenku wegla integracja termiczna desorbera
zostata zaimplementowana w Instalacji Pilotowej nalezgcej do Grupy TAURON (rys. 2.1,
rys. 4.1). Wyniki eksperymentalne pozyskane w testach realizowanych z wykorzystaniem tej
instalacji, sg przedmiotem analizy prezentowanej w niniejszej pracy. Wedlug wydanej w 2016
ksigzki, pod redakcjg Ferona, uznanego eksperta w zakresie technologii CCS, ta forma
modyfikacji nie zostata wczesniej przetestowana w skali pilotowej w kontekscie usuwania CO>
ze spalin, a byla jedynie rozpatrywana teoretycznie w badaniach modelowych [18].

Koncepcja konstrukcyjnego wbudowania rekuperatoréw w desorber powstata
w IChPW we wspodtpracy z Panem dr. inz. Zbigniewem Budnerem z Instytutu Ciezkiej Syntezy
Organicznej w ramach realizowanego zadania badawczego [98]. Szczegdlne warianty tego
rozwigzania w postaci wnioskéw patentowych zostaty zgtoszone do Urzedu Patentowego RP
i w roku 2018 doczekaty sie przyznania ochrony udzielonej pod numerami PL 230638B1 [99],
PL 230640B1 [100] oraz 230641B1 [101].

Ogrzewanie miedzystopniowe desorbera (S| — Stripper Interheating)

Zblizonym rozwigzaniem do modyfikacji HIS jest zastosowanie zewnetrznego
wymiennika do ogrzewania desorbera. W tej konfiguracji strumien srednio zregenerowanego
absorbentu jest ogrzewany w zewnetrznym wymienniku ciepta. Roztwor pobierany jest
z jednej lub kilku srodkowych sekcji desorbera i po podgrzaniu jest do niego zawracany, tuz
ponizej punktu poboru. Jako czynnik grzewczy najczesciej wykorzystuje sie zregenerowany
roztwor absorpcyjny pobierany z dolnej czesci desorbera (rys. 3.13) [50,91,102]. W tym
przypadku takze przewiduje sie stosowanie innych zrédet ciepta takich jak kondensaty parowe
Z wyparki, gorgce spaliny przed skierowaniem do absorbera lub zrédfa niskotemperaturowego
ciepfa spoza procesu [52,84,103].

Rozwigzanie tego typu w kilku wariantach zostato przedstawione w 2005 roku przez
lijime z firmy MHI w patencie EP1736231 [104] i prawdopodobnie jest zastosowane
w petnoskalowej instalacji do wychwytu CO, w projekcie Petra Nova [18]. W literaturze nie
natrafiono na wyniki badan eksperymentalnych z wyjgtkiem analiz symulacyjnych
[67,105,106]. Posréd zalet tego rozwigzania wymienia sie brak powaznych ingerenciji
w konstrukcje desorbera. Jednak z drugiej strony dozowanie podgrzanego strumienia do
desorbera przynosi miejscowy efekt i wymaga osobnego uktadu przettaczania roztworu
Srednio zregenerowanego.

Rozprezanie strumienia zregenerowanego (LVC — Lean vapor compression)

Zasada tego rozwigzania polega na rozprezeniu gorgcego strumienia roztworu
zregenerowanego pobieranego z desorbera. W wyniku gwattownego obnizenia cisnienia
nastepuje dodatkowa desorpcja CO;, i odparowanie czeéci wody z roztworu. Powstaty
W rozprezaczu strumien parowo-gazowa jest sprezany i majgc wyzszg temperature, jest
doprowadzany z powrotem do desorbera (rys. 3.14)[52,90,102]. Ze wzgledu na to, ze
odprowadzany z rozprezacza roztwdr ma nizszy stopieh karbonizacji, efektywnosé procesu
regeneracji jest wieksza. Strumien ten ma takze nizsza temperature, co powoduje, ze
podgrzewa roztwor nasycony w wymienniku krzyzowym do nizszej temperatury. Dzieki temu
gorna czesc¢ desorbera jest nieco chtodniejsza, co skutkuje mniejszym stopniem refluksu
i mniejszym zapotrzebowaniem na chtodzenie w skraplaczu.

Optymalne cisnienie odparowania zalezy od cisnienia procesu desorpcji. Przyjmuje
sie, ze wynosi potowe cisnienia roboczego desorbera [18]. Modyfikacja procesowa tego typu
jest przeznaczona raczej do procesu desorpcji prowadzonego przy podwyzszonym cisnieniu.
Proces taki wymaga zastosowania absorbentéw odpornych na degradacje termiczng, dlatego
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sposrod roztworéw amin do takiego zastosowania rozwazana jest najczesciej piperazyna
[75,102,107].

3.6. Przeglad instalacji do aminowego usuwania CO;

Przygotowania do wdrozenia i komercjalizacji kazdej technologii wymagajg testéw
pilotowych, ktére sg podstawowym etapem przy powiekszaniu skali procesu. Rozwdj
technologii zeroemisyjnych przyczynit sie do powstania na catym swiecie instalacji stosujgcych
proces absorpcji chemicznej do wychwytu CO, najczesciej przy wykorzystaniu zwigzkow
amin. Istotnym krokiem w rozwoju tej technologii byty badania firmy MHI na instalacji pilotowe]
Nanko w Japonii oraz w elektrowni Plant Barry w USA. W Europie do najwazniejszych
obiektow badawczych nalezg instalacie w Niederaussem, Wilhelmshaven, Esbjerg oraz
Centrum Testowe w Mongstad, gdzie wielu komercyjnych dostawcow prowadzito badania
swoich absorbentéw [18,108].

Jak wynika z ostatnio opublikowanych przegladdéw literaturowych [70,109], wiekszosé
kluczowych instalacji badawczych powstata przed rokiem 2018. Przy czym tylko niektore
obiekty byly nastawione na badania zaawansowanych konfiguracji procesowych, a wykaz
wazniejszych z nich przedstawiono w tab. 3.2. Obecnie prowadzone sg zaawansowane prace
badawcze i koncepcyjne dla wielkoskalowych obiektéw (tab. 3.3) oraz badania pilotowe
sposobow zagospodarowania pozyskanego COo.

Tab. 3.2 Wybrane instalacje pilotowe do aminowego usuwania CO2 o rozbudowanej konfiguracji
procesowej [18,109]

Nazwa instalacji/ Konfiguracje ~ Wydajnosc,

Lp. lokalizacja, kraj Uzytkownik Proces/absorbent procesowe kgCOZh
1 2 3 4 5 6

1. Esbjerg, Dania Dong Energy MEA, CASTOR, CESAR, ICA, LVC 1000
2 Nanko Pilot, Japonia MHI, KEPCO KM-CDR Process, KS-1 ICA, SI 85

3. Tarong, Australia CSIRO MEA i inne roztwory aminowe ICA, CSS 100
4. SRPpiotplant, USA  '© U”'(‘)’f/fu'tsyﬁﬁf Texas  \EA Piperazine Advanced Stripper LVC, PZAS 150
5. Le Havre, Francja EDF, Alstom Alstom’s Advanced Amine Process, DOW ICA, iin. 1000

Instalacja Pilotowa TAURON Wytwarzanie, HIS, CSS,

6. TAURON, Polska IChPW MEA, AMP/PZ, AEEA, OASE blue SF. DAF 50
7. Wilsonvile, USA National Garban Linde/BASF, OASE blue ICA, S 1050

Capture Center

(ICA — Chtfodzenie migedzystopniowe absorbera, LVC — Rozprezanie strumienia zregenerowanego, S| — Ogrzewanie migedzystopniowe desorbera,

CSS - Dozowanie zimnego strumienia do desorbera, HIS — Integracja termiczna desorbera, SF — Rozdzielone strumienie, DAF — Dwupunktowe
zasilanie absorbera, PZAS — Desorber z wbudowanym uktadem rozprezania strumienia, wykorzystujgcy piperazyne)

Instalacje Grupy TAURON

Dla krajowej energetyki waznym krokiem w kontek$cie rozwoju technologii
niskoemisyjnych, zdolnych wspotpracowa¢ z blokami weglowymi, byta realizacja projektu
badawczego w ramach Programu Strategicznego ,Zaawansowane technologie pozyskiwania
energii. Zadanie badawcze nr 17 [110]. Pos$réd wielu realizowanych w projekcie etapéw
badawczych, zespoty badawcze Grupy TAURON oraz IChPW podjely sie realizacji celu
polegajgcego na wybudowaniu pierwszej w kraju instalacji do badania procesu absorpcji
chemicznej CO: ze spalin kottowych w warunkach przemystowych. Uruchomienie Instalacji
Pilotowej nastgpito w kwietniu 2013 roku w Elektrowni taziska.
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W ramach zrealizowanego programu badan pilotowych testowano wyselekcjonowane
wodne roztwory absorpcyjne, poczynajgc od roztworu MEA, w celu przygotowania bazy
porownawczej. Kolejno testowano roztwory AMP/Pz, Multikomponent, AEEA (2-(2-
aminoetyloamino)etanol) i ,OASE blue” [34,111-113]. Instalacja Pilotowa zostata takze
wyposazona w mozliwos$¢ testowania zaawansowanych konfiguracji procesowych, w celu
sprawdzenia poprawy efektywnosci procesu wzgledem klasycznego uktadu usuwania CO»
[18,109]. Schemat procesowy uwzgledniajgcy mozliwe konfiguracje procesowe przedstawiono
narys A.1 (Zatgcznik A). Wyniki badan pilotowych w konfiguracji z wykorzystaniem integracji
termicznej desorbera sg przedmiotem analizy prezentowanej w niniejszej pracy.

Materiat badawczy oraz doswiadczenia pozyskane podczas badan na Instalacji
Pilotowej [35,114-116] wniosty kluczowy wktad w przygotowanie kilkuwariantowej koncepciji
demonstracyjnej instalacji usuwania CO; ze spalin z bloku weglowego o mocy 250 MW,
opracowanej dla jednej z elektrowni Grupy TAURON [36].

Aktualnie przedsiewziecie znajduje sie we wstepnej fazie koncepcyjnej, a czas jego
realizacji nie jest okreslony, jednak przygotowana dokumentacja stanowi istotny krok
w dziataniach majgcych na celu komercjalizacje technologii usuwania CO, ze spalin.
Podstawowym problemem nadal pozostaje brak w Polsce odpowiedniego ustawodawstwa
w zakresie geologicznego sktadowania, jedynej na chwile obecng alternatywa
zagospodarowania wychwyconego CO; dla skali przemystowe;j.

Instalacje wielkoskalowe

Demonstracyjne obiekty wychwytujgce CO; ze spalin z blokéw weglowych, Boundary
Dam (150 MW) i Petra Nowa (240 MW), zyskaty komercyjny model dziatania dzieki mozliwosci
wykorzystania pozyskanego gazu do wspomagania wydobycia ropy naftowej (EOR).

Jak wspomniano wczesniej, aminowg absorpcje chemiczng wykorzystywano
pierwotnie do oczyszczania wydobywanego gazu ziemnego, gdzie stezenie CO, wynosi
ponizej 9%. Pierwszym duzym europejskiej projektem CCS wykorzystujgcym tg metode, byta
norweska instalacja zbudowana na platformie wiertniczej na ztozu Sleipner, zlokalizowanym
na Morzu Pétnocnym. Drugi podobny projekt powstat w 2008 roku na wyspie Melkgya na
Morzu Barentsa w obiekcie Snghvit. W obu przedsiewzieciach usuwany CO, zattaczany jest
do struktur solankowych [117]. Komercyjna dziatalno$¢ tych projektow byta mozliwa dzieki
wprowadzeniu w Norwegii w 1991 roku odpowiednich regulacji prawnych, przynoszgcych ulgi
podatkowe firmom wydobywczym, ktére zdecydujg sie na geologiczng sekwestracje CO-.

Duze znaczenia w rozwoju idei CCS miat takze uruchomiony w 2004 roku projekt pod
nazwg In Salah Gas, zlokalizowany w Algierii. W tym przypadku, usuwany z gazu ziemnego
metodg aminowg, ditlenek wegla zattaczany byt do wyeksploatowanego zloza w celu
wspomagania wydobycia gazu ziemnego (EGR) [117].

Kluczowg motywacjg do powstawania wielkoskalowych instalacji CCS jest mozliwosé
komercyjnego zagospodarowania CO,. W roku 2018 uchwalono w USA pakiet ulg
podatkowych pod nazwg ,,Q45” dla podmiotéw stosujgcych sekwestracje CO.. Dlatego wedtug
raportu Global CCS Institute z 2020 roku [51] w Ameryce Potnocnej, gdzie jest duzy potencjat
do geologicznego sktadowania CO;, przewidywany jest najszybszy rozwdj technologii CCS.

Wiekszos¢ planowanych projektow ma by¢ realizowana wedtug metody PCCC (ang.
Post Combustion Carbon Capture) z wykorzystaniem aminowej absorpcji chemicznej.
W najblizszym czasie przy elektrowniach weglowych przewiduje sie powstanie
wielkoskalowych obiektéw: Tundra Project (blok 445 MW), Gerald Gentleman (czes$¢ spalin
Z bloku 700 MW), Prairie State (blok 816 MW) oraz najwiekszy obiekt przeznaczony dla dwéch
blokéw pod nazwg San Juan (tgcznie 840 MW).
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Tab. 3.3 Wybrane instalacje wielkoskalowe i demonstracyjne do aminowego usuwania CO2 [51,117,118]

Przeznaczenie
Nazwa projektu/ . , Status Zrédio CO,
Lp. lokalizacja, kraj Uzytkownik projektu Proces/absorbent CO, (wydajnose w
Mgcoz/h)
1 2 3 4 5 6 7
Niederaussem, Badania od . .
1. Niemcy RWE 2009 Linde/BASF, OASE blue SBW Algi, (0,5)
Wilhelmshaven, Badania od MEA, Fluor's Econamine FG
2. Niemcy Fluor, E.ON 2012 Plus SBW Brak, (3)
3 Test Centre Gassnova, Statoil, Badania od Alstom, Aker, Shell Cansolv, Sp Brak, (5)
* Mongstad, Norwegia Sasol, Shell 2012 ION Engineering, Fluor ’
4. Plant Barry, USA Southern Company Baciz?)qi? od KM-CDR Process, KS-1 SBW GS, (21)
Sleipner West, . Pracuje od Absorpcja chemiczna 100 bar, Gaz
5 Norwegia Statol 1996 MDEA ziemny ~ CoM: (106)
6 Snghvit, Norwegia Statoil Pracuje od Absorpcja chemiczna 100 bar, Gaz GSM, (82)
' ’ 2008 MDEA ziemny ’
In Salah Gas, . Zakoriczony  Absorpcja chemiczna 100 bar, Gaz
7. Algieria BP, Sonatrach, Statoil w 2011 MDEA Ziemny EGR, (130)
8. Belchatéw, Polska PGE Zawieszony Alstom’s Advanced Amine SBW GS, (210)
w 2013 Process
9 ROAD. Holandia E.ON, Electrabel, GDF  Zawieszony Fluor's amine-based SBW GSM, (130)
) ’ Suez. Alstom w 2017 Econamine FG Plus ’
10. taziska, Polska[36] TAURON Wytwarzanie Konggﬁgia w IChPW, AMP/Pz SBW GS, (175)
11, ~ Boundary Dam, SaskPower W ruchu od Shell Cansolve, DC-103 SBW  EOR,(120)
Kanada 2014
12, Petra Nowa, USA NRG Energy w r;g?;’ od KM-CDR Process, KS-1 SBW  EOR, (200)
13. San Juan, USA Enchant Energy Start 2023 KM-CDR Process, KS-1 SBW GS, (710)
14. TundraProject, USA  Minnkota Power Start 2025 Econamine FG Plus SBW  GS/EOR, (425)
Cooperative
Gerald Gentleman, Nebraska Public ION Engineering, ICE-21
19. USA Power District Start po 2025 solvent SBW  GS/EQR, (210)
. Prairie State Advanced KM CDR Process,
16.  Prairie State, USA Generating Company Start po 2025 KS-21 SBW GS, (700)
California Resources , .
17.  Cal Capture, USA Corporation Start 2024 Fluor's Econamine FG Plus SBG EOR, (165)
Mustang Station, Golden Spread Electric The University of Texas,
18 USA Cooperative Start 2025 Piperazine Advanced Stripper SBG  GS/ECR, (175)
19.  PlantDaniel, USA ~ SouthernCompany  giart 052025 Linde BASF amine Solvent ~ SBG GS, (210)

Services

(GS - geologiczne sktadowanie, GSM — geologiczne skfadowanie pod dnem morza, SP — spaliny przemystowe, EOR- wspomaganie wydobycia
ropy naftowej, EGR — wspomaganie wydobycia gazu ziemnego, SBW — spaliny z bloku weglowego, SBG — spaliny z bloku gazowo-parowego)

Trudnosci w opracowaniu koncepcji zagospodarowania CO. przyczynity sie do
zawieszenia dwdch europejskich projektow PCCC, jeszcze na etapie fazy koncepcyjne;.
W latach 2009 — 2013 prowadzone byly prace przygotowawcze do budowy demonstracyjne;j
instalacji CCS w elektrowni Betchatéw (cze$¢ spalin z kotta bloku 858 MW). Natomiast w latach
2009 — 2017 rozwazany byt projekt ROAD w elektrowni Maasvlakte (czes¢ spalin z kotta bloku
1069 MW) koto Rotterdamu, gdzie wychwycony CO; miat by¢é zattaczany do
wyeksploatowanego ztoza gazu ziemnego pod dnem morza.

Zastosowanie absorpcji chemicznej planowane jest takze w instalacjach CCS dla
blokow gazowo-parowych (ang. NGCC — natural gas fired combined-cycle). Zawartos¢ CO.
w spalinach z takich blokéw miesci sie przewaznie w zakresie 4 — 6% [67,70]. Wedtug
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przeprowadzonej przez Ferona i in. [70] analizy, ze wzgledu na nizsze ciSnienie czgstkowe
CO; w spalinach z bloku NGCC, efektywnos$¢ energetyczna usuwania jest mniejsza niz
w przypadku spalin z kotta bloku weglowego. W procesie oczyszczania spalin o zawartosci
CO, wynoszgcej 4% wspotczynnik zuzycia ciepta do regeneracji jest wyzszy o ponad 20%, niz
w przypadku gdy stezenie CO, wynosi 14%. Przy zatozeniu tej samej sprawnosci wychwytu,
wymagane jest takze wyzsze o niemal 30% natezenie przeptywu absorbentu dla obiektu ze
spalinami z bloku NGCC. Wigze sie to ze zwiekszonym zuzyciem energii elektrycznej do
przettaczania roztworu oraz wiekszym obcigzeniem uktadéw chtodzenia roztworu.

Niemniej jednak, zastosowanie uktadéw wychwytu CO; dla blokéw NGCC jest szeroko
rozwazane [119,120], zwilaszcza gdy gaz ziemny traktowany jest jako jedno z paliw
pomostowych do osiggniecia neutralnosci klimatycznej, a powstawanie nowych elektrowni
gazowych obserwuje sie na calym swiecie. Najbardziej zaawansowana jest realizacja trzech
wielkoskalowych obiektow wychwytu CO. dla blokow NGCC, wszystkie z nich sg
Zlokalizowane w USA: Cal Capture (czes¢ spalin z bloku 550 MW), Mustang Station (cze$¢
spalin z bloku 430 MW) oraz Plant Daniel (czes¢ spalin z bloku 565 MW) [51].

Rys. 3.16 Widok wielkoskalowych instalacji wychwytu CO2, Boundary Dam oraz Petra Nova
(Boundary Dam CCS - po lewej, Petra Nova CCS — po prawej)

3.7. Chemiczna sekwestracja CO;

W kontekscie rozwoju technologii usuwania CO; pojawia sie problem jego wtasciwego
zagospodarowania. Geologiczne sktadowanie, gtéwnie dzieki technologiom EOR i EGR, jest
ciekawym rozwigzaniem ze wzgledu na stopien zaawansowania technologicznego oraz
mozliwosci poprawy efektywnosci ekonomicznej istniejgcych proceséw. Jednak metody te sg
Scisle zwigzane z lokalizacjg wydobycia, majg ograniczony potencjat iloSciowy sktadowania
i mogg rodzi¢ problemy natury spotecznej. W zwigzku z wprowadzeniem optat za emisje
zyska¢ mogg na znaczeniu metody dotychczas uwazane za nieefektywne ekonomicznie.
Zamiast CCS coraz czesciej rozwazane jest stosowanie technologii CCU (ang. Carbon
Capture and Utilization, pol. Wychwyt i zagospodarowanie ditlenku wegla) ze wzgledu na to,
ze ditlenek wegla moze stanowic jednoweglowg czasteczke budulcowg w syntezie chemicznej [7].

Obecne wykorzystanie ditlenku wegla jako surowca ogranicza sie do kilku procesow.
Jednak cztery obszary rynku — materiaty budowlane, potprodukty chemiczne, polimery i paliwa,
cechuja sie duzym potencjatem rozwoju (rys. 3.17) [121]. Przedstawiona przez Wilka i in. [121]
analiza wskazuje, ze produkcja paliw jest jedng z najbardziej obiecujgcych perspektyw
utylizacji CO,. Dodatkowym aspektem zachecajgcym do rozwoju tego kierunku dziatan
powinno by¢ zwiekszenie udziatu wykorzystania paliw syntetycznych. Umozliwi to
ograniczenie eksploatacji ropy naftowe] i gazu ziemnego, co stanowi dodatkowy efekt
w zakresie ochrony srodowiska.
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ROZTWOROW AMIN

Bez strategicznych dziatar
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Rys. 3.17 Gtéwne kategorie produktow CCU pod katem potencjalu ograniczenia emisji ditlenku wegla, Gt

Produkcja paliw z CO»

Gtowna przeszkodg w stosowaniu na szerokg skale proceséw konwersji ditlenku wegla
w liczne alternatywne produkty paliwowe takie jak: metan, kwas mrowkowy, metanol, eter
dietylowy, etanol i inne produkty zastepujgce paliwa konwencjonalne, byta ich znaczna
energochtonnosé. Ze wzgledu na wzrost znaczenia odnawialnych zrodet energii (wiatr, stonce,
woda) produkcja paliw syntetycznych w procesach katalitycznej syntezy z wykorzystaniem
CO: i H2 moze zosta¢ wykorzystana do magazynowania energii na wielkg skale.

Jedng z najbardziej rozwinietych technologii w zakresie produkcji paliw jest produkcja
»odnawialnego” metanolu. Ten zwigzek chemiczny jest powszechnie stosowany jako substrat
w przemysle chemicznym oraz moze by¢ uzyty jako efektywne paliwo o wysokiej liczbie
oktanowej lub stosowany jako dodatek do benzyny. Wedtug danych PKN Orlen [122]
dopuszczalne jest stosowanie do 3% tego dodatku w paliwie. Metanol moze takze postuzyc
do wytworzenia eteru dimetylowego (DME), ktéry stanowi substytut oleju napedowego do
silnikéw diesla [123].

Innym dobrze poznanym procesem konwersji CO, do paliw jest produkcja
syntetycznego metanu (ang. SNG — Substitute natural gas, synthetic natural gas).
Atrakcyjno$¢ tego rozwigzania wynika gtéwnie z mozliwosci magazynowania i ponownego
wykorzystania otrzymanego paliwa gazowego oraz jego stosunkowo tatwego sposobu
przystosowania do warunkéw wymaganych przy podtgczeniu do sieci gazu ziemnego. Jest to
szczegolnie interesujgce w krajowych warunkach, ze wzgledu na dgzenie do dywersyfikacji
zrodet gazu ziemnego w zwigzku z uwarunkowaniami geopolitycznymi.

Chemiczna sekwestracja jako forma magazynowania energii elektrycznej

Ze wzgledu na mozliwo$¢ magazynowania energii odnawialnej oraz
zagospodarowania nadmiarowej energii elektrycznej, chemiczna sekwestracja CO. zwlaszcza
do paliw, staje sie bardzo interesujgca dla energetyki weglowej, jako sektora najbardziej
narazonego na koniecznos¢ ograniczenia emisji ditlenku wegla. Natomiast sformutowanie
usuwanie lub wychwyt CO, zostaje zastgpione poprzez ,pozyskiwanie CO,". Analizy
literaturowe wskazujg, ze koniecznos¢ stosowania chemicznego magazynowania energii
stanie sie faktem, jesli udziat energii odnawialnej przekroczy 50% [124].

ZABRZE 2021 49



WPLYW INTEGRACJI TERMICZNEJ NA ENERGOCHEONNOSC PROCESU USUWANIA CO2 ZE SPALIN KOTEOWYCH

Catkowita wydajnos¢ procesu magazynowania oraz odzysku energii jest dosc
zachecajgca. W przypadku produkcji metanolu, jezeli produkt nie musi by¢ daleko
transportowany, to maksymalna ilos¢ energii, jakg mozna odzyskac, wynosi prawie 45%, przy
czym 2/3 z tego otrzymuje sie w postaci energii elektrycznej [124]. Przy produkcji SNG energia
zmagazynowana w metanie stanowi 53,2% poczatkowej energii, a maksymalna ilo$¢ mozliwa
do ponownego odzysku w postaci energii cieplnej i elektrycznej wynosi 37,3%.

Oba procesy oparte sg na egzotermicznych reakcjach, co daje mozliwosé
wykorzystania nadmiarowego ciepta do innych proceséw towarzyszacych. Stwarza to
mozliwos$¢ integracji, chociazby z procesem aminowego usuwania CO: ze spalin. Zwlaszcza
gdy zastosowana jest w tym procesie modyfikacja desorbera HIS lub IS, ktére dopuszczajg
stosowanie zewnetrznych zrodet ciepta niskotemperaturowego. Spowodowatoby to istotng
poprawe bilansu cieplnego procesu wychwytu. Wedtug wewnetrznych analiz z procesu SNG
mozliwe jest odzyskanie okoto 3—4 MJ ciepta na kazdy kilogram CO; skierowany do
sekwestracji. Jest to obiecujgce, biorgc pod uwage fakt, ze proces wychwytu CO,, wymaga
strumienia ciepta do regeneracji roztworu w zakresie 2,5 — 4,5 MJ/kgcos.

Ciekawe wyniki uzyskato w naszym kraju miedzynarodowe konsorcjum z udziatem
IChPW, pod przewodnictwem Grupy TAURON. W 2016 rozpoczeto projekt CO2-SNG, ktorego
celem byt rozwoj technologii magazynowania nadmiarowej energii elektrycznej pochodzacej
z OZE, dzieki metanizacji CO;i H; [125]. Zaprojektowano i wybudowano instalacje badawczag
do wytwarzania metanu w procesie katalitycznym. Podczas badan pilotowych, wykonanych
w latach 2018 i 2019, byta ona zasilana wodorem (1,5 kg/h) pochodzacym z elektrolizera
alkalicznego firmy Idroenergy oraz wysokiej czystosci strumieniem CO. (9 kg/h),
pozyskiwanym ze spalin bloku weglowego, dzieki dotychczasowej Instalacji Pilotowej
(rys. 3.18). Instalacja metanizacji wyposazona byta w stacje sprezania i tankowania CNG (ang.
Compressed Natural Gas, pol. sprezony gaz ziemny) umozliwiajgcg zasilanie pojazdow
silnikowych [126]
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Rys. 3.18 Widok instalacji pilotowych do pozyskiwania COz oraz wytwarzania CNG — Elektrownia Laziska
TAURON Wytwarzanie S.A.

Prowadzone badania pozwolity zademonstrowac i przeanalizowaé petny proces, od
wychwytywania CO;, do przeksztatcenia go w uzyteczny produkt w postaci CNG [127].
Dodatkowym osiggnieciem partneréw projektu byto opracowanie koncepcji integracji obu
procesOw, poprzez wykorzystanie ciepta z procesu metanizacji do regeneracji roztworu
absorpcyjnego w desorberze z rekuperatorami ciepta. Rozwigzania w postaci wnioskow
patentowych zostaty zgtoszone do Urzedu Patentowego RP pod numerami PL428926A1 [128]
i PL428477A1 [129].

50 INSTYTUT CHEMICZNEJ PRZEROBKI WEGLA



STANOWISKO BADAWCZE

4. Stanowisko badawcze

Instalacja Pilotowa, oméwiona wstepnie w punkcie 3.6, byta podstawowym narzedziem
badawczym wykorzystanym do uzyskania wynikow eksperymentalnych prezentowanych
i analizowanych w niniejszej pracy. Na zlecenie spotek Grupy TAURON, zespdt badawczy
z IChPW pod kierownictwem autora pracy byt odpowiedzialny za przygotowanie wytycznych
i opracowanie projektu procesowego Instalacji Pilotowej, nadzér nad jej projektem
wykonawczym i wybudowaniem, przeprowadzenie rozruchu oraz trzyletnich badan
przemystowych. Wykorzystano przewozny charakter instalacji i przeprowadzono serie testow
w dwéch, nieco odmiennie pracujgcych, obiektach energetycznych nalezgcych do TAURON
Wytwarzanie S.A., w Elektrowni taziska (rys. 4.1) oraz w Elektrowni Jaworzno Il (rys. 2.1).
Schemat procesowy Instalacji Pilotowej przedstawiono w Zatgczniku A na rys. A.1.

Opracowanie i przekazanie instalacji do badan zostatlo poprzedzone licznymi
przygotowaniami, ktérych istotnym etapem byly rozpoczete w 2010 badania nad
poszukiwaniem nowych absorbentéw [69,130-134] oraz testy procesu usuwania CO, w skali
laboratoryjnej [135-138]. Kluczowe byto réwniez wykorzystanie instalacji do badania procesu
usuwania skfadnikéw kwasnych z mieszanin gazowych w skali péttechnicznej [88,139-141],
wybudowanej w roku 2012 [57] w IChPW w ramach projektu P0IG.02.01.00-00-165/08
»centrum Czystych Technologii Weglowych” [142].

Podkreslic nalezy, iz uzyskiwane przy uzyciu Instalacji Pilotowej wyniki badan,
dotyczgce gtéwnie analizy uktadu absorpcji, byty przedmiotem publikacji w recenzowanych
czasopismach [87,112,115,143] oraz pracach naukowych [15,20,144].
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Rys. 4.1 Instalacja Pilotowa podczas badan w Elektrowni taziska — TAURON Wytwarzanie S.A.
(1 — Kontener Magazynowy, 2 — Kontener Nadzoru, 3 — Kontener Technologiczny, 4 — Kolumna odsiarczania,
5 — Absorber, 6 — Desorber)

Instalacja Pilotowa sktadata sie z sekcji gtebokiego odsiarczania oraz sekcji wychwytu
CO; ze spalin doprowadzanych w ilosci do 200 m3,/h (stan suchy), wstepnie odsiarczonych
w instalacjach elektrowni. Sekcja gtebokiego odsiarczania miata na celu zapewnienie
dalszego usuniecia zwigzkow siarki, do poziomu ponizej 10 mg/m?3,, celem wyeliminowania
tworzenia sie trwatych, nieregenerowalnych soli amin na kolejnych etapach procesu. W sekcji
wychwytu realizowany byt proces usuwania CO; na drodze absorpcji chemicznej z uzyciem
wodnych roztworéw amin z docelowg sprawnoscig w zakresie 85 — 95%.
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Instalacje skonstruowano w sposéb umozliwiajgcy jej przewozenie i prowadzenie
badan na roéznorakich obiektach przemystowych, stad jej modutowa budowa. Czes$é
technologiczna umieszczona byta w szkieletowej konstrukcji stalowej, o gabarytach
standardowego kontenera 40 stopowego, (Kontener Technologiczny). Czesci
ponadgabarytowe Instalacji Pilotowej (gtéwnie kolumny odsiarczania, absorpciji i desorpcji), na
okres transportu i przechowywania pomiedzy poszczegdélnymi etapami badan, byly
umieszczane w Kontenerze Magazynowym. Sterownia, pomieszczenie biurowo-socjalne
i podreczne laboratorium znajdowato sie w Kontenerze Nadzoru (rys. 4.1) [110]. Szczegotowy
opis techniczny instalacji znajduje sie w projekcie bazowym [145], raporcie z badan [98] oraz
we wczesniejszych publikacjach [15,111]. W niniejszej pracy szczegdétowo opisano jedynie te
elementy instalacji, ktére miaty istotne znaczenie dla analizy integracji termicznej procesu.

4.1.  Opis dzialania Instalacji Pilotowej

Instalacja Pilotowa zostata zaprojektowana jako wielowariantowy obiekt badawczy,
przeznaczony do testowania kilku konfiguracji procesowych. Zgodnie z tym, opis jej dziatania
rézni sie w zaleznosci od rozpatrywanej konfiguracji. Uktad zaworéw zaporowych
i regulacyjnych oraz rurociggéw taczacych poszczegolne aparaty umozliwiat realizacje
nastepujgcych wariantow:

= ukfad standardowy, czyli z jednopunktowym poborem roztworu zregenerowanego
i jednostrumieniowym zasilaniem absorbera, S (ang. Standard), (rys. 4.4);

= uktad rozdzielonych strumieni roztworu srednio i gteboko zregenerowanego,
pobieranych z desorbera i kierowanych do absorbera w dwoch punktach na réznych

wysokosciach, SF (ang. Split Flow), (rys. 4.2);

= ukfad zasilania roztworem gteboko zregenerowanym absorbera w dwéch punktach na

réznych wysokosciach, DAF (ang. Double Absorber Feed ), (rys. 4.3);

» uktad odzysku ciepta z roztworu zregenerowanego w przeponowych wymiennikach
ciepta wbudowanych w desorber, HIS (ang. Heat Integrated Stripper);
= ukfad dozowania zimnego roztworu na goére desorbera, CSS (ang. Cold Solvent Split).

Konfiguracje S, SF oraz DAF, nie mogty by¢ stosowane jednoczes$nie, natomiast
konfiguracja HIS, mogta by¢ testowana réwnolegle z kazdg z nich. Réwniez uktad CSS, mégt
by¢ realizowany w kazdym wariancie. Stosowano go jednak we wszystkich analizowanych
testach, dlatego tez nie jest wyodrebniony w niniejszej pracy.

W dalszej czesci opisano dziatanie instalacji w réznych konfiguracjach. Ze wzgledu na
najwiekszy stopien skomplikowania, w pierwszej kolejnosci przedstawiono opis dziatania
wariantu z rozdzielonymi strumieniami w potgczeniu z integracjg termiczng. W kolejnych
podpunktach opisano réznice dla pozostatych wariantéw wzgledem opisu podstawowego. Na
podanych schematach (rys. 4.2 do rys. 4.4) pominieto istniejgce w instalacji pompy zawory,
uktady regulaciji i filtry.

4.1.1. Konfiguracja z rozdzielonymi strumieniami (SF)

Schemat procesu usuwania CO; ze spalin w konfiguracji SF przedstawiono narys. 4.2.
Kolorem zielonym przedstawiono przeptyw strumieni roztworu dla przypadku z integracjg
termiczng, natomiast kolorem czerwonym zaznaczono przeptyw strumieni roztworu dla
przypadku bez integracji termicznej. W tym drugim przypadku strumienie roztworu gteboko
i Srednio zregenerowanego kierowane byly po opuszczeniu desorbera bezposrednio do
wymiennikow krzyzowych, odpowiednio E-213 i E-214, z pominieciem rekuperatoréw REK-D
i REK-G.
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W omawianej konfiguracji absorber byt zasilany rozdzielonymi strumieniami roztworu
gteboko (AGR) i srednio zregenerowanego (ASR). Spaliny z bloku weglowego zasysane byty
dmuchawg z rurociggu podtgczonego do kanatu spalin elektrowni i poprzez skruber kierowane
byty do kolumny gtebokiego odsiarczania. Odpowiednio ochiodzone i odpylone spaliny
o natezeniu przeptywu do 210 m3/h, zawierajgce nie wiecej niz 10 mg SOz/m3, (punkt
bilansowy G>1), doprowadzone byly do kolumny absorpcyjnej K-201, dalej zwanej absorberem.
Aparat ten podzielony byt na kilka sekcji, przy czym w strefach absorpcji zastosowano
wypetnienie strukturalne.

Wyposazono go w kro¢ce do pomiaru temperatury i ci$nienia oraz do poboru prébek
do analizy sktadu fazy gazowe;j i cieklej. Spaliny wprowadzane byly pod najnizej usytuowang
strefe absorpciji i kierowaty sie ku gorze, kontaktujgc sie w strefach wypetnienia z roztworem
aminy zregenerowanej, w wyniku czego dochodzito do absorpcji CO- z fazy gazowej. Strumien
gazu G2z, pozbawiony w absorberze wigkszosci CO; kierowany byt z powrotem do przewodu
kominowego elektrowni.

G2z -SF - Gs3
Ls1 Leé1
7777777777 > Mo F223 )
Lag L43 E-222 i L71
e
4 ’ -
K-201 Li i

—  Gaz

—— > Roztwoér nasycony AN

——» Przeplyw zintegracjg cieplng
—— > Przeplyw bez integracji cieplnej

— == —» Roztwor $rednio zregenerowany ASR
—— — — — 3 Roztwér gieboko zregenerowany AGR
7777777777777 » Wodal/kondensat

Rys. 4.2 Schemat procesu usuwania CO: ze spalin wedtug konfiguracji SF w Instalacji Pilotowej
(K-201 — absorber, E-208, E-211, E-222 — chfodnice, E-210, E-213, E-214 — wymienniki krzyzowe,
K-215 — desorber, E-221 — wyparka, F-223 — separator kondensatu, REK-D, REK-G — rekuperatory)

Strumien ASR Lss z chtodnicy E-208 kierowany byt do $srodkowej czesci absorbera,
natomiast strumien AGR La4 z chiodnicy E-211, wprowadzano do absorbera, ponad najwyzej
usytuowang strefe absorpcji CO.. Strumien kondensatu Le; z separatora F-223 doprowadzany
byt na szczyt absorbera, gdzie kierowano réwniez strumien wody technologicznej Ls; w celu
uzupetnienia strat wody w uktadzie. Dodatkowym zadaniem tych strumieni byto wychwycenie
Sladéw aminy z gazu opuszczajgcego kolumne.
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Roztwor nasycony ditlenkiem wegla (AN), odprowadzany byt z dolnej czesci
absorbera, a nastepnie strumien ten byt rozdzielany na:
= Li;, strumien kierowany poprzez wymiennik krzyzowy E-210 do sekcji 10 kolumny
desorpcyjnej K-215 zwanej dalej desorberem,
= |y, strumieh kierowany poprzez wymiennik krzyzowy E-213 oraz E-214 do sekcji 9
desorbera,
= La, strumien kierowany na szczyt desorbera, do sekcji 12.

Zlokalizowana w dolnej sekcji desorbera wyparka E-221 byta gtéwnym zrédtem ciepta
zapewniajgcego desorpcje CO; z nasyconego roztworu aminowego, powodujgc tym samy
jego regeneracje. W desorberze podzielonym na kilkanascie sekcji (rys. 4.5), zastosowano
wypetnienie strukturalne oraz przeponowe wymienniki (rekuperatory) ciepta.

Rekuperator dolny REK-D sktadajgcy sie z dwdoch czesci, zlokalizowanych w sekdji
4i6, przedzielony byt pétkg rozdzielczg (sekcja 5), stuzgcg do odbierania z desorbera
strumienia ASR Lsi. Rekuperator ten zapewniat mozliwos¢é odzyskania ciepta
z wyprowadzonego poza desorber strumienia AGR L4 i przekazania go do roztworu
znajdujacego sie wewnatrz strefy desorpcji.

Rekuperator gérny REK-G zlokalizowany w sekcji 8 zapewniat mozliwos¢ odzyskania
ciepta z pobranego z sekgcji 5, strumienia Ls; i przekazania go do roztworu znajdujgcego sie
wewnatrz strefy desorpcji. Po opuszczeniu rekuperatora, strumien ASR kierowany byt do
wymiennika krzyzowego E-214 i E-210, gdzie przekazywat ciepto do roztworu nasyconego.
Nastepnie strumien ASR trafiat do chtodnicy E-208 zasilanej wodg chtodzacg, co pozwalato
uzyskac koncowe schtodzenie roztworu do wymaganej temperatury.

Strumien AGR L., posiadajgcy zwykle temperature powyzej 105°C, odbierany byt
Z dotu desorbera (sekcja 1) i ttoczony pompg poprzez zlokalizowany w sekcjach 4 i 6, dolny
rekuperator. Po opuszczeniu desorbera, strumien AGR kierowany byt do wymiennika
krzyzowego E-213, gdzie ogrzewat strumien L,;. Nastepnie byt chtodzony do odpowiedniej
temperatury w chiodnicy E-211.

Szczyt desorbera zasilany byt strumieniem chtodniejszego roztworu nasyconego Las;,
stanowigcego zazwyczaj okoto 10% catkowitego strumienia roztworu nasyconego
opuszczajgcego absorber. Celem tego zabiegu bylo czesciowe ochtodzenie szczytu
desorbera. Zmniejszato to ubytek wody z procesu, ze strumieniem gazu opuszczajgcym
desorber. Strumieh mieszaniny parowo-gazowej (H.O + CO;) Gsi, odbierany ze szczytu
desorbera kierowany byt do przeponowej chodnicy wodnej E-222, a nastepnie do separatora
F-223. Kondensat wodny z separatora mogt by¢ kierowany na szczyt desorbera strumieniem
kondensatu L71 lub do absorbera strumieniem Lg1. Odseparowany strumien ditlenku wegla Gas
byt odprowadzany do kanatu spalinowego lub dalszego wykorzystania w projekcie CO2-SNG.

4.1.2. Konfiguracja z podwojnym strumieniem (DAF)

Rozwigzanie to polegato na tym, ze absorber pracowat w systemie dwustrumieniowego
zasilania roztworem gteboko zregenerowanym (AGR), co przedstawiono narys. 4.3. Strumien
Lss z chtodnicy E-208 kierowany byt do srodkowej czesci absorbera, natomiast strumien Laa
z chtodnicy E-211, wprowadzano do absorbera, ponad najwyzej usytuowang strefe absorpciji
CO;. Doptyw spalin, kondensatu i wody do absorbera prowadzono analogicznie jak dla
konfiguracji SF.

Nie pobierano strumienia roztworu srednio zregenerowanego (ASR) z sekcji 5
desorbera. Natomiast strumieh AGR po odebraniu z dolnej czesci desorbera (sekcja 1), byt
rozdzielony na dwa porownywalne ilosciowo strumienie Las; i Lsi, ktdre ttoczono odpowiednio
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do dolnego i gornego rekuperatora w desorberze. Nastepnie kierowano je do wymiennikow
krzyzowych E-213 i E-214. Pozostaty przeptyw strumieni AGR realizowany byt identycznie jak
dla konfiguracji SF. Sposdb podawania roztworu nasyconego do desorbera, sposob
odbierania strumienia parowo-gazowego i zarzgdzania kondensatem, nie ulegat zmianie.

W wariancie bez integracji termicznej strumienie Ls1 i Lsi nie byty kierowane do
rekuperatorow, przebieg strumieni w takim przypadku przedstawiono kolorem czerwonym na
rys. 4.3.

G22 - DAF - Ga3

| 4
K-201 | "
|
Lss Lsa |
e 5
G
| N
! K-215
— &
Ga1 B—C Ls1 J
> /REKN
—_—— Gaz NP /
—— > Roztwoér nasycony AN —
—— > Przeplyw z integracjg cieplng
——— > Przeplyw bez integraciji cieplnej o _
— — — — > Roztwor gleboko zregenerowany AGR - -

7777777777777 » Wodal/kondensat

Rys. 4.3 Schemat procesu usuwania CO: ze spalin wedtug konfiguracji DAF w Instalacji Pilotowej

4.1.3. Konfiguracja standardowa (S)

Jak pokazano na rys. 4.4, w tym rozwigzaniu absorber pracowat w systemie
jednostrumieniowego zasilania roztworem gteboko zregenerowanym (AGR). Strumien Lss
z chtodnicy E-208 fgczony byt ze strumieniem Lis z chiodnicy E-211 i wprowadzany do
absorbera, ponad najwyzej usytuowang strefe absorpcji CO,. Obydwa strumienie chtodzone
byty do jednakowej temperatury tak, aby okreslona byta temperatura potgczonego strumienia.
Doptyw spalin, kondensatu i wody do absorbera prowadzono analogicznie jak w przypadku
konfiguracji SF.

Podobnie jak w konfiguracji DAF, nie pobierano strumienia roztworu srednio
zregenerowanego (ASR) z sekcji 5 desorbera. Natomiast strumienn AGR po odebraniu z dolnej
czesci desorbera (sekcja 1), byt rozdzielony na dwa poroéwnywalne ilosciowo strumienie La;
i Ls1, ktore ttoczono odpowiednio do dolnego i gérnego rekuperatora w desorberze. Nastepnie
kierowano je do wymiennikdw krzyzowych E-213 i E-214. Z wyjgtkiem dozowania do
absorbera, pozostaty przeptyw strumieni AGR realizowany byt identycznie jak dla konfiguracji
SF i DAF. Sposéb podawania roztworu nasyconego do desorbera oraz odbierania strumienia
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parowo-gazowego i zarzgdzania kondensatem, nie ulegat zmianie. W wariancie bez integraciji
termicznej strumienie La1 i Ls1 nie byly kierowane do rekuperatoréw, przebieg strumieni w takim
przypadku przedstawiono na rys. 4.4, kolorem czerwonym.
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Rys. 4.4 Schemat procesu usuwania CO:z ze spalin wedtug konfiguracji S w Instalacji Pilotowej

4.2. Desorber z integracjg termiczna

Desorber K-215 o wysokosci tgcznej 15,3 m zostat wykonany ze stali nierdzewnej
i sktadat sie z 15 sekcji, ktorych szczegdtowg charakterystyke przedstawiono w tab. 4.1.
Nowatorskim rozwigzaniem byto zastosowanie w tym aparacie przeponowych wymiennikow
ciepfa typu rura w rurze — tzw. rekuperatoréw (rys. 4.6d), w sekcjach 4, 6 i 8. Pozwalaty one
wykorzystaé ciepto gorgcego roztworu zregenerowanego do poprawy profilu temperatury
w Srodkowej czesci kolumny w celu intensyfikacji procesu desorpcji CO. z roztworu
nasyconego. W celu rozwiniecia powierzchni kontaktu faz wewngtrz rurek rekuperatorow
zastosowano wypetnienie pierscieniami Sulzer C-ring 1”7 (rys. 4.6¢). W pozostatych sekcjach
przeznaczonych do wymiany masy stosowano wypetnienie strukturalne Sulzer Mellapak 750Y
(rys. 4.6b). Laczna wysokos¢ wypetnienia wynosita 11,48 m, rys. 4.5.

Podstawowym Zzrodtem ciepta w uktadzie byta wyparka zlokalizowana w sekgji 1,
zasilana czterordzeniowg grzatkg elektryczng firmy Selfa (rys. 4.6f). Grzanie elektryczne
aparatow wyparnych w skali przemystowe] nie jest szeroko stosowane, jednak w tym
przypadku zastosowano je ze wzgledu na przewozny charakter instalacji. Rozwigzanie to
w procesie badawczym okazato sie bardzo praktyczne. Dzieki niemu zyskano ptynnosé
kontrolowania procesu, bezawaryjnos¢, prostote obstugi, a przede wszystkim mozliwosc
precyzyjnego pomiaru strumienia ciepta przekazanego do uktadu badawczego.
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TI-271

13,59 m (10,65 m)|

TI-269

12,13 m (9,61 m) |

TI-267

10,61 m (8,56 m) |
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TI-295

6,01 m (4,42 m) |

TI-262

2,59m (1,37 m) |
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TI-292

|'Ikolumny (Hwypelnienia)

Punkt pomiarowy

Rys. 4.5 Podziat desorbera na sekcje, lokalizacja pomiarow
temperatury, wysokos¢ wypetnienia i miejsca przylagczenia
strumieni gazu i cieczy

(TI — pomiar temperatury, L — strumien roztworu, G — strumien gazu, H — wysoko$c¢

kolumny (wysoko$c¢ wypetnienia))

Rys. 4.6 Elementy desorbera
(a — dystrybutor gazu, b — wypetnienie strukturalne
Mellapak, ¢ — wypetnienie C-Ring 17,
d — rekuperator, e — dystrybutor cieczy
rekuperatora, f — grzatka elektryczna wyparki)
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Wzdtuz wysokosci desorbera zainstalowano tgcznie 6 punktéw pomiaru cisnienia,
gtéwnie do kontroli pracy wypetnieh oraz zmian cisnienia w desorberze. Uktad regulacji
cisnienia opierat sie na pracy czujnika PIC-272 (patrz rys. 4.7) i zaworu regulacyjnego
zlokalizowanego w ciggu technologicznym za separatorem F-223.

Badania wptywu integracji termicznej i przebiegu procesu desorpcji byty mozliwe m.in.
dzieki zlokalizowaniu dziewieciu punktéw pomiaru temperatury. Rys. 4.5 prezentuje miejsca
ich rozlokowania wzdtuz wysokosci desorbera. Pomiary te pozwolity kontrolowac¢ proces,
dawaty informacje o charakterze zachodzgcych zmian oraz o osiaggnieciu stabilnej fazy
procesu. Dzieki nim bytlo mozliwe wykre$lenie profilu temperatury desorbera w zadanych
warunkach prowadzenia testu.

W celu ograniczenia strat ciepta desorber na catej wysokosci byt zaizolowany wetng
mineralng o grubosci 80 mm i pokryty blachg aluminiowa. Ze wzgledu na przewozny charakter
instalacja byta przystosowana do cze$ciowego demontazu kolumny. Izolacja nie byta jednolita
na konstrukcyjnych tgczeniach aparatu, co nie pozostato bez wptywu na wysokos¢ strat ciepta.

Tab. 4.1 Wykaz i charakterystyka sekcji desorbera

Nr . Srednica x wys. Typ X wys.
Lp. sekji it sekcji, mm wypetnienia, mm
1 2 3 4 5
1 S15 wylot strumienia G31 50/273 x 240
2 S14 wlot strumienia L71, dystrybucja gazu i cieczy 273 x 240
3 S13 wypetnienie pakietowe Sulzer 273 x 940 Mellapak 750Y x 830
4. S12 wlot strumienia L31, dystrybucja gazu i cieczy 273 x 280
5 S11 wypetnienie pakietowe Sulzer 273 x 1180 Mellapak 750Y x 1040
6 S10 wlot strumieni L12 i L23, dystrybucja gazu i cieczy 273 x 280
7 S09 wypetnienie pakietowe Sulzer 273/508 x 1520 Mellapak 750Y x 1050
wylot strumienia L52, wypetnienie uktadane Sulzer, rekuperator . .
8. S8 gomy REK-G, wlot strumienia L51 i L23 508 x 2500 C ring 1'x 2570
9. S07 sekcja przej$ciowa z pomiarami, dystrybucja gazu i cieczy 508 x 200
10, S06 wylot strumienia L42, wypetnienie uktadane Sulzer, 508 x 1500 C ring 1% 1570°

rekuperator dolny REK-D cz. 2,
11.  S05 wylot strumienia L51 w konf SF 508 x 400

wypetnienie uktadane Sulzer,

12. S04 rekuperator dolny REK-D cz. 1, wlot strumienia L41, 508 x 3000 C ring 1x 3050°
13. S03 sekcja przejéciowa z pomiarami 508/323 x 420

14.  S02 wypetnienie pakietowe Sulzer 323 x 1440 Mellapak 750Y x 1370
15.  SO1 kub kolumny z wyparka, wylot strumieni L41 i L51 610 x 1150 grzatka el., 63 kW

(* cze$¢ wypetnienia zlokalizowana byta w sekcji pofozonej wyzej)

4.3. Kluczowe urzadzenia

Charakterystyke pozostatych urzgdzen do realizacji procesu wychwytu wedtug opisu
z punktu 4.1, przedstawiono w tab. 4.2. Warto zaznaczy¢, ze przy doborze urzgdzen
kierowano sie dodatkowo odpornoscig materiatowg na stosowane roztwory absorpcyjne.
Urzadzenia nie mogty mie¢ miedzianych i gumowych elementéw, ze wzgledu na mozliwo$¢
wejscia w reakcje z aminami, zwtaszcza w czesci uktadu dziatajgcej w podwyzszonej
temperaturze.
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Wykaz (tab.4.2) oraz schematy na rys.4.2 do rys. 4.4 nie obejmujg uktadu
przygotowania spalin, sktadajgcego sie ze skrubera i kolumny gtebokiego odsiarczania.
Zadaniem tych urzadzen byto odpowiednie przygotowanie gazu. Z bilansowego punktu
widzenia istotny byt fakt, ze do absorbera kierowane byly spaliny o okreslonej temperaturze
i w stanie nasycenia parg wodna.

Tab. 4.2 Zestawienie kluczowych urzadzen instalacji

Lp. Nr aparatu Nazwa Parametry nominalne Typowy zakres pracy
1 2 3 4 5

1. K-201 Absorber Hwp xD=9,2x0,3m [87] P =115 - 140 kPa(abs)

2 K-215 Desorber Tab. 4.1 P =120 - 140 kPa(abs)

3 D-101 Dmuchawa G"=217md3h N=55kW G =250 - 300 kg/h

4 P-207 Pompa roztworu nasyconego AN L"=17991/h N=1,1kW L =500 - 1600 kg/h

5. P-219 Pompa roztworu zregenerowanego AGR ~ L"=8451/h N=15kW L =400-900 kg/h

6 P-220 Pompa roztworu zregenerowanego ASR L" =894 1/h N=15kW L =400 - 900 kg/h

7 P-224 Pompa kondensatu L"=541h N =0,09 kW L=0-40kgh

8 P-225 Pompa kondensatu L"=541h N =0,09 kW L=0-20kg/h

9 E-208 Chtodnica koricowa ASR Q=136 kW F =128 m? L =400 - 900 kg/h

10. E-210 Krzyzowy wymiennik ciepta ASR Q=26 kW F=2,63m? L =400 - 900 kg/h

1. E-211 Chtodnica koricowa AGR Q=17kwW F=143m? L =400 - 900 kg/h

12. E-213 Krzyzowy wymiennik ciepta AGR Q=33kW F=413m? L =400 - 900 kg/h

13. E-214 Krzyzowy wymiennik ciepta wyréwnujacy Q= 1kW F=143m? L =400-900 kg/h

14. E-221 Wyparka desorbera z grzatka el. H=16m N =63 kW N =40- 57 kW

15. E-222 Chtodnica separatora Q=32kwW F=0,74 m? G =40-60 kg/h

16. F-223 Separator kondensatu V=130 dm3 G=60 kg/h G=40-60kgh

4.4. Regulacja procesu

Kluczowe parametry procesu byty kontrolowane i sterowane przez odpowiednie uktady
z mozliwoscig automatycznej regulacji. Charakter pracy tych uktadéw miat wptyw na
odchylenie standardowe wynikéw od sredniej, a co za tym idzie, na niepewnos¢ uzyskanych
wartosci pomiarowych. Ponizej wymieniono wazniejsze petle regulacyjne, przedstawione
symbolicznie na rys. 4.7:
= Cisnienie absorbera — regulacja zaworem zlokalizowanym na strumieniu Gz na
podstawie wskazan czujnika PIC-223.
= Cisnienie desorbera — regulacja zaworem na strumieniu Gsz na podstawie wskazan
czujnika PIC-272.
= Przeptyw strumienia G2 — regulacja falownika dmuchawy na podstawie wskazan
czujnika przeptywu FIC-138 zlokalizowanego u wylotu spalin z kolumny gtebokiego
odsiarczania. Ta sama linia technologiczna prowadzita nastepnie do absorbera.
= Przeptyw strumieni Li1, Ls1 — regulacja zaworami zlokalizowanymi na odpowiednich
strumieniach na podstawie wskazan czujnikow FIC-231, FIC-233.
= Przeptyw strumienia L1 — regulacja zaworem zlokalizowanym na odpowiednim
strumieniu na podstawie wskazan czujnika poziomu cieczy w kubie absorbera.
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Przeptyw w tym przypadku byt wynikowy i zalezat od naptywu roztworu do absorbera.
Uktad regulacji miat zapewni¢ odpowiedni poziom cieczy w kubie.

= Przeptyw strumienia Ls; — regulacja zaworem zlokalizowanym na tym strumieniu na
podstawie wskazan czujnika FIC-251.

= Przeptyw strumieni Ls; — regulacja zaworami zlokalizowanymi na odpowiednich
strumieniach na podstawie wskazan czujnika FIC-247 w konfiguracji S i DAF oraz
czujnika FIC-228 przy konfiguracji SF.

4.5. Uklad pomiarowy

Na uktad pomiarowy Instalacji Pilotowej sktadato sie ponad 180 punktéw. Wyniki
pomiarow byty na biezgco monitorowane i automatycznie archiwizowane za pomocag
oprogramowania AsixEvo 7 firmy ASKOM, dzieki czemu uzyskano bogatg baze informacji na
temat przebiegu procesu wychwytu CO,. Kluczowe dla kontroli i zbilansowania punkty
pomiarowe przedstawiono na schemacie (rys. 4.7).
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Rys. 4.7 Lokalizacja wazniejszych punktéw pomiarowych w Instalacji Pilotowej
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Zestawienie pomiarow wykorzystanych do obliczenia poszczegdlnych strumieni
masowych pokazanych na rys. 4.2 do rys. 4.4, przedstawiono w tab. 4.3. Dotgczono
informacje o rodzaju i doktadnosci stosowanych urzgdzen pomiarowych, co byto niezbedne
przy okresleniu niepewnos$ci standardowej kazdego pomiaru.
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Tab. 4.3 Wykaz urzadzen pomiarowych dla strumieni masowych

Oznaczenie strumienia

Charakterystyka

Charakterystyka

Charakterystyka

. , o A Uwagi
masowego pomiaru przeptywu pomiaru temperatury  pomiaru ci$nienia
Gestos¢
Pomiar: TT-137 wyliczono w
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Zastosowano czujnik Pt-
100 (TOPGB-1-6-250-
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oparciu o sktad
gazu uzyskany z
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Gar pomiarowg posiadajacq dla G_1/2 B-3 L'|'mathelrm) Zastosowgno” . Siemens
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+0,655% wartosci mierzonej,  ograniczono Jedynle do 2QOOALW/0-100kPa/, 1% zak
uwzglednienia Klasy ktorego btad 17 zaKresu
o , tolerancji rezystora podstawowy wynosi pomiarowego.
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Roztwér nasycony do Przyjeto jak dla L1 Zastosowano typ Nie mierzono osiagnigciuw
desorbera (Sekcja 10) czujnika jak dla Gz1 tescie warunkow
— ustalonych
Las Pomiar: TT-212 som'ar' PT-221 (Zawor: ZA-
Roztwér nasycony do Zastosowano typ ;S;?;m?;ao.gf dia 305).
wymiennika E-213 czujnika jak dla Gz1 P J Stosowano
) L1 densymetr
Lz Pomiar. FT-232 Pomiar: TT-239 elektroniczny
. Zastosowano typ DA-645 firmy
Roztwér nasycony do , . Zastosowano typ
wymiennika E-214 przeptywomierza jak dia L1 1nika jak dia Gor o KEM,
: Nie mierzono posiadajacy
Las Pomiar: TT-240 dokfadnos¢
Roztwér nasycony do Zastosowano typ +0,00005
desorbera (Sekcja 9) czujnika jak dla Gz g/em3.
Las Pomiar: FT-233 Pormiar: TT-212 ;Om'a" PT-221
Roztwér nasycony do Zastosowano typ Zastosowano typ ;S;?ngm?klog(p dia
desorbera (Sekcja 12) przeptywomierza jak dla L11  czujnika jak dla Gz E” J
. . Pomiar: PT-249 Gestosé
Ly Pomiar: FT-251 Pomiar; TT-260 Zastosowano typ roztworu
Roztwor zregenerowany z Zastosowano typ Zastosowano typ przetwornika jak dla zregenerowane
dotu desorbera (Sekcja 1) przeptywomierza jak dla L11  czujnika jak dla Gz L11 go mierzono w

prébce
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Oznaczenie strumienia

Charakterystyka

Charakterystyka

Charakterystyka

MaSOWEJO pomiaru przeptywu pomiaru temperatury  pomiaru ci$nienia e
La Pomiar: TT-241 pobieranej po
Roztwor zregenerowany do Zastosowano typ osiggnigeiu w
wymiennika E-213 czujnika jak dla Gz1 tescie warunkow

. ustalonych

Lss Pomiar; TT-238 Nie rmierzono (Zawor: ZA-304)
Roztwdr zregenerowany do Zastosowano typ
chtodnicy E-211 czujnika jak dla Gzr
L4 Pomiar: TT-237

Roztwor zregenerowany na
gore absorbera

Zastosowano typ
czujnika jak dla Gz1

Ls1
Roztwor zregenerowany z

Pomiar: FT-247
Zastosowano typ

Pomiar: TT-260
Zastosowano typ

Pomiar: PT-249

Zastosowano typ
przetwornika jak dla

Zestawienie dla
konfiguracji S i
S-HIS

dotu desorbera (Sekcja 1) przeptywomierza jak dla L1s  czujnika jak dla Gzs L Gestosc
1 przyjeto jw.

. Gestos¢
Lst Pomiar: TT-295 Pomiar. PT-246 przyjeto jn.

Roztwér zregenerowany ze

Srodka desorbera (Sekcja 5)

Lsz

Roztwdr zregenerowany do
wymiennika E-214

Ls3

Roztwdr zregenerowany do
wymiennika E-210

Lsa

Roztwor zregenerowany do
chtodnicy E-208

Pomiar; FT-228

Zastosowano typ
przeptywomierza jak dla L1

Zastosowano typ
czujnika jak dla Gz1

Zastosowano typ
przetwornika jak dla
L1

Zestawienie dla
konfiguracji SF i
SF-HIS

Pomiar: TT-242

Zastosowano typ
czujnika jak dla Gz1

Pomiar: TT-236

Zastosowano typ
czujnika jak dla Gz1

Pomiar: TT-234

Zastosowano typ
czujnika jak dla Gz1

Nie mierzono

Gestos¢
roztworu
zregenerowane
go mierzono w
prébce
pobieranej po
osiggnieciu w
teScie warunkow
ustalonych

(Zawor: ZA-306)

Tylkow
Lss Pomiar: TT-230 konfiguracji S i
Roztwdr zregenerowany na Zastosowano typ S-HIS
$rodek absorbera czujnika jak dla Gz1 kierowany na
gbre absorbera
Regulator przeptywu FIC-
Lot 278 pompy dozujace] Pomiar: TT-280 Pomiar: PT-279

Kondensat na szczyt
absorbera

Typ: ELADOS Il E60 PP-
00540

Doktadno$¢ 3% wartos¢
zadanej

Zastosowano typ
czujnika jak dla Gz1

Zastosowano typ
przetwornika jak dla
L1

L7

Kondensat na gore
desorbera (sekcja 14)

Regulator przeptywu FIC-
276 pompy dozujacej wedtug
typu jw.

Pomiar: TT-280

Zastosowano typ
czujnika jak dla Gz1

Pomiar: PT-277
Zastosowano typ

przetwornika jak dla
L1

Pomiar: PT-208

La Regulator przeptywu FIC- Jednorazowy odczyt Zast ot
Woda uzupetniajaca na 207 pompy dozujacej wedtug  temperatury w fzi?\;’sx?kao'a}ll(p dia
szczyt absorbera typu jw. kontenerze. E” ]

62 INSTYTUT CHEMICZNEJ PRZEROBKI WEGLA



METODYKA BADAN

5. Metodyka badan

5.1. Przebieg pomiaréw pilotowych

Testy pilotowe procesu wychwytu CO- ze spalin bloku weglowego prowadzone byty
w ramach kampanii badawczych, z ktérych kazda trwata okoto 100 godzin ciggtego ruchu.
W tym czasie Instalacja Pilotowa byla obstugiwana w systemie zmianowym przez zespoty
dwuosobowe ztozone z pracownikow IChPW, w porozumieniu z nastawnig blokowg
elektrowni. Kazda kampania rozpoczynata sie fazg startowg instalacji, trwajgcg 6 — 10 godzin,
podczas ktorej prowadzono rozgrzewanie ukladu desorbera i osiggano stabilizacje
przeptywow i poziomoéw roztworu w aparatach. Nastepnie przystepowano do ustalania
parametrow procesowych zgodnie z przygotowanym programem badawczym.

Osiggniecie w procesie stanu ustalonego oceniano na podstawie obserwacji przebiegu
kluczowych parametréw, takich jak: przeptyw ditlenku wegla za separatorem F-223, przeptyw
spalin na wlocie i wylocie z absorbera, stezenie CO, w spalinach, a takze temperatura we
wszystkich sekcjach desorbera. Po stabilizacji procesu pobierano probki roztworu z punktéw
analitycznych i dokonywano na miejscu oznaczen wedtug procedury opisanej w punkcie 5.2.
Na podstawie wstepnych rezultatéw podejmowano decyzje o kwalifikacji danej grupy wynikow
i przystepowano do realizacji kolejnego punktu programu badz powtarzano test. Standardowo
brano pod uwage okres stabilnej pracy instalacji w ustalonych warunkach o dtugosci okoto
60 — 90 minut jednak czasami, ze wzgledu na nieprzewidziane zmiany niektorych parametrow,
wybierano krotszy okres pracy, nie mniejszy niz 30 minut. Z punktu widzenia oceny
kwalifikowalnosci wynikow pomiarow w danym tescie kluczowe znaczenie miata stabilnosé
sktadu spalin kierowanych do instalacji. Zagadnienie to opisano szerzej w punkcie 6.1.1.
Istotnym urzgdzeniem do kontroli procesu okazat sie w tej sytuacji analizator gazéw online
Ultramat 23, do ciggtego monitorowania sktadu gazu. Pozostate problemy operacyjne, takie
jak regulacja pracy dmuchawy, dziatanie uktadu przygotowania spalin, oméwiono we
wczesniejszych publikacjach [15,114].

Dane ze stabilnego okresu testowego, obejmujgce ok. 250 pozycji, byly importowane
z programu do obstugi archiwum bazy danych AsTrendy. Nalezaty do nich, m.in., wskazania
przyrzgdow pomiarowych, standéw napeddédw urzgdzeh oraz potozenia zawordéw
elektromagnetycznych. Dla pozyskanych danych pomiarowych wyliczano wartosci srednie
oraz odchylenie standardowe. Na ich podstawie dokonywano uzgodnienia bilansu masowego
wedtug procedury opisanej w punkcie 5.5 i prowadzono dalszg szczegotowg analize.

5.2. Pomiary analityczne stosowane w badaniach

Czes¢ wielkosci charakteryzujgcych roztwoér absorpcyjny nie byta mierzona online
I archiwizowana w systemie. Dotyczyto to przede wszystkim gestosci, stezenia i odczynu
roztworu absorpcyjnego. W celu ich wyznaczenia pobierano w stanie ustalonym prébki
roztworu z kroccow analitycznych ZA-304, ZA-305, ZA-306 (patrz rys. 4.7), badano je
w podrecznym laboratorium w Kontenerze Nadzoru wedtug metodologii opisanej w kolejnych
punktach, a wyniki wprowadzano do raportu z badan pilotowych. Mialy one kluczowe
znaczenie w opracowaniu bilansow masowych dla poszczego6lnych testow badawczych.

Wyznaczanie stezenia roztworu i pomiar pH

Kluczowym parametrem, jaki nalezato kontrolowa¢ podczas procesu, byto stezenie
aminy w roztworze, C,. Dynamika zmian tej wielkosci byta Scisle powigzana z bilansem wody
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w ukfadzie, i nie byta duza, gdy proces osiggnat stan ustalony. Nie byto wiec potrzeby pomiaru
jej wartosci czesciej niz jeden raz podczas testu badawczego. Znajomos¢ stezenia aminy
w roztworze absorpcyjnym umozliwiata kontrolowanie ilosci wody dozowanej do absorbera
w trakcie badan i utrzymanie stezenia aminy na zaplanowanym poziomie, co ma istotne
znaczenie przy poréwnywaniu wynikéw testéw badawczych. W niniejszym opracowaniu
stezenie amin w roztworze podawane jest w procentach wagowych.

W celu wyznaczenia stezenia aminy w roztworze wdrozono metode miareczkowania
potencjometrycznego. Polegta ona na miareczkowaniu znanej masy probki roztworu
absorpcyjnego za pomocg mianowanego roztworu HCI (0,2 mol/dm?®), w obecnosci oranzu
metylowego. Odczyn roztworu byt monitorowany za pomocg pH-metru (model: WTW 3110),
co pozwolito okresli¢ punkt korncowy miareczkowania. Znajac objetos¢ dodanego titrantu, na
podstawie rownania (5.1), wyznaczano stezenie aminy, a w przypadku mieszaniny amin,
sumaryczne ich stezenie w roztworze. Uzyskany wynik wprowadzano do raportu z badan wraz
z odczytem pH sprzed miareczkowania.

CrVieM;
Cp = +100 % (5.1)
My
gdzie:
Cp — stezenie wagowe aminy w prébce, procent wagowy, %
Cr — stezenie molowe HCI (titrantu), mol/dm3
Vi — objetos$¢ titrantu, dm?
M; — masa molowa aminy, g/mol
my,  —masa probki, g

Wzgledny btgd pomiaru dla tej metody wynosit 3,0%, co uznano za wystarczajgcg
doktadnos¢ z punktu widzenia prowadzonych badan i kontroli procesu wychwytu CO. [98].
W kontekscie badan pilotowych uznano, ze metody miareczkowania stanowig proste
rozwigzanie dla oznaczenia catkowitej ilosci aminy w roztworze, w porownaniu do metod
analizy instrumentalnej. Metody takie, czesto wymagajg uzycia odpowiednich wzorcow
i kosztownej aparatury, co nie jest zazwyczaj mozliwe w warunkach badan przemystowych.

Pomiar gestos$ci roztworu

Pomiar gestosci realizowano za pomocg densymetru elektronicznego DA-645 firmy
KEM z wysoka doktadnoscig £0,00005 g/cm?3. Aparat umozliwia pomiar gestosci substanc;ji
w przedziale od (0 — 3) g/cm?® i w temperaturze od (0 — 90) °C.

Wyznaczanie stopnia karbonizacji roztworu

Zaabsorbowany w roztworze CO, wptywa na zwiekszenie gestosci roztworu, co
pozwala na okreslenie jego stopnia karbonizacji a.

Przy zatozeniu, ze w stanie ustalonym dla danego testu stezenie roztworu byto
stabilne, precyzyjny pomiar gestosci pobranej probki dawat mozliwos¢é wyznaczenia stopnia
karbonizacji roztworu, na podstawie réwnania [146,147]:

pL— At — Dy
o= - (5.2)
gdzie:
oL — zmierzona gestos$¢ roztworu, kg/dm?
t — temperatura pomiaru gestosci, °C
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a — stopien karbonizacji roztworu aminowego, molcoz/mola

A,B — zestaw wspdiczynnikdw charakterystycznych dla kazdego roztworu,
kg/dm3-°C, kg-mola/dm3-molco2

Dy — ekstrapolowana wartos¢ gestosci roztworu aminowego, nienasyconego CO;

w temperaturze 0°C, kg/dm?

Temperatura, w ktérej mierzona byta gestos¢, we wszystkich pomiarach wynosita
25°C. Wartosci wspotczynnikéw rownania (5.2) dla przypadkoéw rozwazanych w niniejszej
pracy podano w tab. 5.1.

5.3. Charakterystyka roztworéw absorpcyjnych

Obok znajomosci skutecznosci absorpcyjnej roztworéw amin bardzo istotna jest tez
charakterystyka ich wtasciwosci fizykochemicznych. Nie ma z tym zwykle problemu
w przypadku czystych substancji. Jednak dla mieszaniny amin o okreslonym stezeniu i stopniu
karbonizacji takie dane jak: gesto$¢ i ciepto wlasciwe roztworu nasyconego, preznosc¢ par nad
roztworem w funkcji temperatury czy tez ciepto desorpcji sg czesto niedostepne w literaturze.
Dotyczy to zwtaszcza nowych roztworow. W zwigzku z czym szczegodtowa analiza wynikéw
w takim przypadku bywa utrudniona. Rzutuje to takze na mozliwo$¢ analizowania przypadkow
z takimi roztworami w programach do symulacji procesowych, ktorych biblioteki czesto nie
zawierajg nowo badanych roztworow.

Biorgc z jednej strony pod uwage te ograniczenia, a z drugiej obszernosé materiatu
badawczego uzyskanego z Instalacji Pilotowej, w niniejszej pracy przyjeto finalnie do analizy
badania przeprowadzone przy wykorzystaniu nastepujgcych wodnych roztworow:

= MEA, monoetanoloaminy o stezeniu 30%; roztwdr przygotowano z surowca
dostarczonego przez firme Brentag NV, (MEA, CAS #000141-43-5, czystos¢
techniczna);

= AMP/Pz, 2-amino-2-metylo-1-propanolu i piperazyny o stezeniu 30/10%; surowce
dostarczone zostaty przez firme Sigma-Aldrich, (AMP, CAS #000124-68-5, czysto$¢
>98%), (Pz, CAS #000110-85-0, czystos¢ >99%).

5.3.1. Gestosc¢ roztworu a stopien karbonizacji

Gestosc¢ i stopien karbonizacji roztworu absorpcyjnego sg wielkosciami niezbednymi
przy ustalaniu bilansu masowego procesu. Przyjeta metoda wyznaczania a poprzez
precyzyjny pomiar o wymagata okreslenia charakterystycznych dla wybranych roztworéw
wspotczynnikow z rownania (5.2).

Tab. 5.1 Wspétczynniki rownania (5.2) do wyznaczania stopnia karbonizacji roztworu absorpcyjnego

Rodzaj wodnego A B Do So .
Lp. . Zrodio
r-ru absorpcyjnego kg/dm3-°C kg-mola/dm3-molcoz kg/dm? kg/dm3
1 2 3 4 5 6 7
1. MEA 30% -5,11-10 0,198450 1,023081 4,90-10* [148]
2. AMP/Pz 27/13% -6,86:10 0,176206 1,020835 5,63:10 [98,147]

Zespot badawczy IChPW opracowat i opublikowat zaleznoéci na gesto$é stosowanych
roztworow od temperatury, stezenia oraz stopnia karbonizacji [146-148]. W tab. 5.1
przedstawiono wyznaczone w tych pracach wspétczynniki rownania (5.2) dla roztworu MEA
30% oraz AMP/Pz 27/13%. W tym drugim przypadku, mimo nieco innego stezenia obu
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sktadnikow, wykorzystano je w niniejszej analizie, ze wzgledu na to, Zze zostaty
przeprowadzone w podobnych warunkach oraz wykazywaty dobrg zgodno$¢ z danymi
literaturowymi.

Zgodnosé przyjetego réwnania z danymi eksperymentalnymi okresla wspétczynnik
determinacji R2= 0,997 dla obydwu roztworow.

5.3.2. Wyznaczanie ciepta wlasciwego roztworéw amin

Istotng wielkoscig przy ustalaniu bilansu cieplnego procesu jest ciepto wtasciwe
roztworu absorpcyjnego. Kluczowe jest, aby przyjete do analizy dane literaturowe dotyczyty
roztworu o jak najbardziej zblizonym stezeniu do badanego roztworu.

Zaleznosc ciepta wlasciwego roztworu MEA 30% od temperatury i stopnia karbonizaciji
mozna opisac réwnaniem [98]:

Cwmea = 3,585+ 3,180-1073 -t —1,146-107°% - t2 — 1,509 - a + 1,231 - o® (5.3)

gdzie:

cw mea — Ciepto wtasciwe roztworu MEA 30% nasyconego CO», kJ/kg-K
t — temperatura strumienia, °C

a — stopien karbonizacji roztworu, molcoz/mola

Do opracowania réwnania (5.3) wykorzystano dane i zaleznosci z pracy doktorskiej
Hilliarda [149], ktéra stanowi obszerng i zweryfikowang bazg wtasciwosci fizykochemicznych
dla wodnych roztworéw MEA, Pz, K,COs, o roznym stopniu karbonizacji, takze w uktadach
dwu i trzysktadnikowych. Zgodnos¢ tego réwnania z danymi eksperymentalnymi okresla
wspotczynnik determinacji R? = 0,981, a odchylenie standardowe wyniosto 27 J/kg-K.
Graficzng zaleznos¢ cwwmea = f(t,a) dla réwnania (5.3) i danych eksperymentalnych [149]
przedstawia rys. 7.2 w punkcie 7.2.

Wodny roztwor AMP/Pz jest znacznie mniej rozpoznany i opisany w literaturze, trudne
zatem byto pozyskanie wiarygodnych i jednolitych danych dotyczacych zaleznosci ciepta
wiasciwego od temperatury i stopnia karbonizacji. W tej sytuacji zastosowano procedure
zaproponowang w pracy doktorskiej Steca [11], cztonka zespotu badawczego IChPW, na
okreslenie ciepta wtasciwego roztworu aminowego z zaabsorbowanym ditlenkiem wegla
W oparciu o ciepto wtasciwe samego roztworu (Cw), znany udziat CO; oraz temperature. Zaletg
tego podejscia jest to, ze moze by¢ ono stosowane dla dowolnego roztworu 0 znanym Cy.

W celu wyznaczenia wspotczynnikéw podstawowego réwnania w tej metodzie
zastosowano dane eksperymentalne Hilliarda [149] dla temperatury w zakresie 40 — 120°C.
Réwnanie przyjeto postac:

CwrN = Cw " Ugp +(0,011-T —5,0) - ucp> (5.4)
gdzie:
cwry — Ciepto wiasciwe roztworu z zaabsorbowanym CO., kJ/kg-K
Cw — ciepto wtasciwe roztworu, kJ/kg-K
Ug — udziat masowy roztworu, kg/kg
Ucoz — udziat masowy zaabsorbowanego w roztworze CO3, kg/kg
T — temperatura roztworu, K

Wyniki obliczen ciepta wtasciwego na podstawie roéwnania korelacyjnego (5.4)
porownano z danymi literaturowymi Weilanda [150] dla roztworow z zaabsorbowanym CO..
Sredni btgd predykcji tego réwnania wyniést 1,2%, co uznano za dobry rezultat.
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Korzystanie z rownania (5.4) wymaga znajomosci ciepta wtasciwego roztworu Cu.
Postuzono sie w tym celu korelacjg zaprezentowang przez Chen i in. [151]. Wybrane réwnanie
korelacyjne (5.5), charakteryzuje sie wysokg doktadnoscig (Sredni btgd procentowy nie
przekracza 0,1%) i stuzy do wyznaczania molowego ciepta wtasciwego wodnych roztworow
AMP/Pz w szerokim zakresie stezen.

Cu= ) %iCy i+ Ch (5.5)
l
gdzie:
Cw — molowe ciepto wtasciwe roztworu, J/mol-K
X; — udziat molowy i-tego sktadnika, mol/mol
Cywi — molowe ciepto wiasciwe i-tego czystego sktadnika, J/mol-K
CE — nadmiarowe molowe ciepto wtasciwe, J/mol-K

Ciepto wiasciwe wielosktadnikowego roztworu absorpcyjnego (np.: AMP + Pz + H;0)
jest wieksze niz suma ilorazéw udziatéw molowych i ciepet czystych sktadnikow roztworu
[151]. Ttumaczone jest to wystepowaniem nadmiarowego ciepta witasciwego CuF,
definiowanego jako roznica rzeczywistego ciepta wtasciwego roztworu i ciepta wiasciwego
roztworu doskonatego w tych samych warunkach temperatury, cisnienia i sktadu. Przy czym
réznica ta rosnie ze wzrostem temperatury. W przypadku trojsktadnikowego roztworu
AMP/Pz + H,0, C,F jest obliczane nastepujgco:

Cl = Chyaz + Ciy a3+ Cly 23 + x122x3(bo + by T) (5.6)

gdzie CF,k dla mieszaniny dwuskfadnikowej, sktadnikéw | i k roztworu, jest obliczane
z réwnania:

n
Coo ke = X1 X Z(ai,o +a;1T) (x; — x)"1 (5.7)

=1
Wartosci wspétczynnikdw aioi aiz oraz b i by zestawiono w tab. 5.2.

Tab. 5.2 Wspélczynniki rownania do wyznaczania molowego ciepta wiasciwego tréjsktadnikowych
roztworéw AMP/Pz + H20

Lp. Uktad i Wartoé parametrow Zrédio
1 2 3 4 5 6
dwusktadnikowy aio ai1
1. AMP(1) + H0(2) 1 -170,32 0,6236 [152]
2. 2 -52,19 0,1575 [152]
3. 3 119,23 -0,4081 [152]
4, Pz(1) + H20(2) 1 -227,54 0,8997 [153]
5. Pz(1) + AMP(2) 1 106,82 0,3760 [151]
trojsktadnikowy bo b1
6. Pz(1) + AMP(2) + H20(3) - -348,74 -0,1746 [151]

Przyjete w analizie rownania do wyznaczania ciepta wfasciwego dla roztworu bez
zaabsorbowanego CO; majg te zalete, ze mogg by¢ wykorzystane dla dowolnych stezen AMP
I Pz. Dane zawarte wpracy [151] dotyczg czystych sktadnikow w temperaturach
nieprzekraczajgcych 80°C. W przypadku czystej Pz w ogole nie ma danych dla temperatury
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wyzszej niz 80°C, gdyz Pz moze wytrgcac sie przy wyzszym stezeniu i temperaturze. Unika
sie tego przez jej odpowiednie rozcienczanie i tgczenie z innymi aminami. Wzieto zatem pod
uwage, ze liniowa postaé zaleznosci cw=1(T) jest typowa dla wiekszosci substanciji,
w szczegolnosci, gdy zakres zmian temperatury nie jest szeroki. Potwierdzajg to badania
eksperymentalne ciepta wlasciwego dla roztworéw absorpcyjnych o podobnym sktadzie
[149,150,154,155]. Uznano zatem, ze stosowanie réwnan (5.5) — (5.7) dla mieszaniny AMP
i Pz w takim stezeniu, mozna rozszerzy¢ do zakresu 40 — 120°C. Graficzng zaleznosc¢
cwampipz = f(t,a) dla roztworu AMP i Pz o stezeniu 30/10% przedstawiono dla modelu i danych
eksperymentalnych [151] na rys. 7.1 w punkcie 7.2.

5.3.3. Réwnowagowe cisnienie czastkowe

W procesie wychwytu CO, ze spalin za pomocg roztworéw amin cisnienie
réwnowagowe ditlenku wegla mozna przedstawi¢ w postaci zaleznosci od stopnia karbonizacji
roztworu (pco2 = f(a)). Linie operacyjng zas, w tym samym uktadzie wspodtrzednych, mozna
przedstawi¢ w postaci potgczonych punktdéw. Ich potozenie obrazuje zmiany stezenia CO:
(w postaci p'coz i @), na wlocie i wylocie roztworu z desorbera. Dla absorpcji linia operacyjna
lezy nad, a dla desorpcji pod krzywg réwnowagi. Roznice stezen pomiedzy wymienionymi
liniami decydujg o sile napedowej procesu i kierunku przenikania masy, stanowig takze
podstawe graficznej analizy procesu sorpcji. W niniejszej pracy, w analizie wynikéw
dokonywano poréwnania procesu desorpcji CO, z roztworu aminowego, prowadzonego
w réznych warunkach i konfiguracjach.

W celu okreslenia réwnowagowego cisnienia czgstkowego postuzono sie
opracowaniem Brudera i in. [64], w ktérym wyniki badan eksperymentalnych dotyczacych
zalezno$ci p'coz od a dla roztworu AMP/Pz o stezeniu 3/1,5 mol/dm? (27/13%) przedstawiono
w postaci réwnania (5.8). Otrzymane wyniki porébwnano z wynikami dla roztworu MEA o
stezeniu 5 mol/dm?® (30%), opracowanymi wedtug podobnej metodologii.

B
1+ kyexp(—kszlna)

ln pCOZ = A ln a+ kl + (58)

W przypadku roztworu AMP/Pz, Bruder i in. [64] zweryfikowali to réwnanie na
podstawie wtasnych i literaturowych danych eksperymentalnych. W zakresie temperatury
40 — 120°C oraz catym zakresie stopnia karbonizacji 0,16 — 0,83 molcoz/mola uzyskali dobrg
jego zgodnosé (wspotczynnik determinacji R?=0,982). Roztwor AMP/Pz badany w pracy
Brudera ma nieco inny sktad niz roztwér AMP/Pz poddany analizie w niniejszej pracy. Biorgc
jednak pod uwage fakt, ze sumaryczne stezenie AMP i Pz jest jednakowe w obu przypadkach,
a takze wobec braku innych danych literaturowych, postanowiono przyjaé¢ to réwnanie uznajac,
ze ta rdéznica nie bedzie miata istotnego wptywu na analize. Wspoétczynniki rownania (5.8) dla
roztworu AMP/Pz (27/13%) podano w tab. 5.3, a zalezno$¢ p'coz = f(t,a) przedstawiono na
rys. 5.1, na ktérym punktami zaznaczono do$wiadczalne warto$ci p“coz, a liniami wyliczone za
pomocg rownania (5.8).

Bruder i in. [64] nie przedstawili wynikow dotyczgcych skutecznosci swego modelu na
wyznaczanie p'coz dla roztworu MEA. Zatem weryfikacji ich modelu dokonano samodzielnie
na podstawie powszechnie stosowanych danych dla roztworu MEA 30% z poradnika
Zhavoronkova [63]. Zalezno$¢ p'coz = f(t,a) dla roztworu MEA 30% przedstawiono na rys. 5.2,
na ktorym punktami zaznaczono do$wiadczalne wartosci p'coz, a liniami wyliczone za pomocg
rownania (5.8), wykorzystujgc wspotczynniki z tab. 5.3.

68 INSTYTUT CHEMICZNEJ PRZEROBKI WEGLA



METODYKA BADAN

Tab. 5.3 Zestawienie wspoétczynnikéw réwnania do wyznaczania p’co2 dla roztworéw AMP/Pz oraz MEA
wedtug modelu Brudera

Rodzaj wodnego r-ru

Lp. absorpeyjnego A B ki1 ka k3
1 2 8 4 5 6 7
1. AMP/Pz 27/13% 2,219 10 -10364,215(1/T)+33,12  exp(-1275.94(1/T)+4,23) 2,567
2. MEA 30% 1,8 10 -9155,95(1/T)+28,03 exp(-6146,18(1/T)+15) 7527,04(1/T)-16,94

Podczas badan pilotowych z uzyciem MEA 30%, zakres zmian stopnia karbonizaciji
obejmowat 0,20 — 0,55 molcoz/mola, a temperatury 40 — 120°C. Jak widac na rys. 5.2 w tym
obszarze uzyskano bardzo dobrg zgodnos¢ modelu i danych doswiadczalnych (wspétczynnik
determinacji R?= 0,997).

1,E+04 1,E+04
1,E+03 1,E+03 |
1,E+02 | 1,E402 |
§ 1,E+01 1,E401 |
8 g
o =~
S 1E+00 81E+00 |
s
=
Model Bruder ST ° Model Bruder
1,E-01 x 40°C N REES 1070
s 60°C 1E01 » 60°C
o 80°C s 80°C
o 100°C + 100°C
o 120°C a 120°C
1,E02 Wiot L31 1,E-02 | / x Wiot L31
X WiotlL12 x X WiotL12
X WiotL23 x X WiotL23
X Wylot L41 s X Wylot L41
Wylot L51 Wylot L51
1,603 - ' = ' 1,603 | | — |
0 02 04 0,6 08 0 0,2 0,4 0,6 08
a, molcq,/mol, o, molgg,/mol,
Rys. 5.1 Zalezno$¢ rownowagowegdo cisnienia Rys. 5.2 Zaleznos$¢é rownowagowegdo cisnienia
czastkowego od temperatury i stopnia czastkowego od temperatury i stopnia
karbonizacji dla roztworu AMP/Pz 27/13% karbonizacji dla roztworu MEA 30%

W celu zobrazowania zmian temperatury i stopnia karbonizacji w desorberze na
rys. 5.1 i rys. 5.2 przedstawiono dla przyktadu parametry strumieni wlotowych i wylotowych
z desorbera, dotyczgce testu TO6 w przypadku roztworu MEA i testu T16 w przypadku
roztworu AMP/Pz.

Przedstawienie zalezno$ci p'coz = f(t,a) w zwyktej skali wykorzystano do graficznej
analizy potozenia linii operacyjnej wzgledem krzywej rownowagi dla porownywanych testéw
(np.: rys. 6.5).

5.3.4. Parametry wody

Podczas badan pilotowych roztwory aminowe o odpowiednim stezeniu
przygotowywano na miejscu przy wykorzystaniu wody technologicznej pochodzacej
z elektrowni. Do roztworéw dodawano srodki  antykorozyjne, antyoksydacyjne
i przeciwspieniajgce m.in. takie jak: silpian W-3 czy KOH. Wplyw tych dodatkéw na
wiasciwosci roztworu zostat pominiety, gdyz ich sumaryczne stezenie byto mniejsze niz 1%.
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Gestos¢ wody

W badaniach prowadzonych na Instalacji Pilotowej mierzone bylo objetosciowe
natezenie przeptywu. W celu przygotowania danych do bilansu masowego konieczne wiec
bytlo wyznaczenie gestosci wody w danej temperaturze. Zastosowano w tym celu réwnanie
(5.9), opracowane na podstawie danych tablicowych [156]:

pw = 1,001 —6,481-107° -t — 3,634 - 1076 - ¢2 (5.9)
gdzie:
ow — wyznaczona gesto$¢ wody w danej temperaturze, kg/dm?
t — zmierzona temperatura strumienia wody, °C

Zgodnos¢ tego réwnania z danymi tablicowymi okresla wspofczynnik determinacii
R?=0,999. Odchylenie standardowe wynosi 4-10*“ kg/dm?3,

Ciepto wiasciwe wody

W metodzie Steca, przy wyznaczaniu ciepta wtasciwego roztworu absorpcyjnego
wedtug réwnania (5.5) nalezy uwzgledni¢ ciepto wiasciwe wody. W niniejszej pracy
wyznaczano je wedlug réwnania (5.10), opracowanego przez dopasowanie danych
tablicowych [157] wedilug sposobu przyjetego za [37]:

Cotizo = 117,58 —3,208-1071 - T + 7,624-107*-T2 — 5401-1077-T3  (5.10)

Réwnanie podaje molowe ciepto wtasciwe wody w J/mol-K, w funkcji temperatury
wyrazonej w K. Jego zgodnos¢ z danymi tablicowymi okresla wspotczynnik determinacii
R?=0,994. Odchylenie standardowe wynosi 4,210 J/mol-K.

Cisnienie czgstkowe pary wodnej

Znajgc zmierzony skfad gazu suchego, nalezato okresli¢ zawartos¢ wilgoci
w strumieniach gazowych w celu wyznaczenia catkowitego skfadu gazu. Uwzgledniajgc
charakter procesu zatozono, ze strumienie gazowe opuszczajgce kolumny sorpcyjne
posiadajg 100% wilgotnosci wzglednej w danych warunkach temperatury i cisnienia [39,42].
Dotyczyto to réwniez strumienia spalin G21 na wlocie do absorbera, ktory przechodzit wczes$niej
przez skruber i kolumne odsiarczania gazu.

Wykorzystano tutaj réwnanie opracowane przez Stull’a [158], ktére ma zastosowanie
w zakresie temperatury 256 — 373K. Podaje ono preznos¢ par wody w stanie nasycenia (pr2o,
bars)) W funkcji temperatury (T, K):

1435,264

1 =4,6543 - ——— .

Po elementarnym przeksztatceniu otrzymuje sie rownanie na udziat molowy pary
wodnej w mieszaninie gazu ywzo dla danej temperatury (°C) i cisnienia (kPa(abs)):

1435,264 100
Yo = | 107 4,6543—( ) ( ) (5.12)

273,15+t — 64,848 (Pear)

Ciepto parowania wody

Ciepto parowania wody r (kJ/kgw20), wyliczano wedtug rownania (5.13) opracowanego
na podstawie danych tablicowych [157]:
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THZO =2 505,5 - 2,4‘66 -t (513)

Zgodnos¢ tego modelu z danymi tablicowymi okresla wspotczynnik determinacii
R?=0,999. Odchylenie standardowe wynosi 2,8 kJ/kgkzo.

5.4. Wskazniki procesu wychwytu CO>

Sprawnos¢ usuwania

Stopien odseparowania CO, z kierowanego do oczyszczania gazu (sprawnosé
usuwania) n okreslono w niniejszej pracy w odniesieniu do przeptywéw masowych CO;
w strumieniu wlotowym Go1 i1 strumieniach wylotowych Gz, oraz Gz (wyrazonych w kg/h).
Zaleznie od dostepnosci wielkosci zmierzonych mozna wyznaczy¢ sprawnos¢ usuwania CO;
na rézne sposoby, na przyktad:

_ G33 co,

= -100% (5.14)
G21 co,

lub

G21 co,-G22 co,

n = -100% (5.15)

G21 co,

Przed przeprowadzeniem procedury uzgodnienia bilansu masowego, o ktérej mowa
w punkcie 5.5, sprawnos¢ usuwania wyznaczano wstepnie za pomocg rownania (5.15), gdyz
pomiar strumienia gazu Gsz; byt obarczony stosunkowo najwiekszg niepewnoscia,
a uzyskiwany wynik byt nieco zawyzony. Po uzgodnieniu bilansu masowego oba réwnania
dajg ten sam wynik.

Zuzycie ciepta do regeneraciji

llos¢ wychwyconego w procesie CO; zalezy w gtéwnej mierze od energii dostarczone;j
do uktadu w postaci ciepta do zregenerowania roztworu absorpcyjnego. W celu okreslenia
efektywnosci energetycznej procesu stosuje sie zwykle jednostkowy wspétczynnik d,
definiowany jako zuzycie ciepta do regeneracji roztworu absorpcyjnego w odniesieniu do
strumienia masowego pozyskanego ditlenku wegla, i wyrazany zwykle w MJ/kgcoo.

Wspodtczynnik ten pozwala na poréwnywanie miedzy sobg tak absorpcyjnych
proceséw wychwytu CO», rdznigcych sie pod wzgledem zastosowanych roztwordw,
parametrow i konfiguracji procesowych, jak i innych technologii wychwytu, wykorzystujgcych
rozmaite formy energii. W niniejszej pracy wspotczynnik ten byt podstawowym wskaznikiem
stosowanym do oceny wptywu integracji termicznej na proces wychwytu, przy czym stosowano
rézne jego formy.

W badaniach pilotowych stosunkowo najtatwiej bylo wyznaczy¢ jednostkowy
wspotczynnik zuzycia ciepta do regeneracji brutto gs (MJ/Kgco2). Wystarczyta do tego
znajomosc¢ strumienia ciepta przekazanego do uktadu w wyparce Quwyp, Wyliczonego z nastawy
mocy grzatki, oraz wartos¢ masowego przeptywu wychwyconego CO- (kg/h). Po uzgodnieniu
bilansu masowego, ilos¢ wychwyconego CO; wyliczona z réznicy strumieni Gzi coz i G22 coz,
czy tez ze strumienia Gas co2 lub Gz1 co2, byta jednakowa. W dalszej czesci pracy postugiwano
sie tg ostatnig wielkoscig i wartos¢ gs wyznaczano z réwnania:
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_ wap

qp (5.16)

G31 co,

Wyznaczony w ten sposdb wspotczynnik gs nie uwzgledniat strat ciepta z instalaciji.
Zatem, aby oceni¢ skutecznos¢ samego procesu wychwytu, wykorzystywano wspotczynniki
uwzgledniajgce wptyw strat ciepta do otoczenia. W celu ich zdefiniowania przyjeto cztery
ostony bilansowe, pokazane na rys. 5.4 i omowione w punkcie 5.6.

Dla ostony bilansowej B1 i B2 wyznaczono wspétczynnik g2, uwzgledniajgcy straty
ciepta w desorberze, Qsip (MJI/h).

_ wap - Qstr.D _ Qreg.l _ Qreg.z

q1 = 4z (5.17)

G31 co, Gz1co, Gzico,

W przypadku ostony bilansowej B3 wyznaczono wspétczynnik gs, uwzgledniajgcy
dodatkowo sumaryczne straty ciepta w wymiennikach krzyzowych E-210, E-213, E-214, Qsyw
(MJ/h).

_ wap - Qstr.D - Qstr.W _ Qreg.3

qs (5.18)

G31co, G31 co,

Dla ostony bilansowej B4 wyznaczono z réwnania (5.19) wspoiczynnik Qa,
uwzgledniajgcy dodatkowo straty ciepta w chfodnicach E-211 i E-208, Qst.cha (MJ/h).

_ wap - Qstr.D - Qstr.W - Qstr.ChA _ Qreg.4

qa (5.19)

631602 Gz CO,

Wskaznikiem @2 postugiwano sie w dalszej czesci pracy do poréownywania
efektywnosci energetycznej procesu wychwytu prowadzonego w réznych warunkach
i konfiguracjach. Dzieki zastosowanemu podejsciu, w tym obszarze bilansowym
wyeliminowano wptyw strat ciepta w desorberze, wymiennikach krzyzowych wraz
z towarzyszgcg infrastrukturg oraz straty ciepta w chiodnicach spowodowane
niewystarczajgcg powierzchnig wymiany w wymiennikach krzyzowych dla niektérych
warunkow prowadzenia procesu. Sposéb liczenia strat ciepta przedstawiono szczegoétowo
w punktach 5.6.4 — 5.6.7.

Wspdtczynnik L/IG

Podstawowymi parametrami zmienianymi podczas badan procesu wychwytu CO-
w Instalacji Pilotowej byly przeptywy roztworu absorpcyjnego oraz oczyszczanego gazu
w absorberze. Ich wzajemng relacje, okreslang jako stosunek L/G (kg/kg), wyznaczano
w biezgcej pracy nastepujgco:

Ljp=——= (5.20)

5.5. Bilans masowy

Zastosowanie rozbudowanego uktadu pomiarowego, sktadajgcego sie z dobrej jakosci
urzgdzen, w potgczeniu ze stosowanymi metodami analitycznymi pozwolito uzyskaé korzystnie
niska réznice bilansowg wyliczong z pomiarowych danych surowych. Jako ocene poprawnosci
przeprowadzonego testu badawczego i uzyskanych wynikéw przyjeto zgodnie z wytycznymi
stosowanymi przez zesp6t CETRI z Uniwersytetu w Regina [159], rGwnanie bilansu masowego
opartego na wyliczeniach z danych surowych:
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zaabsorbowany CO, — usuniety CO,

Btad bilansu masowego = ( ) -100% (5.21)

zaabsorbowany CO,

gdzie jako kryterium kwalifikacyjne testu badawczego, przyjmowano btgd mniejszy niz 10%.
Zatem dla potrzeb niniejszej pracy kryterium to przyjeto posta¢ nastepujgcego warunku:

(G21 co,— G22 co,) — G33 co,

10% > -100% (5.22)

(G21 co,-G22 co,)

Uznano jednak, ze dla potrzeb niniejszej pracy oraz pod katem wykorzystania
pozyskanych danych pomiarowych do symulacji procesowych oraz ewentualnych prac
projektowych, wtasciwe bedzie wdrozenie procedury uzgadniania bilansu masowego dla
zakwalifikowanych do analizy testow badawczych.

Procedure uzgadniania bilansu masowego przyjeto na podstawie metodologii
przedstawionej w monografii habilitacyjnej pt.: ,Zastosowanie rachunku wyréwnawczego do
uwiarygodnienia wynikow pomiaréw w uktadzie cieplnym bloku energetycznego sitowni
parowej” autorstwa Szegi [160,161].

5.5.1. Teoria rachunku wyréwnawczego

Rachunek wyréwnawczy stuzy do takiego korygowania danych pomiarowych
i wielkosci niewiadomych, aby spetnione byty réwnania matematyczne, opisujgce rozwazany
proces, (w tym przypadku rownania bilansu masowego). Nazywa sie to uzgodnieniem danych.
Réwnoczesnie celem jest minimalizacja odchylek danych skorygowanych od danych
zmierzonych tzw.: uwiarygodnienie danych. Rachunek wyréwnawczy nalezy do najbardziej
znanych i efektywnych metod uzgadniania danych. Z matematycznego punktu widzenia
nazywa sie go metodg najwiekszej wiarygodnosci. Podstawg jest tutaj powszechnie znana
metoda najmniejszych kwadratow. Mowi ona, ze warto$cig najbardziej prawdopodobna,
otrzymang z szeregu wynikow tak samo doktadnych, jest taka, od ktérej obliczone odchylenia
tych wynikéw, po podniesieniu do drugiej potegi i zsumowaniu, dajg wielkosS¢ najmniejszg
z mozliwych. W przypadku pomiaréw o réznej doktadnosci postulat ten stosuje sie do odchylen
wynikow rownowazonych wagami [160].

Z racji niewystepowania w bilansie wielkosci niemierzonych (szacowanych) przyjeto
metode uzgadniania, w ktérej funkcja celu ma postacé:

(X - XO)T VY% - X°) — min (5.23)
gdzie:
X — wektor skorygowanych wielkosci mierzonych,
X0 — wektor wynikéw pomiaru wielkosci mierzonych,
Vy — macierz kowariancji wielkosci mierzonych.

Dzieki zastosowaniu w roéwnaniu (5.23) macierzy kowariancji wielkosci mierzonych
uzyskano wiekszy wptyw dokfadniejszych pomiarow w wyznaczaniu korekt wielkosci
mierzonych. Zatem im mniejsza stosowana tu niepewno$¢ standardowa tym wieksza waga
pomiaru w funkcji celu.

W algorytmie obliczeniowym przyjetej metody uzgadniania, wektor poprawek wielkosSci
mierzonych wynika z zaleznosci [161]:

vV =V, AT(AV,AT)-w (5.24)

gdzie:
\Y — wektor poprawek wielkosci mierzonych,
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A — macierz pochodnych czgstkowych po wielkosciach mierzonych,
w — wektor niezgodnosci rownan bilansowych (réwnan warunku uzgodnienia).

Niepewnos¢ korygowanych wielkosci mierzonych ulega zmniejszeniu w wyniku
zastosowania rachunku wyréwnawczego. Z godnie z analizg statystyczng poprawek wielkosci
pomiarowych zaproponowang wg wytycznych VDI2048 [162], jako kryterium kwalifikacji
skorygowanej wielkosci przyjeto warunek:

Z, = L <196
* sz (5.25)
Jmax(st, 35)
gdzie:
Z, — wynik testu statystycznego poprawek,
Uy — obliczona poprawka wielkosci zmierzonej X,
Syx  — niepewnosé standardowa poprawki wielkosci zmierzonej x obliczana zgodnie
z algorytmem zamieszczonym w wytycznych VDI [162],
Sy — niepewnos¢ standardowa wielkosci zmierzonej x.

5.5.2. Réwnania bilansowe

Zgodnie z oznaczeniami strumieni ciektych i gazowych, przyjetymi na schemacie
procesu (rys. A.1 w Zatgczniku A), przygotowano réwnania bilansu masowego.
Réwnanie ogodlne catego uktadu wychwytu CO», przyjeto nastepujgca postac:

621 + L81 = GZZ + G33 (526)

Ta postac bilansu nie dawata mozliwosci analizy wewnetrznych przebiegow masowych
wiec wymagane byto przedstawienie réwnania bilansu masowego uktadu absorpcji CO.:

GZl + L43 + L54 + L61 + L81 = 622 + L11 + L21 + L31 (527)
oraz rownanie bilansu uktadu desorpcji CO2 wraz z wymiennikami krzyzowymi:

Dla kazdego strumienia gazowego przygotowano nastepujgce réwnania szczegdtowe
zgodnie ze schematem:

G - GCOZ - GOZ - GNZ - GH20 - 0 (529)
Dla kazdego strumienia ciektego réwnania szczegotowe miaty schemat:
Lll - L11 co, — L11 H,0 — L11A =0 (530)

Roéwnania bilansowe dla wszystkich rozpatrywanych w bilansie strumieni masowych
przygotowano w oparciu o 33 wielkoSci pomiarowe. SzczegOtowe postaci rownan
przedstawiono w Zatgczniku B. Réwnania bilansowe w punkcie B.11 stanowity w przyjetym
algorytmie obliczeniowym, rownania warunku, na podstawie ktérych zbudowano wektor
niezgodnosci rownan warunku ,w” w réwnaniu (5.24).

Przy opracowaniu rownan bilansowych przyjeto nastepujgce zatozenia:

= State stezenie roztworu. Nie uzupetniano strat aminy w czasie testu. Uzupetnien
dokonywano sporadycznie, a wtedy okres miedzy testami wydluzano w celu
ujednolicenia stezenia roztworu. Ubytki aminy ze wzgledu na lotnos¢ i degradacje

uznano za pomijalnie mate w czasie trwania testu [59,60].

= Brak ubytkdw masy gazu i roztworu.

74 INSTYTUT CHEMICZNEJ PRZEROBKI WEGLA



METODYKA BADAN

5.5.3.

N2 i Oz zachowujg sie jak inerty, nie rozpuszczajg sie w roztworze i nie wchodzg

w reakcje.

COz nie rozpuszcza sie w wodzie i kondensacie, zatem strumienie Le1 i Ls1 Sg
jednosktadnikowe.

Ewentualny przyrost lub spadek poziomu kondensatu w separatorze F-223
uwzgledniono w strumieniu wody kierowanej do absorbera Ls;.

Ewentualny przyrost lub spadek poziomu roztworu zregenerowanego w desorberze
uwzgledniono w strumieniu La;.

Ewentualny przyrost lub spadek poziomu roztworu nasyconego w absorberze
uwzgledniono w strumieniu Li;.

Niepewnos$¢ pomiaréw

Niezbednym elementem analizy danych oraz algorytmu uzgadniania wynikéw byto

wyznaczenie niepewnosci standardowych wielkosci mierzonych, ktérych kwadraty stanowig
gtdbwng przekatng diagonalnej macierzy wariancji-kowariancji Vyx wystepujacej we wzorze
(5.24). W tym celu postugiwano sie rownaniem (5.31), uwzgledniajgcym wystepowanie
w procesie niepewnosci typu A, okreslonej odchyleniem standardowym wartosci sredniej oraz
niepewnosci typu B. Ten drugi rodzaj niepewnosci reprezentowany byt przez niepewnosc¢
wzorcowania oraz eksperymentatora [163].

S, = \/sg 4 @a0)? | (Bex)” (5.31)
3 3
gdzie:
Sy — niepewnos$¢ standardowa wielkosci zmierzonej X,
Si — odchylenie standardowe wartosci sredniej wielkosci zmierzonej X,
Agzx  — niepewnos¢ wzorcowania urzgdzenia do pomiaru wielkosci X,
A.x  — niepewnosé eksperymentatora przy pomiarze wielkoSci x.

W oparciu o informacje dotyczace urzadzen pomiarowych podane w tab. 4.3,

wyznaczono Agx dla danego pomiaru, a na podstawie raportu z badan oraz ogdlnej
charakterystyki instalacji okreslano Aex. Odchylenie standardowe wartosci sredniej wyliczano

z réwnania:
n 0 _ =2
5, = Bk~ 07 (5.32)
nn—1)

gdzie:
n — liczba pomiaréw wielkosci x w serii testowej,
x0 — pojedynczy wynik pomiaru wielkosci X,
x — Srednia arytmetyczna wynikow pomiarow wielkosci X w serii testowe].

Ztozong niepewno$¢ standardowg Sy dla wielko$ci wyliczonej y = f(X1,X2...Xn)

wyznaczano wedtug réwnania:

(5.33)
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5.5.4. Przygotowanie danych pomiarowych/procedura uzgadniania bilansu

Przeprowadzenie uzgodnienia bilansu masowego rozpoczynano od
wyselekcjonowania z archiwum danych pomiarowych (surowych), w oparciu o ktore
sformutowano réwnania bilansowe. Dla tych danych wyznaczono wartosci srednie oraz
odchylenie standardowe wyniku z okresu testowego. Nastepnie ustalano niepewnos$é
standardowa danego pomiaru w oparciu o réwnanie (5.31).

W dalszej kolejnosci przeprowadzano obliczenia bilansu na danych surowych
w autorskim arkuszu kalkulacyjnym. W przypadku kwalifikacji danych do analizy, zestawienie
zawierajgce wektor wynikdw pomiaru wielkosci mierzonych oraz wektor niepewnosci tych
pomiaréw, byto przygotowane w postaci pliku tekstowego (rys. 5.3b), jako grupa danych
wejsciowych do programu obliczeniowego napisanego w jezyku fortran. Aplikacja ta zostata
przygotowana dzieki wspotpracy z profesorem M. Szegg. Zdecydowano sie na jej
zastosowanie ze wzgledu na mozliwos¢ przeprowadzenia numerycznego sposobu obliczenia
pochodnych czgstkowych w macierzy ,A” z rownania (5.24) oraz reszty obliczen wedtug
przyjetego algorytmu obliczeniowego.

Efektem pozytywnie zakonczonej procedury obliczeniowej byt raport z uzgodnionymi
danymi pomiarowymi, jak to przedstawiono na rys. 5.3c przyktadowo dla testu T02. Obok
danych wejsciowych w kolumnie 2 i 3, zestawienie to zawieralo w kolejnych kolumnach
wektory: skorygowanych wielkosci mierzonych, niepewnosci skorygowanych wielkosci
mierzonych, poprawek wielkosci mierzonych oraz wynikéw testu statystycznego wedtug
réwnania (5.25). W przypadku niedotrzymania przyjetego kryterium, zgodnie z wytycznymi
VDI2048 [162] dokonywano korekty wartosci niepewnosci standardowej. W zastosowanej
metodzie korygowano wartosci macierzy Vy poprzez zmiane oszacowania AeX, a procedure
uzgadniania powtarzano. Skorygowane wartoS¢ Aex obowigzywaty dla wszystkich testéw
pilotowych poddanych analizie w niniejszej pracy. Poprawki wielkosci mierzonych po
spetnieniu kryterium testowego trafiaty do arkusza kalkulacyjnego, gdzie byty wykorzystywane
do przygotowania bilansu masowego na danych uzgodnionych i dalszej analizy. Koricowe
wyniki obliczen zestawiono w postaci kart danych z wynikami wszystkich rozpatrywanych
testow podstawowych, jak to przedstawiono w Zatgczniku C.

Z obserwacji dokonanych przy uwiarygodnianiu wynikow pomiaréw analizowanych
testow wynikato, ze najczesciej korekcji niepewnosci Acx wymagaty pomiary przeptywu gazu
G211 G2 oraz przeptywu roztworu L,:. Wielko$ci te zaznaczono na rys. 5.3c. Sg to odpowiednio
linia 1, 6 i 18 w tabeli przedstawionej na tym rysunku.

Wartos¢ przeptywu G21 z kryzy pomiarowej FIC-138 wprowadzana byta do bazy
danych w postaci przeptywu masowego, jednak wewnetrznie w systemie operacyjnym
Instalacji Pilotowej, przeptyw przeliczany byt na podstawie pomiaru ci$nienia i temperatury.
Kryza pomiarowa byta zlokalizowana w uktadzie gtebokiego odsiarczania znajdujgcego sie
w pewnym oddaleniu od ukfadu absorpcyjnego, przez co warunki pomiaru przeptywu spalin
mogty sie nieco rézni¢ od rzeczywistych warunkéw na wlocie do absorbera. Pomiar FIC-138
pozostawat takze pod wptywem uktadu regulacji pracy dmuchawy D-101, co mogto dodatkowo
wptywaé na doktadno$¢ jego wskazan. O utrudnieniach w osiggnieciu stabilnej pracy
dmuchawy raportowano takze w publikacji [143]. Stabilno$¢ przeptywu gazu miata réwniez
wplyw na sposob regulacji cisnienia w absorberze, co mogto sie przektada¢ na wskazania
przeptywu Gz.. Pomiar przeptywu L2 wyrézniat sie sposrdd pozostatych pomiaréw przeptywu
roztworu najwiekszg niepewnoscig. Przyczyng tej cechy pomiaru mogt byé fakt, iz zawor
sterujgcy tym strumieniem, pozostawat pod wptywem uktadu regulacji poziomu roztworu
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w absorberze K-201 i ulegat czestym zmianom pozycji otwarcia, co przetozyto sie na duze
odchylenia wskazan pomiaru przeptywu od sredniej.

suUzg, Bilansu Szega 3.0\Testy mea\... |£IE‘_J

634795729516554
AAR5A3471011843
- Jila[slE]5] 121

... — - m = | B |l
C

ovtean Pave . . Plik Edyca Format Widok Pomoc \_/
[wyniki obhczen w ktﬂumnach w kolejnosci] -
numer danej pomiarowej
surowa dana pOITI'I arowa
] dane — Notatnik éadana mepewnosg do ob'l'lczen
Plik Edycja Format ‘.‘"-'icchmcc n?ggeﬁ Sgy3$1 dme
[spaliny dg absorbera G21] - popr‘aw pomiaru
: A test statystyczny p prawek wy VDI2048 ¥ < 1.96
3 30.0 1.2
Y|4 0.1344 0.0017 1 207.2000 _ 5.0000 288.8200 _ 3.6743  -8.3800  1.4203
5 0.0631 0.0017 ! !a;aﬂﬂ ﬂ iﬂﬂﬂ !a !gga U iﬂﬂﬂ _ﬂ 5555 U UGEU
Lspaliny oczyszczone z absorbera G22] 3 30.0000 1.2000 30.6476  1.0890  0.6476  0.5397
7 201 0.1 4 0.1344  0.0017  0.1344  0.0014  0.0000  0.0000
8 48.1 0.8 5 0.0631  0.0017  0.0624  0.0012 -0.0007  0.4118
% 2.028% D.0012 6_242,1000 __ 7,3000 252,4305 __ 3,6559 10,3305 _ 1,4151
dwutlenek wegla G33 f - - - - - -
i i 8 48.1000  0.8000 47.4755  0.6288 -0.6245  0.7806
12 2o 0l 9  0.0269  0.0015  0.0260  0.0013  0.0000  0.0000
[roztuer sminy 11] 10  0.0694  0.0018  0.0701  0.0013  0.0007  0.3889
599.5 8.8 11  45.8000  0.4000 45.8620  0.3777  0.0620  0.1550
15 0:5430 0.0095 12 -3.,0000  0.1000 -2.9999  0.1000  0.0001  0.0010 |
18 e 08 13 26.7000  1.3000 26.5996  1.2971 -0.1004  0.077 =
froztuor_aiiry 21} 14 599.5000  8.8000 600.4056  7.9339  0.9056  0.1029
563.8  17.8 15 0.5450  0.0095  0.5403  0.0057 -0.0047  0.4947
[Wztwlgfoﬂmy 3{16 16 50.0000  0.8000 49.9956  0.7998 -0.0044  0.0055
Troztuor zregenerovany 41] 7 33.7000  1.7000 33.3485  1.0899 -0.3515  0.2068
601.6 2.6 18 563.8000 17.8000 567.5051 _ 8.6160 _ 3.7051 _ 0.2082
o ge gt : : : : : 1o18:
: 20 601.6000  2.6000 601.4798  2.5792 -0.1202  0.0462
[§°“”°r555ege”e§°‘fw ] 21 0.388  0.0067  0.3879  0.0065  0.0011  0.1642
24 0.3868 0.0067 22 108.0000  0.8000 108.0034  0.7999  0.0034  0.0043
Thondensares] O ° 23 690.1000  3.1000 689.9291  3.0647 -0.1709  0.0551
s 61 os 24 0.3868  0.0067 0.3881  0.0064  0.0013  0.1940
27 26.7 0.9 25 108.0000  0.8000 108.0038  0.7999  0.0038  0.0048
[uoda uzupeWaJaca 81] 26  6.1000  0.5000  6.0966  0.4999 -0.0034  0.0068
35 2.0, oI 7 26.7000  0.9000 26.7000  0.9000  0.0000  0.0000
[wilgotnosc wngedna spaﬂ'in G21] 28 9. 0000 0.7000 9.4842 0.5294 0.4842 0.6917
0 1.0 .00001 29 15.0000  0.7000 14.9992  0.7000 -0.0008  0.0011
Lwilgotnosc WZgWed”a spalin 622] 30 1.0000 0.0000 1.0000  0.0000  0.0000  0.0000
feisniente otoczania: kea] 31 1.0000 0.0000  1.0000  0.0000  0.0000  0.0000
32 990 0.00001 32 99,0000  0.0000 99.0000  0.0000  0.0000  0.0000
[stezenie aminy Cpl dla Li-L3] 33 33,5000 1.7000  33.1666 1.0835 -0.3334 0.1961
il [ I8

(5

Rys. 5.3 Elementy z programu obliczeniowego do uzgadniania wynikéw na przyktadzie testu T02
('a — okno raportowe programu, b — zestaw danych wejsciowych, ¢ — raport wynikowy)

5.6. Wyznaczanie ciepta regeneracji roztworu

Posiadajgc uzgodniony bilans masowy przystgpiono do opracowania bilansu ciepta
procesu wychwytu. Podstawowym celem tego dziatania byto okreslenie wartosci strumienia
ciepta potrzebnego do zregenerowania wodnego roztworu absorpcyjnego, nasyconego
ditlenkiem wegla w rozpatrywanych warunkach prowadzenia procesu. Wielkos¢ te oznaczono
jako Qreg | podawano w postaci strumienia ciepta, wyrazonego w MJ/h bgdz kW, podobnie jak
w przypadku pozostatych sktadnikdéw bilansu. Qreg umozliwit wyznaczenie jednostkowego
wspotczynnika zuzycia ciepta do regeneracji q i ocene efektywnosci energetycznej uktadu
wzgledem innych rozwigzan.

Strumien ciepta do regeneracji mozna wyznaczy¢ bezposrednio dzieki znajomo$ci
strumienia ciepta dostarczanego do wyparki desorbera Quyp, Oraz strat ciepta z instalacji do
otoczenia Qs [15,164], wedtug réwnania:

Qreg = wap — Qser (534)

Sporg niedogodnoscig tego sposobu wyznaczania Qreq jest trudno$¢ w oszacowaniu
strat ciepta. Straty tego typu w duzej mierze sg cechg samej instalaciji, zalezg od jej rozmiaru
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i zastosowanych w niej rozwigzan konstrukcyjnych. W duzych instalacjach przemystowych
udziat strat ciepta w catym bilansie bedzie znacznie mniejszy niz w instalacjach badawczych.
Mniejszy jest wtedy stosunek powierzchni aparatu do objeto$ciowego przeptywu gazu i cieczy,
a zatem i strumienia przenoszonego ciepfa. Ponadto, w instalacjach badawczych znajduje sie
znacznie wiecej punktéw pomiarowych i bardziej rozwiniety jest uktad technologiczny,
zwlaszcza, gdy bada sie rozne rozwigzania procesowe. To wszystko jest czynnikiem
zwiekszajgcym utrate ciepta do otoczenia. Dodatkowg role odgrywajg takze czynniki
atmosferyczne. W punkcie 6.1.3 pokazano wptyw temperatury otoczenia na udziat strat ciepta
przy prowadzeniu badan w Instalacji Pilotowej.

Innym sposobem wyznaczenia Qg jest metoda posrednia. Polega ona na obliczeniu,
poszczegdlnych jego skfadnikow: ciepta desorpcji CO; z roztworu (Qqes), Ciepta odparowania
wody z roztworu w desorberze (Qpar) i Ciepta potrzebnego do ogrzania roztworu (Qog). Wzrost
kazdego sktadnika powoduje wzrost sumaryczny Qreq, Zatem istotne staje sie w tym przypadku
poszukiwanie sposobdw obnizenia ktéregokolwiek ze skfadnikow. Réwnanie do wyznaczenia
strumienia ciepta do regeneracji roztworu wedtug [42,68,164—166] przyjmuje posta¢:

Qrey = Qges + Qpar + Qog (5.35)

W tym przypadku doktadno$sé w obliczeniu poszczegdlnych sktadnikéw rzutuje na
wyznaczong warto$¢ Qreg. Wiele zatem zalezy od rodzaju i jakosci przyjetych danych
dotyczgcych zastosowanego roztworu absorpcyjnego.

Wspébtczynnik zuzycia ciepta do regeneracji roztworu w przeliczeniu na strumien
masowy CO, w mieszaninie paro-gazowej opuszczajgcej instalacje Gsi coz (kg/h), q wyrazone
w MJ/kgco2, mozna zapisac jako sume jego sktadnikdéw w postaci réwnania:

_ Qreg

-G = Qdes T Qpar + dog (5.36)
31C0,
gdzie:
Qaes — Wspotczynnik zuzycia ciepta do desorpcji CO- z roztworu, MJ/kgco2
dpar — WSpOtczynnik zuzycia ciepta do odparowania H2O z roztworu, MJ/kgco2
dog  — Wspotczynnik zuzycia ciepta do ogrzania roztworu, MJ/kgcoz

5.6.1. Ciepto desorpcji CO;

Podczas procesu absorpcji, gdy CO: reaguje z roztworem aminowym tworzac
karbaminiany, wodoroweglany oraz weglany, wydzielana jest energia w postaci ciepta.
llosciowe okreslenie tej wielkosci nosi nazwe ciepta absorpcji Cans, 0dN0Szonego zazwyczaj do
jednostki zaabsorbowanego CO,. Jego wartos¢ jest niezalezna od zastosowanej w procesie
konfiguracji technologicznej [15]. Wyznacza sie je empirycznie lub eksperymentalnie w
pomiarach z uzyciem kalorymetru. Wedtug badan przeprowadzonych przez réznych autoréw
w szerokim zakresie wartosci stopnia karbonizacji roztworu, ciepto absorpcji w danej
temperaturze, ma wartos¢ statg [20,64,69,167], dlatego tez do analizy procesu wychwytu
przyjmuje sie wartosci srednie [20,166,168-172].

W badaniach nad efektywnos$cig procesu chemicznej separacji CO, powszechnie
przyjmuje sie, ze ciepto desorpcji ma takg sama wielkos¢ jak ciepto absorpcji [166,173—-175].
Wartos¢ ciepta absorpciji przyjeto na podstawie Brudera [64], gdzie podano je jako srednie dla
zakresu temperatury 40 — 120°C, przy a = 0,4 molcoz/mola zaréwno dla roztworu MEA jak
i AMP/Pz (tab. 5.4).
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Tab. 5.4 Srednie ciepto absorpcji dla roztworéw AMP/Pz oraz MEA wedtug Brudera

- Z C )
™ Rodzaj wodr?ego abs abs rdlo
r-ru absorpcyjnego kJ/kgcoz Jimoleon
1 2 3 4 5
1. MEA 30% 1924 84 697 [64]
2. AMP/Pz 27/13% 1839 80937 [64]

W tab. 5.4 podano dane dla mieszaniny AMP i Pz, ktérych sumaryczne stezenie jest
co prawda takie samo jak w roztworze zastosowanym w badaniach pilotowych, jednak
wzajemny stosunek ich stezen jest nieco inny. Dane te przyjeto w niniejszej pracy wobec braku
innych danych literaturowych, odpowiadajgcych $cislej roztworowi zastosowanemu
w Instalacji Pilotowej. Uznano, ze tak niewielka réznica nie bedzie miata istothego wptywu na
analize, zwtaszcza ze ciepto absorpcji czystych sktadnikéw jest zblizone [170], a zmiany
wzajemnych stosunkéw stezenia AMP i Pz nie wptywajg istotnie na wartos¢ cans catej
mieszaniny [176]. Znajgc strumien masowy zdesorbowanego CO;, strumien ciepta desorpcji
wyliczano z réwnania:

Qdes = Caps * G31 CO, (5.37)

Natomiast wspoétczynnik zuzycia ciepta do desorpcji CO, z roztworu, wyrazony
w MJ/kgcoz ( W odniesieniu do jednostki wychwyconego CO2), mozna wyznaczy¢ z rownania:

Qdes = = Cabs (5.38)

5.6.2. Ciepto odparowania wody

Woda, bedaca sktadnikiem roztworu, w wyparce desorbera przechodzi do fazy
gazowej pochtaniajgc znaczng czes¢ dostarczonego do wyparki ciepta i stajgc sie nosnikiem
ciepta dla catego uktadu desorpcji. Temperatura wrzenia amin jest wyzsza niz temperatura
wrzenia wody dla danego cisnienia, zatem ich ciepto parowania nie jest tu uwzglednione [166].
Zaktadajgc, ze para wodna w desorberze wystepuje w stanie nasycenia, to znajgc warunki
temperatury i ciSnienia mozna wyznaczy¢ wartos¢ Qpar Z ponizszego réwnania [173]:

Qpar =Tw,0 5 "7 G3q Co, (5.39)

gdzie:
Tw,o — ciepto parowania wody, kJ/kghzo
P;1; —cisnienie czgstkowe skfadnika i na szczycie desorbera, kPabs)

Podczas uzgodnienia bilansu masowego uwzgledniono warunki panujgce na szczycie
desorbera wedtug rownah (5.11) oraz (5.12). Zatem przy wyliczeniu strumienia ciepta do
odparowania wody wykorzystano przeptyw wody w mieszaninie paro-gazowej opuszczajgcej
desorber Gz1 120 kg/h, zgodnie z rownaniem:

Qpar = Tu,0 " G31 H20 (5.40)

Gdzie ri20 Wyznaczono wedtug réwnania (5.13). W celu wyznaczenia wspoétczynnika
zuzycia ciepta do odparowania wody z roztworu w przeliczeniu na jednostke wychwyconego
CO. w MJ/kgco2 przyjeto zatem:
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Qpar = =Th,o 7 (5.41)
2

5.6.3. Ciepto ogrzania roztworu

Z punktu widzenia prawidiowego okreslenia strumienia ciepta zuzywanego do ogrzania
roztworu Q.g, istotna jest znajomo$¢ ciepta witasciwego roztworu zawierajgcego CO..
Zaleznosc cw = f(t,a) zostata opisana réwnaniami (5.3) i (5.4). Qog mozna wyznaczy¢ z réznicy
wylotowych i wlotowych strumieni ciepta roztworu w desorberze. Stosowng zaleznosé¢ na
okreslenie Qog [21,42] przyjeto ostatecznie w ogodlnej postaci wyrazonej ponizszym
réwnaniem:

Qog = Z(Lcwt)wylot - Z(Lcwt)wlot (5.42)
gdzie:
L — wyliczony przeptyw masowy roztworu na granicach ostony bilansowej, kg/h
t — temperatura roztworu w danym punkcie bilansowym, °C
Cw — ciepto wtasciwe roztworu w danym punkcie bilansowym, kJ/kgK

Na potrzeby analiz prowadzonych w niniejszej pracy ukfad wychwytu podzielono na
cztery obszary wskazane na rys. 5.4. W kazdym z nich wystepowat inny poziom strat ciepta,
co prowadzito do zmiany Q.y. Zatem szczegdtowy sposob wyliczenia Qog, @ W konsekwencji
takze Qreq zalezat od przyjetej ostony bilansowe;j.
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Rys. 5.4 Ostony bilansowe procesu wychwytu w Instalacji Pilotowej
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Natomiast wspoétczynnik zuzycia ciepta do ogrzania roztworu w przeliczeniu na
jednostke wychwyconego CO, w MJ/kgcoz zdefiniowano jak ponizej:

_ Qog _ Z(Lcwt)wylot - Z(Lcwt)wlot
631 CO, 631 co2

dog (5.43)

5.6.4. Bilans ciepta w ostonie B1

Pierwsza ostona bilansowa przedstawiona na rys. 5.4, obejmowata sam desorber bez
rekuperatorow. Strumienie zasilajgce rekuperatory Las: i Lsi byly traktowane, jako niezalezne
zewnetrzne zrodia ciepta do procesu. Strumieh Ly, w testach rozpatrywanych w tej pracy nie
byt dozowany do desorbera, zatem nie wystepuje w bilansie. Ques i Qpar dla wszystkich oston
bilansowych miaty jednakowg wartos¢, wyznaczono je z réwnan (5.37) i (5.40). Natomiast
wyliczenie strumienia na podgrzanie roztworu w tej ostonie Qog.1, Oparto na réwnaniu (5.42)
i uzyskano:

Qog.l = (Lcwt)41 + (Lcwt)51 - (Lcwt)lz - (Lcwt)23 - (Lcwt)Sl (5-44)

Udziat La1 i Ls1 (czyli roztworu gteboko i srednio zregenerowanego, AGR i ASR) w Qg
wyliczano na drodze indywidualnego bilansowania, i 0znaczano jako Qog.acr i Qog.asr. Ciepto
regeneracji w ostonie B1 obliczano na podstawie (5.35) uwzgledniajgc dodatkowe zrédta
ciepta dla uktadu w postaci rekuperatoréw:

Qrey.l = Qges + Qpar + Qog.l - Qr—g —Qr-a (5.45)
Majgc na uwadze rownania (5.36) i (5.45), wspotczynnik zuzycia ciepta do regeneraciji
w tym przypadku mozna byto przedstawi¢ w postaci:

Qreg.l

q1 = = qges t Qpar T 9og1 — 9r-g — Qr-a (5.46)

G31co,

Do zamknigcia bilansu niezbedne byto wyznaczenie strumieni ciepta dostarczonych do
uktadu przez gorgcy roztwdr zregenerowany przeptywajgcy przez rekuperatory. Dla
rekuperatora gornego, strumien przekazanego ciepta Qg wyznaczano z rownania:

Qr—g = (Lcwt)sl - (Lcwt)SZ (547)
Dla rekuperatora dolnego zas, strumien przekazanego ciepta Qrq Wyznaczano
Z réwnania:
Qr-a = (Leywt)ar — (Lewt)s (5.48)

Taki sposob przedstawienia bilansu w ostonie B1 pozwolit oceni¢ ilos¢ ciepta
przekazywang w kazdym z rekuperatoréw do uktadu dla testéw z integracjg termiczna.

5.6.5. Bilans ciepta w ostonie B2

W drugim podejsciu rozpatrywano ostone bilansowg obejmujgcg zaréwno desorber jak
I rekuperatory (rys. 5.4).w oparciu o zaleznos¢ (5.44) i uzyskano:

Qog2 = (Lewt)ay + (Lewt)sy — (Lewt)1z — (Lewt)as — (Lewt)sq (5.49)
Dla testow bez integracji termicznej w rekuperatorach, wartoS¢ Qg2 miata takg samg
wartosc¢ jak w ostonie B1, gdyz strumienie La: i Lsis po opuszczeniu wyparki desorbera nie byty
wprowadzane do rekuperatoréw i miaty takie same parametry jak odpowiednie strumienie La
i L52.
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Podstawowym zrédtem strat ciepta w ostonie B2 byt desorber oraz rurociggi pomiedzy
desorberem a punktami pomiarowymi, sumarycznie oznaczono je jako Qsip. Wyznaczono je
korzystajgc z réwnan (5.34) i (5.35).

wap — Qdes — Qpar - Qog.Z = Qstr.p (5.50)
Strumien ciepta regeneracji w ostonie B2 obliczano na podstawie (5.34) uzyskujac:
Qreg.z = wap — Ustrp (5.51)

Zatem wedle rownania (5.36), wspoétczynnik zuzycia ciepta do regeneracji w tej ostonie
bilansowej mozna byto przedstawi¢ w postaci:

_ Qreg.z

qz = qdes + Qpar + Gog.2 (5.52)

G31 co,

Opracowana metoda wyliczania strat ciepta desorbera Qsw.p z rownan (5.50) i (5.51),
pozwolita na bezposrednie wyznaczenie wspotczynnikdw g i g2 oraz posrednio s i g4, wedtug
réwnan (5.17) do (5.19). Ponadto, znajomos¢ Qswp dla danego testu pilotowego byta bardzo
wazna podczas wykonywania symulacji numerycznych procesu. Zazwyczaj straty ciepta nie
sg mozliwe do uwzglednienia w modelu, a ich wysoko$¢ nalezy wtedy zaktadac.

Niestety, analiza poréwnawcza testow przy réznych konfiguracjach procesowych,
oparta o bilans na tej ostonie nie byta miarodajna. Wspoétczynnik g, dla testéw z integracja
termiczng byt znacznie nizszy ze wzgledu na to, ze roztwdr zregenerowany opuszczajgcy
rekuperatory, w ktérych nastepowat czesciowy odzysk ciepta do procesu desorpcji, miat
znaczniej nizszg temperature. W konsekwencji nizsze bylo Qo.g> wzgledem testow bez
integracji termicznej, w ktérych zasadniczy odzysk ciepta miedzy roztworem nasyconym a
zregenerowanym odbywat sie w wymiennikach krzyzowych.

5.6.6. Bilans ciepta w ostonie B3

Kolejny etap przygotowania bilansu uwzgledniat dodatkowo krzyzowe wymienniki
ciepta E-210, E-213 i E-214, (rys. 5.4). Wyliczenie strumienia ciepta na podgrzanie roztworu
w tej ostonie Qog.3, przeprowadzono w oparciu o zaleznosc¢ (5.44) i uzyskano:

Qog.3 = (Lewt)as + (Lewt)ss — (Lewt) 11 — (Lewt) 2 — (Lewt)sg (5.53)

W tym ujeciu bilansowym, zrédtami strat byty dodatkowo krzyzowe wymienniki ciepta
oraz rurociggi i punkty pomiarowe, zawory regulacyjne i odcinajgce zlokalizowane w ostonie
bilansowej. Sumarycznie oznaczono je jako Qsrw | Wyznaczono korzystajac z rownan (5.34)
i (5.35).

wap - Qdes - Qpar - Qog.3 = Qstr.D + Qstr.W (5-54)
Wyznaczenie Qsy.w umozliwito wyliczenie Qreq3 z rownania (5.34):
Qreg.3 = wap — Qstr.p — Ostrw (5.55)

Czyli wspotczynnik zuzycia ciepta do regeneracji w tej ostonie bilansowej wedtug
réwnania (5.36) mozna byto przedstawi¢ w postaci:

_ Qreg.B

qs = {qdes t Qpar + Gog.3 (5.56)

G31 co,

Straty ciepta poszczegdlnych wymiennikdw wyznaczano na drodze indywidualnego
bilansowania wedle danych w punktach bilansowych.
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Dzieki zastosowaniu ostony bilansowej B3 uzyskano mozliwos¢ wyznaczenia
sumarycznych strat ciepta w wymiennikach krzyzowych oraz wspoétczynnika gs z rownania
(5.18). Cho¢ wskaznik ten faktycznie moze juz odzwierciedla¢ jednostkowe zuzycie ciepta
w badaniach pilotowych, to szczegdtowa analiza wynikow testow pokazata, ze czasami bywat
on zawodny przy poréwnywaniu badan prowadzonych dla réoznych parametrow i konfiguracji
procesowych.

Powierzchnia wymiany ciepta w wymiennikach krzyzowych, zaprojektowanych na
konkretne warunki przeptywu i temperatury, pozostawata jednakowa dla wszystkich testéw.
W niektérych przypadkach, gdy zmieniano przeptywy strumieni lub intensywnos¢ grzania
roztworu w wyparce, dostepna powierzchnia wymiany nie byta wystarczajgca z punktu
widzenia efektywnego przekazania ciepta miedzy strumieniami. Osiggano wtedy wyraznie
gorsze parametry, ze wzgledu na to, ze goracy strumien roztworu opuszczajgc wymiennik
krzyzowy, miat wyzszg niz projektowo zaktadano temperature i trafiat do chtodnicy. Tam
,hadmiar ciepta” byt tracony, zamiast by¢é przekazany do zimnego roztworu nasyconego
jeszcze w wymienniku krzyzowym i wykorzystany w procesie.
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Rys. 5.5 Wymienniki krzyzowe, At na wlocie i wylocie dla TO1i T02

Omawiang roznice zaprezentowano na rys.5.5, na przyktadzie dwoéch testéw.
W tescie T02 proces prowadzono w konfiguracji S-HIS, czyli z wykorzystaniem integracji
termicznej, natomiast w tedcie TO1 proces prowadzono z wylgczonym obiegiem
rekuperatorow. Wartos¢ Atiss111=10,8°C dla TO1, bardziej odbiega od projektowej dla
wymiennika E-210 wartoéci 7°C niz w T02. W wymienniku E-213, gdzie réznica miedzy
samymi testami byta podobna, oba wyniki w mniejszym stopniu odbiegaty od wartosci
projektowej AtL43.|_21 =7°C.

Odnoszac sie do réwnania (3.13), dotyczgcego wyznaczania ciepta regeneracji, nalezy
podkresli¢, ze w celu miarodajnego poréwnywania roznych konfiguracji procesowych, wartos¢
At wplywajgca na wyznaczanie ¢, powinna by¢ jednakowa. Nadmiar ciepta tracony
w chtodnicach nie zalezy od charakteru procesu i mozna go w praktyce wyeliminowac¢ poprzez
dobor odpowiedniej powierzchni wymiennikow dla okreslonych juz Scisle warunkow jego
prowadzenia. W zwigzku z tym, do oceny efektywnosci procesu wychwytu wyznaczono
W niniejszej pracy jeszcze jeden obszar bilansowy, dzieki ktoremu wptyw tej straty zostat
uwzgledniony.
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5.6.7. Bilans ciepta w ostonie B4

Czwarty obszar bilansowania uwzgledniat dodatkowo czesciowe straty ciepta
w chtodnicach (rys. 5.4). Ze wzgledu na potrzebe ujednolicenia wynikow dla testow
prowadzonych w réznych warunkach i konfiguracjach, uznano, ze kazdy strumien roztworu
majgcy temperature Atisa11> 7°C oraz Ati4z.21 > 7°C wechodzgcey do chtodnicy przyczynia sie
do powstania sumarycznej straty ciepta, oznaczonej w niniejszej pracy jako Qsu.cha.

Wyliczenie strumienia ciepta na podgrzanie roztworu w tej ostonie Qogas,
przeprowadzono na podstawie zaleznosci (5.44).

Qog.a = Laz(wt)2147°c + Lsa(cwt)1147oc — (Lewt)1r — (Lewt)zs — (Lewt)sr  (5.57)

W réwnaniu (5.57), strumien ciepta dla Las i Lsa liczony byt dla wartosci temperatury,
ktérej wartos¢ otrzymano poprzez powiekszanie o 7°C odpowiednio to1 i tas.
Qstr.cha Wyznaczono korzystajgc z rownan (5.34) i (5.35).

Qwyp = Qaes — Qpar — Qog.a = Cserp + Qstrw + Cser.cha (5.58)

W przypadku, gdy Atisa.a1 i Atias.21 miaty niekiedy warto$¢ mniejszg niz 7°C, Qsu.cha
przyjmowato wartosci ujemne. Straty ciepta w poszczegdlnych chiodnicach wyliczano na
drodze indywidualnego bilansowania. Wyznaczenie Qsw.cha umozliwito wyliczenie Qrega
Z rownania (5.34).

QregA- = wap — Qstr.p = Ostrw— Ustr.cha (5.59)

Podobnie jak poprzednio, wspoétczynnik zuzycia ciepta do regeneracji w tej ostonie
bilansowej, mozna byto wyznaczy¢ korzystajgc z réwnania (5.36) i przedstawi¢ w postaci:

_ Qreg.4

qa = qges T Apar + Gog.4 (5.60)

G31 co,

Zastosowanie tej ostony bilansowej dato mozliwos¢é wyznaczenia wspoétczynnika qa
z rownania (5.18). Wskaznik wyliczony w ten sposéb ma w pewnym stopniu charakter wartosci
estymowanej. Jednak takie podejscie jest konieczne, aby uwzgledni¢ sytuacje, w ktorych
parametry procesu odbiegajg od projektowych i mozliwe byto poréwnanie réznych jego
wariantéw. Z drugiej strony, dzieki wyliczeniu Qst.cha, konieczno$¢ zastosowania wiekszej
powierzchni wymiany ciepta w wymiennikach krzyzowych dla niektérych konfiguracji zostata
uwzgledniona w analizie ekonomicznej.

Na rys. 5.6 przedstawiono graficzng prezentacje bilansu ciepta dla testu T02
w czterech ostonach bilansowych. Na tym rysunku wyraznie widaé, ze udziat Qqes
w sumarycznej ilosci ciepta potrzebnej do regeneraciji roztworu absorpcyjnego jest najwiekszy.
Nie jest to wielkoS¢, na kiorg mozna istotnie wptyng¢ poprzez zmiane warunkéw czy
konfiguracji procesowej, a raczej poprzez zamiane sktadu roztworu absorpcyjnego. Kolejnym
sktadnikiem jest Qog, @ najmniejszy udziat ma Qpa. Obie wielkosci zalezg od warunkéw
panujgcych w desorberze, zatem poprzez zmiane parametrow pracy desorbera mozna
wptywac na ich udziat w Qyeg.

Sposrod strat ciepta najwiekszy udziat majg te pochodzace z desorbera.
W prowadzonych badaniach ksztaltowaly sie zwykle w przedziale 20 —27% mocy Quwyp,
dodatkowe 3 — 7 p.p. strat miato swoje zrodto w wymiennikach krzyzowych i chtodnicach. Taki
poziom strat ciepfa dla instalacji badawczej jest akceptowalny. Jak raportowano w [177-179],
straty ciepta mogg siega¢ do 35%, zaleznie od przyjetych rozwigzah konstrukcyjnych.
W testach prowadzonych bez integracji termicznej notowano wzrost Qsiy.w i Qsw.cha Wzgledem
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Qsrp, Z racji mniejszego obcigzenia cieplnego desorbera a wiekszego wymiennikow
krzyzowych i chfodnic.
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Rys. 5.6 Sktadniki bilansu ciepta w ostonach bilansowych B1 do B4 dla testu T02

5.7. Symulacja procesu wychwytu CO;

Zbilansowane wyniki badanh pilotowych wykorzystano do przygotowania modelu
procesowego desorpcji CO2 z roztworu nasyconego. Dzigki temu, wptyw integracji termicznej
na proces wychwytu CO, mozna byto zweryfikowac takze poprzez badania symulacyjne. Do
przeprowadzenia tych badah wykorzystano dostepny w IChPW symulator procesowy
ProTreat. Program ten pozwala okresli¢ poszukiwane wartosci parametrow procesowych oraz
dane projektowe aparatow i urzadzen. Umozliwia on rozwigzywanie uktadéw rownan
bilansowych przy wykorzystaniu wtasnej bazy wtasnosci fizykochemicznych substancji oraz
zaimplementowanych algorytméw numerycznych.

5.7.1. Oprogramowanie symulacyjne

Wedtug informacji producenta, firmy Optimized Gas Treating, oprogramowanie
ProTreat jest w petni elastycznym pakietem do symulacji przeptywu w operacjach
wzbogacania gazu, odwadniania i usuwania sktadnikow kwasnych. Jest on dedykowany do
usuwania CO: i H2S, razem lub osobno, z mieszanin z innymi gazami w takich aplikacjach jak
oczyszczanie gazu ziemnego, gazow rafineryjnych, strumieni gazu EOR, strumieni gazu
syntezowego, gazéw przy syntezie amoniaku i wodoru, gazéw odlotowych z instalacji Clausa,
a takze wychwytywanie CO, z gazéw spalinowych, czy tez wzbogacanie gazéw kwasnych.

Zastosowana wersja ProTreat 6.5.1 pozwala na symulowanie usuwania gazow
kwasnych przy uzyciu roztworéw wodnych zawierajgcych nastepujgce sktadniki: MEA, DEA,
MDEA, Piperazyna, AMP, Glicynian Sodu, Glicynian Dimetylu Potasu, Weglan Potasu, NaOH
i KOH. Symulacje mogg by¢ przeprowadzane przy uzyciu pojedynczych absorbentow, jak
rowniez ich mieszanin. Program zawiera takze pokazng baze danych dla komercyjnych
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absorbentow oraz wielu rodzajéw wypetnien do kolumn, renomowanych producentéw. Mozna
dzieki temu dokonywac¢ szczegdétowych analiz dostepnych technologii separaciji gazow [180].

Najwazniejszg pojedynczg cechg programu jest fakt zaimplementowania w nim
petnego modelu wymiany masy i ciepta dla absorberow i desorberdw, niezaleznego od rodzaju
procesu i absorbentu. Model ten wykonuje bezposrednie obliczenia separacji na kazdej poice
w kolumnie (lub w ramach kazdej sekcji usypanego lub strukturalnego wypetnienia). Model
dotyczgcy wymiany masy w petni uwzglednia parametry konstrukcyjne potki, a w przypadku
kolumn z wypetieniem wykorzystuje charakterystyki wypetnienia, takie jak typ, rozmiar
i materiat wypetnienia.

ProTreat zawiera tez model termodynamiczny pn. OGT Gas Treating do wyznaczania
réwnowagi gazow kwasnych w roztworach amin. Jest to model oparty o wspotczynniki
aktywnosci, ktéry zostat opracowany na podstawie tysiecy pomiarow rownowag para—ciecz.
Baza wtadciwo$ci fizycznych zawiera aktualne dane dotyczgce m.in wptywu stopnia nasycenia
gazem kwasnym na gestos¢ absorbentu, lepkosci, ciepta wtasciwego, napiecia
powierzchniowego i ciepta absorpcji, a takze kompleksowe dane kinetyczne dla wszystkich
mozliwych reakcji amina—CO,. Modele dotyczgce absorbentéw fizycznych wykorzystujg
réwnanie stanu dla gazu i model wspétczynnika aktywnosci dla fazy ciekitej [181].

Pewna wadg tego programu jest fakt, ze nie daje on mozliwos¢ ingerencji w model lub
jego zamiany, totez implementacja wtasnych rozwigzan, czy tez danych fizykochemicznych,
nie jest mozliwa.

5.7.2. Model procesowy

W przyjetym programie kazdy proces technologiczny moze by¢ odwzorowany jako
zespot prostszych elementow - operacji i chemicznych proceséw jednostkowych, zwigzanych
i wspotpracujgcych ze sobg za posrednictwem strumieni materiatowych i energetycznych.
Kazdemu rodzajowi aparatu lub urzgdzenia, majgcemu witasny symbol graficzny, jest
przypisywany odpowiedni model procesowy. Zaktada sie przy tym, ze wszystkie przemiany
fizyczne i chemiczne w danym procesie przebiegajg tylko w aparatach i urzgdzeniach.
taczace je strumienie materialowe pozostajg w stanie réwnowagi fizykochemicznej,
zachowujgc state wartosci wszystkich parametréw danego strumienia. Na rys. 5.7
przedstawiono utworzony w ProTreat schemat procesu wychwytu realizowanego w Instalacji
Pilotowe;j.

Opracowany w niniejszej pracy model obejmowat swoim zakresem elementy procesu
zawarte w ostonie bilansowej B3 (rys.5.4). Uznano je za kluczowe przy ocenie
rozpatrywanego rozwigzania. Sposréd nich wyszczegdlniono nastepujgce wezly:

= desorber z wyparkg i uktadem rekuperaciji,
= zespot wymiennikow krzyzowych,
= uktad schtadzania wychwyconego gazu i separacji wilgoci.

Cykl prac dotyczacych modelowania procesu wychwytu w Instalacji Pilotowe;j
obejmowat: nadanie wartosci parametrom strumieni wejsciowych na podstawie danych
bilansowych z testow pilotowych, okreslenie warunkéw pracy uktadow jednostkowych
poszczegoélnych elementéw modelu, przeprowadzenie symulacji procesowych oraz ocene
zgodnosci danych wyjsciowych, czyli porownanie otrzymanych w symulacjach parametrow
pracy desorbera oraz strumieni wylotowych z danymi eksperymentalnymi. Badania wptywu
HIS na proces desorpcji CO, realizowano poprzez wigczenie badz wylgczenie wariantu
integracji termicznej w modelu (punkt 5.7.3) w kolejnych testach symulacyjnych.

86 INSTYTUT CHEMICZNEJ PRZEROBKI WEGLA



METODYKA BADAN

[l ProTreat - EALC H P WA, Doktorath_ OBLICT, nowe Medele 2vmodel 16 - j8.07 - sf_his - amp_pz final v2.9.ptr = | E =
File Edit Insert View Setup Units Reports Tables Export Help
e H=0&8 v ©EAMN s - A
-
LE<E— 61
L7 @71~
Lamp———————————31
12
- —
=
23
(= )
L5 54 Fﬁﬁ *@-——sz—,:—
B2 =2 REK-G ASR
L4 E—
a b b
L1 mp——— 11—
Bl
43 &742’-—4
Pump-1
= REK-D AGR
Lomp——————— 1 e
] T 3
Stream 11 21 31 41 43 5 54 61 -
Water kg/hr 301.800 277.100 49.800 29%.170 28E.174 327.541 327.544
Carbon Dioxide kg/hr 65.000 59.700 10.700 22.980 22.976 64.911 €4.906
Piperazine kg/hr 51.101 47.001 8.400 51.565 51.565 54.936 54.937
EMP kg/hr 153.400 140.300 25.300 154.683 154.683 164.912 164.5814
*% Total Flow kmol/hr 20.544 18.865 3.388 19.407 15.407 22.144 22.144
Frac Vapor 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Molec Wt 27.809 27.814 27.797 27.175 27.175 27.650 27.650
Temperature Celsius 43.900 43.900 42.000 108.996 51.000 83.254 51.000
Pressure ¥kPa 450.000 450.000 430.000 405.000 405.000 365.000 365.000 1
Mass Flow kg/hr 571.300 524.700 94.200 527.3397 527.398 612.300 612.300 -
4 +
Results Status: Final. Problem Converged With Warnings. ProTreat v6.5.1

Rys. 5.7 Graficzna prezentacja modelu procesowego do badania wptywu integracji termicznej na

efektywnos$¢ desorpcji CO2 z nasyconego roztworu aminowego, na przykladzie wynikéw z testu T16
(a — zespot wymiennikow krzyzowych, b — uktad rekuperatoréw ,strona zimna”, ¢ —ukfad schtadzania i separacji wilgoci z gazu, d — desorber z
rekuperatorami ,strona gorgca”)

Ze wzgledu na to, ze modelowanie procesu absorpcji CO, stanowi osobne
zagadnienie, nie objete zakresem niniejszej pracy, to opracowany model nie zawiera czesci
absorpcyjnej oraz strumienia spalin. Wynika to z tego, ze w modelu nadawano wartosci,
miedzy innymi parametrom strumieni wejsciowych L1, L2, L3, tak aby byty najbardziej zblizone
do wynikéw otrzymanych podczas badan pilotowych. Zatem wszelkie niedoskonatosci
wynikajagce z modelu absorbera wptywatyby na parametry tych strumieni, zwlaszcza na
stopien karbonizacji roztworu a. Utrudnitoby to poréwnywanie testéw i mogtoby rzutowac na
ocene efektywnosci rozpatrywanej integracji termicznej desorbera. Podobne podejscie do
analizy symulacyjnej desorbera zastosowat Wagener w swojej rozprawie doktorskiej [102].

5.7.3. Kluczowe czesci skladowe modelu procesowego

Wezet desorpciji

Proces desorpcji zostat zasymulowany dzieki wykorzystaniu dostepnego w programie
ProTreat gotowego modutu przeznaczonego do obliczania kolumn absorpcyjnych,
destylacyjnych oraz odpedowych. Narzedzie to pozwala zastosowac¢ szereg réoznych rodzajow
elementow wewnetrznych, w tym potki lub wypetnienie strukturalne czy tez usypowe. Funkcja
desorbera petniona jest przez kolumne dzieki wybraniu i okre$leniu parametréow pracy modutu
wyparki (ang. reboiler) rys. 5.8a. W przypadku pétek obliczenia prowadzone sg kolejno, dla
kazdej z nich z osobna, traktowanej jako rzeczywisty etap separacji. W przypadku sekciji
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z wypetnieniem strukturalnym program dzieli catkowitg wysokos¢ ztoza na pewng liczbe
segmentdéw, a nastepnie traktuje te segmenty w sposéb podobny do pétek. Przy czym
uzytkownik ma wptyw na sposob podziatu ztoza [180].

Column Data X Column Data
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Rys. 5.8 Okna dialogowe modutu kolumny w programie ProTreat do wprowadzenia parametréow modelu

procesowego desorbera, przy wykorzystaniu danych z testu T16
(a — ustalenie parametréw pracy wyparki, b — ustalanie konfiguracji i parametrow sekcji z wypetnieniem oraz modutu ,Internal Heating and
Cooling”)

Istotnym etapem opracowania modelu procesowego desorbera K-215 (rys. 5.7d) byto
wtasciwe dobranie i okreslenie sekcji z wypetnieniem. W tym celu, wprowadzono parametry
kolumny zblizone w jak najwiekszym stopniu do rzeczywistych danych desorbera z Instalacji
Pilotowej. Positkowano sie przy tym, zestawieniem przedstawionym w tab. 4.1. W modelu
desorbera zdefiniowano szes$¢ sekcji (rys. 5.8b), ktére wedtug kolejnosci odpowiadaty
nastepujgcym rzeczywistym sekcjom z wypetnieniem, S11, S09, S08, S06, S04 oraz S02. Ze
wzgledu na to, ze w rozpatrywanych przypadkach nie dozowano strumienia L71, sekcja S13
nie zostata uwzgledniona w powyzszym zestawieniu, poniewaz program nie pozwala na
przeprowadzenie obliczen sekcji z jednofazowym przeptywem. Pozostate sekcje, ze wzgledu
na uproszczenie modelu zostaty potraktowane jako takie, w ktdrych przemiany fazowe nie
zachodzag, i nie zostaty wprowadzone do modelu. Wyjatkiem byta sekcja S01, ktéra zostata
uwzgledniona w modelu jako wyparka.

Wyspa wymiany ciepta

Odwzorowanie pracy wymiennikow krzyzowych E-210, E-213 oraz E-214, zostato
zrealizowane poprzez wykorzystanie modutu wymiennika ciepta o przeciwprgdowym
przeptywie (rys.5.7a). Jest w nim zamodelowana wymiana ciepta pomiedzy jednym
strumieniem gorgcym (AGR lub ASR) i jednym strumieniem zimnym (AN). Powierzchnia
wymiennika i wspotczynniki przenikania ciepta mogg by¢ opcjonalnie okreslone.

Podczas symulacji wymiennikdw wybrano tryb obliczeniowy ,Simpe Energy Balance”
(pol. Prosty bilans energetyczny), gdzie dokonywana byta tylko kalkulacja cieplna. Stan
jednego ze strumieni pozostawat nieokreslony przez uzytkownika i byt obliczany na podstawie
bilansu entalpii w wymienniku. Zazwyczaj definiowano temperature wylotowego strumienia po
stronie gorgcej, czyli roztworu zregenerowanego. Pozwalato to uzyskiwaé pozgdang
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temperature strumieni Ls i Ls na wylocie z rozpatrywanej ostony bilansowej, by uzyskaé
warunki procesu jak w badaniach pilotowych.

Przy takim podejsciu wielkos¢ powierzchni wymiany nie byta czynnikiem limitujgcym
strumien wymienionego ciepta. Wykluczono dzieki temu wptyw dodatkowej straty ciepta, ktéra
wystepowata podczas realizacji badan pilotowych w niektérych konfiguracjach, jak to
wyjadniono w punkcie 5.6.6. Wyeliminowanie wptywu Qswrcha Nna proces umozliwito
bezposrednie poréownanie testéw prowadzonych z integracjg termiczng i bez niej, a warto$é
wspotczynnika gz i g4 w obliczeniach symulacyjnych byta wéwczas jednakowa. Dlatego tez,
model procesowy oparto na danych bilansowych z ostony bilansowej B3.

Sekcja wydzielania wody ze strumienia CO»

Praca chiodnicy gazu E-222 i separatora wilgoci F-223 odwzorowana byta przez
zastosowanie modutu typu Flash. Dziatat on w trybie ,TP”, czyli dokonywat kalkulacji dla
strumienia gazu w oparciu o nastawiong temperature gazu na wyjsciu. Z wyliczen bilansowych,
wynikowo otrzymywano ilosciowe zapotrzebowanie na strumien ciepta do odebrania w celu
wykroplenia kondensatu i uzyskania konkretnej temperatury gazu na wyjsciu z ostony
bilansowej.

5.7.4. Symulacja integracji termicznej

Model kolumny posiada wbudowany modut ,internal heating and cooling” (pol.
wewnetrzne grzanie i chtodzenie). Pozwala on na doprowadzenie lub odebranie strumienia
ciepta z kolumny w dowolnej sekcji z wypetlnieniem. Zazwyczaj wykorzystywany jest
w symulacji pracy kolumny absorpcyjnej gdzie zaimplementowany jest uktad
miedzystopniowego chtodzenia absorbera (ang. absorber intercooling) [182] lub do
zasymulowania strat ciepta do otoczenia. W przypadku sekcji z wypetnieniem wprowadza sie
warto$¢ obcigzenia cieplnego, a warto$¢ ta jest rowno dzielona na catg sekcje. Dodatnia
warto$¢ oznacza energie dodang do kolumny (ogrzewanie). Wartos¢ ujemna reprezentuje
energie pobrang z kolumny (chtodzenie).

W niniejszej pracy modut ten zostat wykorzystany do zasymulowania ,goracej strony”
wymiany ciepta rekuperator-desorber, w ktorej strumienie Lai i Lsi przekazywaty strumien
ciepta do wnetrza desorbera. Prace rekuperatora gornego uwzgledniono w sekcji 3 modelu
desorbera, przydzielajagc odpowiedni strumien ciepta ze znakiem dodatnim. Jednoczes$nie
ochtodzenie strumienia Ls; realizowano w hipotetycznej chtodnicy, opartej na modelu
wymiennika ciepta, gdzie zadawano strumien ciepta o takiej samej wartosci ale z przeciwnym
znakiem. Dzieki temu symulowano ,zimng strone” wymiany ciepta rekuperator-desorber.
Prace dolnego rekuperatora symulowano analogicznie, z tym, Ze obcigzenie cieplne dzielono
proporcjonalnie miedzy sekcje 4 i 5 modelu desorbera.
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6. Badania pilotowe

W czesci eksperymentalnej objetej zakresem tego opracowania skupiono sie na
szczegoOtowym zbadaniu wptywu integracji termicznej na proces wychwytu CO; ze spalin
z bloku weglowego. Badania przeprowadzono na Instalacji Pilotowej dla kilku konfiguracji tego
procesu z wykorzystaniem metodyki opisanej w poprzednim rozdziale.

Analizie poddano dwie grupy wynikow. W grupie testow podstawowych
skoncentrowano sie na porownywaniu par testéw przeprowadzonych w zblizonych warunkach
réznigcych sie tym, Zze roztwér przeptywat lub tez nie przeptywat przez uktad integracji
termicznej w desorberze. Poréwnania takiego dokonano dla klasycznej konfiguracji
procesowej S oraz dla dwéch innych mozliwych do zrealizowania w instalacji, DAF i SF.
Badania prowadzono dla dwdch roztworéw absorpcyjnych MEA 30% oraz AMP/Pz 30/10%.
Szczegotowe wyniki pomiardow oraz parametry wyznaczone na drodze bilansu masowego
i cieplnego dla tych testow zebrano w postaci tabel i zamieszczono w Zatgczniku C.

W celu petniejszego zrozumienia procesu wychwytu w Instalacji Pilotowej oraz
weryfikacji uzyskanych wynikéw zostat ponadto wykonany i poddany analizie zestaw testow
pomocniczych. Testy te opracowano wedtug tego samego schematu, ktéry zastosowano
w grupie podstawowej. Nie zostaly jednak dofgczone szczegdtowe wyniki, a jedynie
zestawiono podstawowe dane w postaci tabel w odpowiednich punktach tego rozdziatu.

Tab. 6.1 Zestawienie testow pilotowych poddanych analizie

Lp. Testy Absorbent Charakterystyka
1 2 3 4
Testy podstawowe

1. T01-T06 MEA Seria okreslajaca wptyw integraciji termicznej w konfiguracjach procesowych S, DAF, SF

2. T11-T17  AMP/Pz  Seria okreslajaca wptyw integraciji termicznej w konfiguracjach procesowych S, DAF, SF

Testy pomocnicze

T21-T23 MEA Seria okreslajaca wptyw stezenia CO2 w spalinach na proces

T31-T33 MEA Seria okreslajaca wptyw L/G na proces

T41-T46  AMP/Pz  Seria okreslajaca wptyw mocy grzania na proces oraz powtarzalno$¢ testow

6.1. Wplyw kluczowych zmiennych na proces wychwytu CO,

Badania eksperymentalne prowadzone w obiekcie przemystowym charakteryzujg sie
tym, ze na ich wyniki moze wptywa¢ szereg czynnikdw niezaleznych od dziatan zespotu
badawczego, a ktérych wplyw nalezy oszacowac i albo uwzglednié, albo pomingc.

Najwazniejszym czynnikiem wptywajgcym na proces, a pozostajgcym poza kontrolg
zespotu, byty zmiany sktadu spalin pobieranych z bloku weglowego. Zagadnienie to omowiono
szerzej w punkcie 6.1.1. W przypadku instalacji znajdujgcej sie na otwartym terenie duza
zmiennoS¢ temperatury otoczenia, nawet o kilkanascie stopni w ciggu doby, mogfa miec tez
wptyw na wysoko$¢ strat ciepta uktadu, zwtaszcza w desorberze (Qsi.p0). Nie przeprowadzono
dedykowanych badan wptywu temperatury otoczenia na proces jednak podczas serii testow
T41 — T46, zaobserwowano jej wptyw, co omowiono szczegotowo w punkcie 6.1.3.

Biezagca kontrola bilansu wodnego byta istotna dla utrzymania odpowiedniego stezenia
roztworu. Nie byto to jednak tatwe ze wzgledu na czesciowe straty wody w postaci pary
unoszonej ze strumieniem gazu w absorberze i desorberze. Zwtaszcza gdy intencjonalne
zmiany parametrow procesu w réznych testach wptywaty bezposrednio na temperature
i ciSnienie fazy gazowej na szczycie tych aparatéw. Ponadto, uktad badawczy w tej skali
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wykazywat tez pewng bezwtadnos¢ w zmianach stezenia roztworu podczas uzupetniania strat
wody, co samo w sobie byto utrudnione ograniczong doktadnoscig dziatania pomocg pompy
dozujgcej. Wplyw stezenia roztworu na proces wychwytu nie byt badany, jednak doktadano
staran, by utrzymywaé¢ je na statym poziomie. Z analizy poréwnawczej wykluczono testy
z grupy podstawowej ze zbyt duzg réznicg w stezeniu aminy AC,> 1,25 p.p. Wplyw zmian
parametrow niezaleznych oraz trudnych do kontrolowania i zdefiniowania minimalizowano
poprzez prowadzenie testéw poréwnawczych w niewielkich odstepach czasu, w miare
mozliwosci kolejno po sobie. Powtarzalnos¢ testow badawczych sprawdzono z dobrym
rezultatem w serii T41 — T46.

W grupie testéw pomocniczych przedstawiono wyniki z badan wptywu parametrow
zaleznych, takich jak moc wyparki desorbera (Quwyp) oraz wspotczynnika L/G, na sprawnos¢
usuwania oraz wspotczynnik zuzycia ciepta. Wptywu pozostatych parametrow (takich jak
ci$nienie w absorberze i desorberze, temperatura pracy absorbera) nie badano. W czasie
bezposrednio poréwnywanych testow utrzymywano je na jednakowym poziomie.

6.1.1. Stezenie CO, w spalinach

Decydujgcym czynnikiem wptywajgcym na przebieg procesu byt sktad spalin,
a w szczegolnosci stezenie ditlenku wegla w gazie kierowanym do absorbera Instalacji
Pilotowej, c21co2. Cze$¢ badan przeprowadzono w Elektrowni Laziska, gdzie pobierano spaliny
w punkcie zlokalizowanym w ciggu technologicznym za instalacjg mokrego odsiarczania
spalin. Do pierwszej nitki uktadu odsiarczania doprowadzane byty spaliny z blokow weglowych
Nr 9 i 10 z kottami pytowymi. Powodowato to, ze wszelkie dziatania prowadzone na tych
blokach wptywaty na skfad spalin kierowanych do Instalacji Pilotowej. Obserwowano czesto,
m.in., dlugotrwate wahania wartosci c2ico, W zakresie 8 — 14%qp;.
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Rys. 6.1 Przebieg zmian stezenia CO: i O2w gazie doprowadzanym do absorbera K-201 (analizator nr 1) i
wyprowadzanym z niego (analizator nr 2)

Dodatkowym problemem byty chwilowe zmiany tego stezenia, ktérych amplituda
mogta siegaé +1 p.p. w krotkim przedziale czasu, co dyskwalifikowato dang grupe wynikéw.
Wykres na rys. 6.1 przedstawia przyktadowy przebieg zmiennosci stezenia ditlenku wegla
i tlenu w gazie na wlocie i wylocie z absorbera podczas jednego ze zdyskwalifikowanych
testéw. Z obserwagiji linii trendéw z prébkowaniem co 30 sekund wynika, ze stezenie wlotowe
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CO:; silnie oddziatywato na jego stezenie w gazie oczyszczonym. Lokalne maksimum Czico2
objawiato sie po krotkim czasie lokalnym maksimum dla cz2acoz. Na rys. 6.1 wyraznie takze
wida¢ zmiany stezenia wlotowego O, Swiadczace o zmianach stosunku ilosci powietrza do
paliwa w obu blokach weglowych. Zestawienie zmian stezenia O i CO; pozwala na okreslenie,
czy zmiany CO; sg zwigzane z uktadem badawczym, czy tez majg swoje zrédto poza nim.

T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T
01:30 02:00 0230 0300 0330 0400 0430 0500 0530 0600 O30 0700 OF:30 0300 0330 09:00 0930 1000 1030 11:00 41:30 1200 1230 1300 1330

Mazwa Symbol Opis Jednostka Wartosé minimalna  |WartosE maksymalna | Zakres wyswietania
AD1_D41 FT_102 przephyw spalin przed skruberem K-100 kgh 235 293 270 _ 295
ANLZ01_01_2_P04 |Analizator nr 1 - Spaliny za kol. gleb. [CO2_% % 10.99 12.97|  automatyczny

Rys. 6.2 Przebieg kluczowych parametréow spalin w czasie zmiany obcigzenia pracy bloku
(a — przeptyw spalin do Instalacji Pilotowej, b — zawarto$¢ CO. w spalinach)

Drugi etap badan przeprowadzono w Elektrowni Jaworzno, gdzie Instalacja Pilotowa
podigczona byta do kanatu spalin przed wentylatorem ciggu w bloku Nr 3 z kottem fluidalnym.
Zaobserwowano, ze ze wzgledu na charakter prowadzonego w bloku weglowym sposobu
odsiarczania spalin, srednie wartosci Caico2 W kierowanym do badan gazie, ksztattowaty sig
w przedziale 12 — 14%.,;. Spowodowato to, ze czes¢ rozpoczetych serii badawczych nalezato
powtdrzy¢ z uwzglednieniem wyzszego Czicoz. Zaobserwowano réwniez, ze chwilowe zmiany
stezenia sg mniejsze i wystepujg rzadziej niz w badaniach prowadzonych w Elektrowni
taziska. Nadal jednak problemem byly dtugotrwate zmiany czico2, zwtaszcza podczas zmian
obcigzenia bloku, do ktérych dochodzito czasami kilka razy na dobe. Utrudniato to planowanie
i prowadzenie diuzszych serii badan o zblizonych parametrach wlotowych. Jako przykfad
zmian pracy bloku wptywajgcy dtugofalowo na warunki wlotowe zaprezentowano rys. 6.2
[143]. Obrazuje on zmiane parametrow podczas 12-godzinnego ruchu uktadu badawczego,
obejmujgcego przejscie bloku z pracy w rezimie nocnym na dzienny, co wigzato sie ze zmiang
mocy bloku. Tego typu zmiany powodowaty zazwyczaj kilkugodzinny niestabilny przeptyw
spalin ze zmiennym stezeniem i cisnieniem wlotowym, co miato takze wptyw na prace
dmuchawy podajgcej spaliny do Instalacji Pilotowe;.

W celu przeanalizowania wptywu stezenia CO. w spalinach na przebieg procesu
zestawiono w tab. 6.2 trzy testy przeprowadzone w jednej serii badawczej w konfiguraciji
standardowej z integracjg termiczng podczas kampanii badawczej realizowanej w Elektrowni
taziska. Gtownym parametrem zmiennym w tych testach byto Czico2 (p0z.9 wtab. 6.2).
Pozostate istotne parametry, jak naptyw roztworu nasyconego do absorbera Lis, przeptyw
gazu Gz oraz strumien ciepta do regeneracji roztworu w desorberze Quyp, Utrzymywano na
jednakowym poziomie. Jak mozna zauwazy¢ w tab. 6.2, ze wzrostem Czico. Spadata
sprawno$¢ usuwania CO, ze spalin n (poz. 4) i zmniejszato sie tez zuzycie ciepta do
regeneracji, wyrazone wspétczynnikiem g4 (poz. 6).
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Tab. 6.2 Zestawienie kluczowych parametréw dla serii testow T21 — T23 w konfiguracji standardowej z HIS

Lp. Pozycja Ozn. Warto$¢
1 2 3 4 5 6

1. Nrtestu T21 T22 T23
2. Konfiguracja procesowa testu (S/DAF/SF +HIS) S-HIS S-HIS S-HIS
3. Rodzaj roztworu absorpcyjnego MEA 30%

4. Sprawnos$¢ usuwania CO; ze spalin, % n 96,4 92,9 90,0
5. Niepewno$¢ sprawnosci usuwania CO2, % Sh 14 12 1,0
6.  Wspdtczynnik zuzycia ciepta do regeneracii r-ru netto, MJ/kgcoz Q4 3,75 3,39 3,05
7. Niepewnos$¢ wspdtczynnika zuzycia ciepta, MJ/kgcoz Sq4 0,05 0,05 0,05
8.  Stos. przeptywu cieczy do gazu w absorberze, kg/kg L/G 3,97 3,93 3,84
9.  Stezenie CO2 w spalinach do absorbera, %ob;. 21 €02 8,14 9,93 12,08
10.  Przeplyw spaliny do absorbera, kg/h Ga1 2841 2854 2844
11, Przeplyw CO2 w gazie z desorbera, kg/h Gsrco2 32,3 37,7 44,0
12.  Przeptyw H20 w gazie z desorbera, kg/h GsrH2o 145 13,2 10,9
13.  Przeplyw r-ru nasyconego z absorbera, kg/h L13 11748 1172,5 1145,8
14.  Przepltyw r-ru zregenerowanego z desorbera, kg/h Las 1128,1 1121,5  1090,9
15.  Stopien karbonizacji r-ru nasyconego, molcoz/mola a1 0,4010 04334 0,4575
16.  St. karb. r-ru zregenerowanego, molcoz/mola a4 02739  0,2869  0,2779
17. St karb. r-ru $rednio zregenerowanego, molcoz/mola aLs 0,2703 0,2865 0,2755
18. Temperatura na szczycie desorbera, °C te31 90,0 86,9 82,5
19. Temperatura $rednia desorbera, °C tsr 100,9 99,5 97,9
20. Temperatura na dole desorbera, °C fLar 110,0 110,0 111,0
21.  Nastawa grzatki, kW Quyp 53,55 53,55 53,55

22.  Wspdtczynnik zuzycia ciepta do regeneracii r-ru brutto, MJ/kgcoz gs 5,98 511 4,38

Spadek n mozna wyttumaczy¢ nastepujgco. Sptywajacy po wypetnieniu absorbera
roztwor, kontaktujgc sie z fazg gazowg o mniejszym stezeniu CO- (jak w T21), absorbuje mniej
tego sktadnika niz w przypadku bardziej stezonego gazu (jak w testach T22 i T23). Stopieh
karbonizacji takiego roztworu rosnie wolniej i wzdtuz catej wysokosci wypetnienia, gdzie
zachodzi miedzyfazowa wymiana masy, utrzymuje sie korzystna sita napedowg absorpcji.
Wskutek tego nizsze byto stezenie CO, w gazie opuszczajgcym kolumne, a zatem sprawnosc¢
usuwania byta wtedy wieksza. Mozna to zaobserwowac na rys. 6.3, na ktérym przedstawiono
natezenie przeptywu CO; w strumieniach Gz, G2z i Gsz dla omawianych testéw. Jak widac na
tym rysunku, w T21 osiggnieto najwyzszg wartos¢ n, jednak ilos¢ zaabsorbowanego CO- byta
najmniejsza, co w konsekwencji prowadzito do tego, ze stopien karbonizacji roztworu
nasyconego a.: dla tego testu rowniez byt najmniejszy (rys. 6.4). W konsekwencji najnizsza
byt wlotowa wartos¢ stopnia karbonizacji w desorberze, co przy zblizonych pozostatych
parametrach, powodowato, ze sita napedowa desorpcji w tym tescie byta najmniej korzystna.

Jak mozna zaobserwowac na rys. 6.4, w kazdym tescie podczas procesu desorpcji,
osiggnieto zblizony poziom stopnia karbonizacji roztworu zregenerowanego ais, wynoszacy
ponizej 0,3 molco/mola. Przy czym, najwiecej CO, zdesorbowano z roztworu o najwiekszym
stopniu karbonizacji na wlocie do desorbera (T23). Przy zachowaniu tego samego Quyp, dato
to najnizszy wspotczynnik zuzycia ciepta g4 = 3,05 MJ/kgco2 (poz. 6 w tab. 6.2).

Korzystny wptyw wysokich wartosci a na proces desorpcji mozna zaobserwowac na
rys. 6.5. Przedstawiono na nim zalezno$¢ miedzy rownowagowym cisnieniem czgstkowym
CO. w fazie gazowej a stopniem karbonizacji fazy ciektej, wyznaczonym dla maksymalnych
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temperatur w desorberze (poz. 20 w tab. 6.2) z modelu Brudera (rownanie (5.8)). Na tym
rysunku przedstawiono réwniez parametry operacyjne strumieni wlotowych (Liz, Lzs, Lzi)
i wylotowych (L1, Ls1) dotyczgce desorbera. Tam, gdzie punkty te sg bardziej oddalone od
krzywej réwnowagi, lepsza byla sita napedowa procesu desorpcji i wymiana masy zachodzita
intensywniej. Punkty dotyczace jednego testu potgczono linig przerywana. Przy zblizonych
warunkach temperatury i ciSnienia, to stopien karbonizacji fazy ciektej decydowat o ich
potozeniu wzgledem krzywej rownowagi [42].
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Rys. 6.4 Stopien karbonizacji roztworu
nasyconego i zregenerowanego dla testow
T21-23

Rys. 6.3 Zawartos¢ CO. w strumieniach gazowych
dla testéw T21 - 23

Zbyt niski stopieh karbonizacji roztworu wprowadzanego do desorbera mégt prowadzié
do absorpcji CO, w desorberze. Taka sytuacja mogta mie¢ miejsce podczas testu T21, gdy
strumieh Lz miat temperature nizszg niz w gérnej czesci desorbera. Punkt odpowiadajgcy
temu przypadkowi znajduje sie na lewo od krzywej rownowagi, czyli w obszarze absorpcji.
Stosujgc w Instalacji Pilotowej rozwigzanie procesowe w postaci CSS (ang. Cold Solvent
Split), liczono sie z takim efektem ubocznym, jednak w tescie T21 zachodzit on
najintensywniej. Zmniejszenie wskutek tego ilosci wydzielonego CO: nie pozostawato zatem
bez wptywu na wspodtczynnik g4, ktory byt najwyzszy w tym tescie.

Na podstawie sytuacji przedstawionej na rys. 6.5 przyjeto, ze roztwér MEA 30%
dozowany do goérnych sekcji desorbera powinien mie¢ a wigksze niz 0,45 molcoz/mola, aby
zmniejszy¢ efekt wystepowania tam negatywnego zjawiska wtornej absorpciji.

Podsumowanie wynikow serii testow T21 — T23 przedstawiono na rys. 6.6, obrazujgc
dyskutowany wczesniej spadek wartosci wspotczynnikdw g« oraz n ze wzrostem Cz1 coz. Jak
wida¢ na tym rysunku, linie trendu wyznaczone dla tych wielkosci przebiegajg przez obszary
niepewnosci wynikow pomiarow i wskazujg na ich liniowg zaleznos¢ od Czico2 W badanym
zakresie 8,14 — 12,08%y;.

W celu sprawdzenia tej zaleznosci do zestawienia dotgczono wyniki testow T02
(Zatacznik C) oraz T31 (tab. 6.3) przeprowadzonych w pozniejszym okresie w Elektrowni
Jaworzno. Testy te wykonywane byty przy tej samej konfiguracji procesowej ,S-HIS”
i zblizonych parametrach, z wyjgtkiem wspotczynnika L/G i €21 co2.
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Rys. 6.5 Krzywe réwnowagi oraz parametry operacyjne strumieni absorbentu na wlocie i wylocie z
desorbera w stosunku do dla testow T21 — T23 z roztworem MEA 30% (konfiguracja S-HIS)
Wartosci wspoétczynnika g4 dla dodanych testow lezg powyzej utworzonej dla
T21 — T23 linii trendu. Gtéwna przyczyng wiekszego niz przewidywano wspofczynnika zuzycia
ciepta w desorberze, byta wieksza wartos¢ wspétczynnika L/G w absorberze niz w testach
T21 —T23. Zalezno$¢ g« od L/G omowiono szerzej w punkcie 6.1.2.
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Rys. 6.6 Zaleznosé sprawnosci usuwania oraz wspoétczynnika zuzycia ciepta od stezenia CO2 w spalinach
kierowanych do absorbera dla serii testow T21 — T23 oraz T02i T31

Z duzym prawdopodobienstwem mozna przyjg¢, zatem, ze gdyby wspoétczynnik L/G
dla dodatkowych testéw byt zblizony do tego z serii T21 — T23, to w testach T02 i T31 uzyskano
by nizszg warto$¢ qga, bardziej zblizong do prezentowanej linii trendu. Warto zaznaczy¢, ze
mimo wskazanych roznic wartosc g4 dla T31 praktycznie wpisuje sie w omawiang linia trendu,
Mimo ze Cz1 co2 W tym tescie byto wieksze o 5,6 p.p. od wartosci tego stezenia w tescie T21.

Mozna zatem uznag¢, ze linia trendu opisana rownaniem (6.1) i oparta na testach
T21 — T23, dobrze opisuje zalezno$¢ g4 wzgledem czico. dla testéw przeprowadzonych na
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Instalacji Pilotowej w konfiguracji ,S” i zblizonych pozostatych parametrach, zwtaszcza L/G,
gdy Coico2 miesci sie w zakresie 8 — 14%.;. ROWnanie to stosowano do wstepnego szacowania
zmian wartosci gs podczas porownywania testow o réznych coicoo.

qs = _175,5 - 10_3 *C21co2 + 5,16 (61)

Przedstawiona zalezno$¢ sSwiadczy o stosunkowo silnym wplywie Czico2z ha
wspotczynnik gs. Na jego podstawie stwierdzono, m.in., ze zmiana C21 co2 0 0,3 p.p. powoduje
zmiane gz o wysokos$ci przekraczajgcej niepewnosc¢ Sqs = 0,05 MJ/Kgcoz. Przyjeto zatem, ze
do analizy poréwnawczej testow podstawowych przedstawionych w tab. 6.1, nalezy wybraé
testy, ktérych zakres stezenia CO. w spalinach nie odbiega od siebie bardziej niz 0,20 p.p.
W przeciwnym wypadku poréwnanie testow moze by¢ obarczone istotnym btedem ze wzgledu
na wpltyw Czico2.

W przypadku testow T02 i T31 sprawnos¢ usuwania n odbiegata juz znacznie od
wyznaczonej dla T21 — T23 linii trendu. Jak to oméwiono szerzej w podrozdziale 6.1.3, na jej
wartos¢, oprocz L/G, ma takze silny wptyw Quyp. Dla serii T21 — T23 nastawa grzatki byta
wieksza, co doprowadzito do wyzszego n. Nie estymowano jednak zaleznosci n wzgledem
Caico2. Linie trendu przedstawiono w tym przypadku jedynie w celu zaobserwowania
charakteru tej zaleznosci.

6.1.2. Wplyw L/G

Tab. 6.3 Zestawienie kluczowych parametréw dla serii testow T31 — T33

Lp. Pozycja Ozn. Warto$¢
1 2 3 4 5 6 7

1. Nrtestu T31 T32 T33 T02
2. Konfiguracja procesowa testu (S/DAF/SF £HIS) S-HIS
3. Rodzaj roztworu absorpcyjnego MEA 30%
4, Sprawnos¢ usuwania COz2 ze spalin, % n 78,1 81,3 75,0 82,2
5. Niepewnos$¢ sprawnosci usuwania CO2, % Sy 1,1 1,0 1,0 0,9
6. Wspotczynnik zuzycia ciepta do regeneracji r-ru netto, MJ/kgcoz g4 2,82 2,79 3,07 2,91
7. Niepewno$¢ wspotczynnika zuzycia ciepta, MJ/kgcoz Sq4 0,04 0,04 0,05 0,04
8. Stos. przeptywu cieczy do gazu w absorberze, kg/kg L/G 2,64 3,90 5,52 4,67
9. Stezenie CO2 w spalinach do absorbera, %ob;. 2102 13,74 13,02 13,22 13,44
10.  Przeptyw spaliny do absorbera K-201, kg/h Go1 299,8 289,7 286,7 288.,8
11.  Przeplyw CO2 w gazie z desorbera, kg/h Ga1coz 447 43,6 40,3 45,2
12.  Przeplyw H20 w gazie z desorbera, kg/h Gs1H20 10,7 57 4.4 6,8
13.  Przeplyw r-ru nasyconego z absorbera, kg/h L13 846,5 1179,4 1627,3 1401,3
14, Przeplyw r-ru zregenerowanego z desorbera, kg/h Las 7911 1130,1 1582,5 13494
15.  Stopien karbonizacji r-ru nasyconego, molcoz/mola aL1 0,5772 0,5365 0,5105 0,5403
16. St karb. r-ru zregenerowanego, molcoz/mola aL4 03188  0,3528  0,3914 0,3879
17. St karb. r-ru $rednio zregenerowanego, molcoz/mola aLs 0,3176 0,3527 0,3914 0,3881
18.  Temperatura na szczycie desorbera, °C te31 81,7 70,0 67,0 72,7
19.  Temperatura $rednia desorbera, °C tsr 99,0 96,2 944 97,6
20.  Temperatura na dole desorbera, °C fLar 11,5 108,0 106,0 108,0
21.  Nastawa grzatki, kW Quyp 52,50 50,40 50,40 52,50
22.  Wspodiczynnik zuzycia ciepta do regeneracji r-ru brutto, MJ/kgco2  qs 4,22 4,16 450 418
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Badania wptywu L/G na proces wychwytu realizowano poprzez zmiane natezenia
przeptywu roztworu zregenerowanego do absorbera. W konfiguracji SF ograniczeniem byta
koniecznos¢ zapewnienia minimalnego przeptywu Lss= 1100 kg/h ze wzgledu na wydajnosc
pompy P-220, ktéra pobierata roztwér ASR z sekcji SO5 desorbera iprzy mniejszych
przeptywach w pompie wystepowato zjawisko kawitacji. Dla konfiguracji DAF i S, z kolei,
natezenie przeptywu nie mogto by¢ wieksze niz Ls5s = 1600 kg/h ze wzgledu na maksymalng
wydajnos¢ pompy P-219, ktéra w tej konfiguracji ttoczyta roztwér do rurociggdéw La i Ls.

Wybrane do analizy test pochodzity z dwéch kolejnych kampanii badawczych
prowadzonych w konfiguracji standardowej z integracjg termiczng w Elektrowni Jaworzno,
a dotyczgce ich podstawowe dane i wyniki przedstawiono w tab. 6.3. Gtdwnym parametrem
zmieniajgcym sie w tych testach byto L/G, ktére miescito sie w zakresie 2,64 — 5,52 kg/kg. Nie
byto, niestety, mozliwe $ledzenie wptywu L/G w jednej, ciggtej kampanii pomiarowej. Wyniki
przedstawione w tab. 6.3 pochodzg z réznych serii badawczych, zatem wystepujg réznice
W C21 co2 (poz. 9 w tab. 6.3) oraz Quwyp (poz. 21 w tab. 6.3). Do analizy dotgczono takze wyniki
testu TO2, kitory byt przeprowadzony w podobnych warunkach i takiej samej konfiguraciji.
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Rys. 6.7 Wplyw L/G na stopien karbonizacji
roztworu dla testéw T31 — 33 oraz T02

Rys. 6.8 Wptyw L/G i Qreg.2 Nna temperature szczytu
desorbera i jednostkowe zuzycie ciepta na
odparowanie wody i ogrzanie roztworu dla testow
T31-33 oraz TO2

Jak to przedstawiono w punkcie 5.6.7, zgodnie z réwnaniem (5.60) wspotczynnik
zuzycia ciepta do regeneracji roztworu g zalezy od wspétczynnikdw zuzycia ciepta desorpciji,
odparowania i ogrzania roztworu w desorberze. Wspoétczynnik ciepta desorpcji gdes, Wyrazony
zaleznoscig (5.37) nie zalezy od natezenia przeptywu roztworu. Jednak zmiana L/G wptyneta
na pozostate sktadniki gs. Jak widac¢ na rys. 6.8, zmniejszanie przeptywu roztworu AN przez
desorber powodowato, ze zmniejszato sie ciepto potrzebne do jego ogrzania gog, Wyznaczone
z rownania (5.43) dla danej ostony bilansowej. Przy podobnym strumieniu ciepta z wyparki
roztwor ulegat wtedy gtebszej regeneracji, gdyz wiekszy strumienia ciepta kierowany byt do
desorpcji CO: z roztworu. Widac to zwtaszcza po réznicy stopnia karbonizacji strumienia AN
i AGR narys. 6.7. Z drugiej strony zwiekszanie L/G w absorberze przez zwigkszenie natezenia
przeptywu roztworu, prowadzito do wzrostu goy W desorberze, a zatem, w tym aspekcie, nie
sprzyjato obnizeniu energochtonnosci.
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Jak wida¢ na rys. 6.8, ze wzrostem L/G maleje temperatura na szczycie desorbera.
Wyjatkiem jest wynik z testu T02, jednak w tym przypadku dodatkowym czynnikiem
podwyzszajgcym temperature byta wyzsza wartos¢ Qreg2 W tym tescie. Jak wynika z rownan
(5.11) i (5.39), spadek temperatury na szczycie absorbera prowadzi do mniejszego udziatu
pary wodnej w strumieniu gazu opuszczajgcym desorber (co wynika wprost z réwnania (5.11)),
a co za tym idzie do spadku gpar Wyznaczonego z réwnania (5.41) i zobrazowanego na rys. 6.8.

W zwigzku z powyzszym, zuzycie ciepta do regeneracji Qs przyjeto minimum
w rozpatrywanym zakresie L/G, w punkcie, w ktéorym suma Qpar | Qog byta najmniejsza. Jak
wida¢ na rys. 6.9, to minimum, przy ktérym energochtonnos¢ procesu w analizowane;j
konfiguracji byta najmniejsza, znalazto sie w poblizu wartosci 3,45 kg/kg. Wynik ten jest jednak
nieco znieksztatcony z powodu réoznych wartosci Cz1 co2, przy ktérych przebiegaty testy. Gdyby
postuzy¢ sie rownaniem i wprowadzi¢ poprawke, przy usrednionej wartosci €21 coz = 13,35%,
mozna by uzyskaé skorygowang warto$¢ q. dla kazdego testu. Zgodnie z zaleznoscig
przedstawiong na rys. 6.6 dla testow, w ktérych czico. byto ponizej Sredniej, poprawka
obnizyta wartos¢ g (testy T32 i T33), w pozostatych przypadkach podwyzszyta (testy T31
i TO2). Przebieg linii trendu opartej na estymowanych punktach pokazuje, ze minimum
g4 nalezy poszukiwac raczej przy wartosci L/G potozonej blizej 3,8 kg/kg.
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Rys. 6.9 Wplyw L/G na wspélczynnik zuzycia ciepta do regeneracji roztworu oraz sprawnos¢ usuwania dla
testow T31 — 33 oraz TO2 przy zmierzonym oraz usrednionym czico2

Reasumujgc, L/G ma istotny wptyw na przebieg procesu. Optymalna jego wartos$c, czyli
taka, dla ktorej strumien ciepta do regeneracji roztworu g ma swoje minimum, zalezy od wielu
czynnikéw, w tym od stezenia CO, w spalinach kierowanych do procesu. Potozenie tego
minimum zmienia sie takze w zaleznosci od konfiguracji procesowych, ktére w rézny sposéb
wptywajg na wzajemne relacje wartosci Qpar i Jog . W wariantach procesowych, ktérych efektem
jest obnizenie temperatury na szczycie desorbera, a w konsekwencji zmniejszenie Qpar,
optymalna warto$¢ L/G zmniejsza sie. Moze to wptynagé na efektywnos$¢ ekonomiczng procesu
poprzez obnizenie gabarytow urzadzeh i kosztow zwigzanych z przettaczaniem roztworu. Ze
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wzgledu na liczbe czynnikow, ktore mogg wptywac na optymalng wartos¢ L/G, nie dgzono
W niniejszej pracy do tego, by testy stuzgce okresleniu wptywu integracji termicznej dotyczyty
najkorzystniejszych warunkéw przeptywu cieczy i gazu. Uznano jednak, Ze jako testy
podstawowe do analizy porownawczej (wykazane w tab. 6.1), nalezy wybra¢ takie, dla ktérych
warto$¢ L/G zbytnio od siebie nie odbiega. Na podstawie linii trendu z rys. 6.9, uznano, ze
dopuszczalna réznica w wartosci L/G wynosi 0,25 kg/kg.

6.1.3. Powtarzalnos¢ wynikéw badan i pozostate czynniki

Podczas badan pilotowych z zastosowaniem roztworu AMP/Pz w Elektrowni
Jaworzno, przeprowadzono serie testow w celu sprawdzenia powtarzalnosci wynikéw
osigganych w Instalacji Pilotowej. Pie¢ testow w konfiguracji SF z integracjg termiczng
wykonano w ciggu 24 godzin w zblizonych warunkach procesowych. Kluczowe parametry
i wyniki dla tej grupy testow zawiera tab. 6.4.

Tab. 6.4 Zestawienie kluczowych parametrow dla serii testéow T41 — T46

Lp. Pozycja Ozn. Warto$¢

1 2 3 4 5 6 7 8 9
1. Nrtestu 41 T42 T43 T44 T45 T46
2. Konfiguracja procesowa testu (S/DAF/SF £HIS) SF-HIS  SF-HIS SF-HIS SF-HIS SF-HIS SF-HIS
3. Rodzaj roztworu absorpcyjnego AMP/Pz 30/10%
4. Sprawno$¢ usuwania CO2 ze spalin, % n 91,2 94,5 90,5 83,7 88,9 91,0
5. Niepewnos¢ sprawnosci usuwania CO2, % Sy 0,9 0,9 1,0 0,9 0,9 0,9
6.  Wspot. zuzycia ciepta do reg. r-ru netto, MJ/kgcoz Q4 2,63 2,61 2,63 2,65 2,61 2,63
7. Niepewnos¢ zuzycia ciepta, MJ/kgcoz Sq4 0,03 0,05 0,04 0,03 0,02 0,02
8.  Stos. przeptywu cieczy do gazu w absorberze, kg/kg LG 4,00 3,97 4,01 4,07 4,05 4,00
9.  Stezenie CO2 w spalinach do absorbera, %ob;. carco2 1317 13,13 13,13 13,18 13,48 13,22
10.  Przeplyw spaliny do absorbera K-201, kg/h Go1 276,3 282,6 275,3 2818 282,0 276,8
11.  Przeptyw CO2 w gazie z desorbera, kg/h Gsrco2 46,8 49,9 46,5 443 479 471
12.  Przeplyw H20 w gazie z desorbera, kg/h Gs1H20 31 3,6 31 25 29 33
13.  Przeplyw r-ru nasyconego z absorbera, kg/h L13 11538 11742 1154,0 1192,9 11934  1157,3
14.  Przeplyw r-ru zregenerowanego z desorbera, kg/h Las 1103,9  1120,7 11043 11461 1142,6  1106,9
15.  Stopien karbonizacji r-ru nasyconego, molcoz/mola aL1 0,6341 0,6303 0,6419  0,6430 0,6405 0,6309
16.  St. karb. r-ru zregenerowanego, molcoz/mola a4 0,2156  0,2026  0,2195 0,2608  0,2269  0,2157
17.  St. karb. r-ru $rednio zregenerowanego, molcoz/mola aLs 0,895 05849 05945 0,6125 06122 0,5926
18. Temperatura na szczycie desorbera, °C te31 56,2 58,0 55,0 52,0 54,0 55,8
19.  Temperatura na dole desorbera, °C fLar 105,0 106,0 105,0 103,0 105,0 107,0
20. Temperatura $rednia desorbera, °C tsr 83,9 85,6 83,3 80,9 82,9 84,8
21.  Nastawa grzatki, kW Quyp 4410 47,25 4410 40,95 4410 44,10
22.  Wspot. zuzycie ciepta do reg. r-ru brutto, MJ/kgcoz g8 3,39 3,41 3,41 3,33 3,31 3,37
23.  Temperatura otoczenia, °C fot 16,4 16,0 18,4 28,1 242 21,3

Testy T41 do T45 byty prowadzone kolejno, jeden po drugim. Roznity sie procentem
maksymalnego obcigzenia grzatki, zmienianym wedlug ustalonego schematu
70%—75%—70%—65%—70%, przy pozostatych nastawach bez zmian.

Celem tego dziatania byto poréwnanie wynikow testow T41, T43 i T45 w sytuacji, gdy
dokonywano miedzy nimi zmiany wybranego parametru, w tym przypadku strumienia ciepta
do regeneracji. Przed testem T45, skfad spalin ulegt jednak zmianie i srednie stezenie CO-
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wzrosto poza ustalony w schemacie postepowania zakres 13,00 — 13,25%. Pozostawiono
mimo tego ten test w zestawieniu dla celow poréwnawczych. Do analizy dodano test T46,
przeprowadzony wczesniej w zblizonych warunkach, ktory pasowat do schematu
postepowania w badaniu powtarzalnosci wynikow.

Podczas prowadzenia tej serii badawczej regulowano Qwyp poprzez zmiany nastawy
mocy grzatki w desorberze w zakresie 40,95 — 47,25 kW. Zwracano szczegolng uwage na
osiggniecie stabilnych poziomow temperatury w desorberze. Dotyczyto to zwlaszcza testow,
w ktorych zmniejszano moc grzatki, tak by mie¢ pewnos¢, ze aktualny stan procesu
odzwierciedla aktualne parametry, a nie te z testu poprzedzajgcego. Pozostate parametry
dobrano z jednej strony tak, aby potwierdzi¢ uzyskang we wczesniejszych badaniach
korzystnie niskg warto$¢ qs4. Z drugiej zas strony dgzono do uzyskania roznicy temperatury
miedzy strumieniami Lsa i L11 (Atisa-11) oraz Las i L1 (Atias-121) jak najbardziej zblizonej do 7°C.
Jak to wyjasniono w punkcie 5.6.7, mialo to ograniczy¢ do minimum udziat Qsw.cha
w uzyskanych wynikach.

5 1 100

1 90

80

4 70

Q,kW; n,%

1 60

1 50

1 40

30

T41/SF-HIS T42/SF-HIS T43/SF-HIS T44/SF-HIS T45/SF-HIS T46/SF-HIS
s g des 3 q par . g 0g.agr C—/qog.asr g str.ChA /=3 qstrW
= qstrD ----0---- qB ---0---- g4 --%-- 0 --O-- Qreg2

Rys. 6.10 Skladowe wspétczynnika zuzycia ciepta do regeneracji roztworu oraz sprawnos¢ usuwania dla
testow T41 — T46

Podstawowg reakcjg uktadu na zmiany Quwyp byta zmiana strumienia wychwyconego
COg, a co za tym idzie, takze zmiana sprawnosci usuwania n. Testy T41, T43 i T46, ktére byty
prowadzone przy Quyp = 44,10 kW, miaty bardzo zblizony wynik n w zakresie 90,5 — 91,2%,
lezgcy w obszarze niepewnosci pomiaru. W tescie T45, w ktérym Coicoz, wzrosto do 13,48%,
uzyskano wartos¢ nnizszg o 2 p.p. wzgledem sredniej z pozostatych testéw. Jakkolwiek
pozostaje to zgodne z zaleznoscig przedstawiong na rys. 6.6 i potwierdza wptyw nawet
niewielkiej zmiany sktadu spalin na proces, test ten nie byt odpowiedni do bezposredniego
poréwnania. Jezeli chodzi o qs4, to w testach T41, T43 i T46 uzyskano wartosci rowne
2,63 MJ/kgcoz, co wskazuje na bardzo dobrg powtarzalnos¢ osigganych wynikéw, zwlaszcza
ze T46 nie byt prowadzony w jednej serii z pozostatymi testami. Ponadto udato sie potwierdzi¢
niskie zuzycie ciepta do regeneracji dla tych warunkéw prowadzenia procesu.
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Na rys. 6.10 przedstawiono skfadniki wspotczynnika zuzycia ciepta do regeneracji dla
wszystkich testéw z serii. Jak mozna zauwazy¢, dla T41, T43 i T46 uzyskano niemal
identyczne warto$ci Qpar i 0og, CO potwierdzito bardzo dobrg zgodnos¢ i wiarygodnosé wynikow
otrzymanych w badaniach pilotowych. Wieksze réznice miedzy testami zaobserwowano
w odniesieniu do strat ciepta, zwtaszcza desorbera Qswp, ktdre majg znaczny udziat we
wspétczynniku zuzycia ciepta do regeneracji, na poziomie 15,1 — 18,5%.

Wptyw temperatury otoczenia

Jak juz wspomniano, testy przeprowadzono catodobowo, w okresie letnim, kiedy
temperatura otoczenia zmieniata sie¢ od 28°C w dzien do 16°C w nocy. Na rys. 6.11
przedstawiono wplyw temperatury otoczenia to na straty ciepta w desorberze Qs«p 0raz ich
procentowy udziat dla testéw, w ktérych Qwyp byto jednakowe. Jak mozna oczywiscie
zauwazy¢, ze wzrostem temperatury otoczenia malaty straty ciepta. Trend oparty na tych
punktach ma charakter liniowy w badanym zakresie i przebiega przez obszar niepewnosci
uzyskanych wynikéw. Przeprowadzona analiza nie miata na celu iloSciowego okres$lenia strat
ciepta w funkcji to;, ajedynie przedstawienie wptywu warunkéw zewnetrznych na proces.
Poziom zgodnosci g4 i jego sktadnikéw dla T41, T43 i T46, po wyeliminowaniu Qsy, pozwolit
oceni¢, ze dobrze dobrano metode szacowania strat ciepta przedstawiong w punkcie 5.6.
Dzieki niej mozna byto zminimalizowa¢ wptyw temperatury otoczenia na ocene skutecznosci
procesu.

1M1 r 1 20 35 - 100
@ Qstr.D eqd %n 94,5
18,2 i Udziat strat - B2 90,5
10 F 18 33 -4 90
83,7
-
9 168 31+ - 80
= & 3
o (]
G ES 3
£s :
8 |- 148 29 | Ta4 T43 T42 - 70
3
L | 2,65 i
7 12 2,7 T 2)1(2'3 261 60
)—ﬁ—\’:ﬁ\—’_—%_‘
6 1 1 1 1 10 215 1 1 1 1 50
15,0 17,0 19,0 21,0 23,0 25,0 34,0 35,0 36,0 37,0 38,0 39,0
totr °C Qreg.Z! kw

Rys. 6.11 Wplyw temperatury otoczenia na straty Rys. 6.12 Wplyw Qreg.2 Na wspoétczynnik zuzycia
ciepta w desorberze dla testow T41, T43, T45i T46 ciepta do regeneracji roztworu oraz sprawnos¢
usuwania dla testéw T42 — 44

Wptyw mocy grzatki

Sprawnos$c¢ usuwania dla niektorych testéw porownawczych wynosita ponizej 90%. Nie
byt to jednak argument za odrzuceniem tych wynikéw, gdyz w metodzie aminowej n w gtdéwnej
mierze zalezy od strumienia ciepta kierowanego do regeneracji roztworu w wyparce, Quwyp.
Istnieje zatem mozliwos¢ poprawy sprawnosci usuwania w konfiguracjach procesowych, dla
ktérych byta ona za niska. W zwigzku z tym w niniejszej pracy przeprowadzono tez analize
wptywu strumienia ciepta do regeneracji roztworu na g in, co pozwolito oceni¢, w jakim
stopniu mozliwe jest porownywanie miedzy sobg testow, w ktérych rézne byty nastawy grzatki.
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Narys. 6.12 przedstawiono zaleznos¢ tych wielkosci od strumienia ciepta do regeneracji Qreg.2,
czyli zgodnie z rownaniem (5.51) strumienia ciepta z wyparki pomniejszonego o straty ciepta
do otoczenia w desorberze (Qsr.p), co byto bardziej miarodajne. Wartosci na tym rysunku
dotyczg testéw T42 — T44, w ktérych Quwyp zmniejszano dwukrotnie o 3,15 kW.

Jak mozna zauwazy¢, zmiana Qg2 0 3,8 KW spowodowata znaczny spadek n,
o niemal 11 p.p., co daje okoto 2,8 p.p. na kazdy 1 kW. Wartym odnotowania jest fakt, ze
w badanym zakresie wptyw Qreg.2 miat zblizony do liniowego charakter, co pozwala na dogodne
poréwnywanie wynikéw testow przy roznym Qreg2. ZWHaszcza Ze ta sama zmiana strumienia
ciepta regeneracji spowodowata nieznaczny tylko wzrost ga.

W przypadku testéw T42 —T44 ze spadkiem Qg2 maleje udziat gpar, CO Mozna
zaobserwowac na rys. 6.10. Jest to zjawisko korzystne i wigze sie z tym, ze mniejszy strumien
ciepta kierowany do desorbera wptywat na obnizenie jego $redniej temperatury, a zwtaszcza
temperatury na szczycie desorbera, co prowadzito do mniejszego ubytku pary wodnej i ciepta
z uktadu. Efekt ten, potwierdzity malejgce wartosci tes: dla tych testow (tab. 6.4, poz.18).
Jednak zmniejszanie strumienia ciepta do regeneracji skutkowato z drugiej strony stabszg
regeneracjg roztworu, na co wskazaty wzrastajgce wartosci awsi ais (tab. 6.4, poz.16 i 17).
W zwigzku z tym, przy tej samej ilosci cyrkulujgcego w uktadzie roztworu, spadfa sprawnosc
usuwania w absorberze oraz zwiekszyt sie wspétczynnik zuzycia ciepta na ogrzanie roztworu
(gog)- Efekt ten byt silniejszy niz spadek gpar i SUMarycznie dla testu T44, g4 wzrosto o 0,04
MJ/kgcoz w poréwnaniu z testem T42. Jak mozna zauwazy¢ na rys. 6.12, przyrost ten lezy w
obszarze niepewnosci uzyskanego wyniku, mimo ze strumien ciepta do regeneracji zostat
zmniejszony o 10%. Przyjeto zatem, ze zmiana Quyp, a co za tym idzie réwniez Qreg.2, W matym
stopniu wptywa na g4. Warto tez zwréci¢ uwage na fakt, ze w konfiguracji SF-HIS, temperatura
na szczycie desorbera, jak i udziat gpar byty relatywnie mate. W przypadku innych konfiguraciji,
gdzie parametry te majg wiekszg wartos¢ (patrz tab. 6.2 i tab. 6.3), zmiana Quy, moze mie¢ na
nie wiekszy wptyw. Wielko$¢ zmian (par moze wtedy rownowazy¢ zmiany gog, CO SUMarycznie
ograniczy w konsekwencji wptyw zmiany Quwyp Na ga.

Na tej podstawie przyjeto, ze do analizy porownawczej testéw podstawowych
wykazanych w tab. 6.1, nalezy wybra¢ testy, w ktérych réznica Qwyp Wynosi nie wiecej niz
3,15 kW. Moze to skutkowacé réznicg w n wynoszgcg okoto 5 p.p. oraz réznicg w g4 wynoszgca
nie wiecej niz 0,02 MJ/kgcoz2. Nalezy mie¢ przy tym na uwadze, ze wieksze Quwyp Wptywa na
obnizenie gog i podwyzszenie Qpar.

6.2. Wplyw integracji termicznej na proces przy zastosowaniu roztworu MEA

W celu przedstawienia wptywu analizowanego rozwigzania na proces wychwytu COo,
zestawiono i oméwiono w niniejszej czesci wyniki szesciu testow (TO1 —T06), w ktdrych
zastosowany byt roztwor MEA 30%. Testy, przeprowadzone wedtug konfiguracji S, DAF i SF,
zestawiono parami fgczgcymi test z uruchomionym przeptywem przez rekuperatory desorbera
(HIS), z testem bez tego przeptywu. Poréwnania obu wariantéow w danej konfiguraciji
dokonywano gtéwnie pod katem efektywnosci energetycznej, wyrazonej za pomoca
wspoétczynnika zuzycia ciepta do regeneracji roztworu gs. Wybrane dane dla analizowanych
testébw zestawiono na rys. 6.13 oraz przedstawiono w formie poréwnania w kolejnych
punktach. Pozostate dane szczegétowe znajdujg sie w kartach testow TO01—TO06
(Zatgcznik C).

Dla odpowiadajgcych sobie par testow spetniony byt warunek dopuszczalnej réznicy
stezenia CO, w doprowadzanych spalinach cz1 co2 < 0,25 p.p. w mys$l ustalen z punktu 6.1.1.
Jak wida¢ na rys. 6.13, w testach bez integracji termicznej (TO1, TO3 i TO5) sprawnos¢
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usuwania byta o co najmniej 8 p.p. nizsza niz w odpowiadajgcym im testach T02, TO4 i T06,
choé¢ prowadzono je w podobnych warunkach. W tym drugim przypadku wyzsza sprawnosé
wigzata sie z wiekszym udziatem strumienia ciepta do desorpcji Qqes, 0d ktérego zalezy wprost
ilos¢ zdesorbowanego CO.. Dla wszystkich testow Qdes miato najwiekszy udziat
w energochtonnos$ci procesu, wynoszacy 39 —50%. W grupie testow z HIS na kolejnym
miejscu pod wzgledem wielkosci byt strumien strat ciepta w desorberze Qswp, ktdrego udziat
miescit sie w zakresie 19 — 27%. Dla testéw bez HIS udziat ten byt mniejszy (9 — 15%). Z racji
tego, ze proces przebiegat wtedy bez przeptywu gorgcego roztworu przez rekuperatory,
mniejszy byt catkowity strumien ciepta przekazanego w desorberze, co wigzato sie
Z mniejszym Qsirp. Z kolei w przypadku strat ciepta zlokalizowanych poza desorberem,
wyrazonych strumieniami Qse.w i Qsir.cna, ich udziat byt znacznie wiekszy dla TO1, TO3 i TO5.
Najmniejszy udziat sposréd sktadnikow strumienia ciepta do regeneracji miat strumien ciepta
na odparowanie wody zroztworu Qpa, ktory wynosit 2 —10%. Szczegodlnie niski byt
w przypadku TO5 i TO6, dotyczgcych konfiguracji SF. Jak widac na rys. 6.13, udziat strumienia
ciepta do ogrzania roztworu Qo.q miescit sie w zakresie 15— 23%, i byt z kolei najwiekszy
w grupie testow w konfiguracji SF, w ktérych obok roztworu gteboko zregenerowanego (AGR),
wystepowat réwniez strumien $rednio zregenerowany (ASR). Qg liczono wowczas jako sume
dla roztworu AGR i ASR. Dla wszystkich testéw warto$¢ Qog 0raz qoq liczono odpowiednio
wedtug réwnan (5.58) oraz (5.60), zgodnie z zakresem ostony bilansowej B4.
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Rys. 6.13 Sktadowe strumienia ciepta do regeneracji roztworu MEA 30% oraz sprawnos¢ usuwania dla
testow T01 — TO6

6.2.1. Roztwér MEA - wplyw integracji termicznej w konfiguracji S

Wptyw integracji termicznej na proces wychwytu zostat oméwiony na przyktadzie
testéw TO1 i TO2. Przebieg strumieni roztworu w konfiguracji S przedstawiono na rys. 4.4.
Charakterystyczne dla tego rozwigzania jest dozowanie do absorbera strumienia AGR
w jednym punkcie, stgd potgczenie strumieni Las i Lss. W przypadku desorbera, w klasycznym
uktadzie, strumienh roztworu nasyconego AN rowniez podaje sie jednopunktowo do jego gornej
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czesci. Jednak w Instalacji Pilotowej, w przewazajgcej wiekszosci badan, stosowano uktad
CSS (ang. Cold Solvent Split) podawania zimnego roztworu na szczyt desorbera.
W analizowanych testach reprezentowany byt on przez strumien Ls; i byt dozowany powyzej
sekcji S11 desorbera (patrz rys. 4.5 irys. 6.15). Stanowit okoto 8% catego przeptywu.
Pozostate strumienie Li» i L2z dozowano ponad odpowiednie sekcje S09 i S08, w niemal
réwnych proporcjach, zapewniajgc sumaryczny naptyw roztworu nasyconego do desorbera w
ilosci okoto 1400 kg/h. Testy TO1 i TO2 prowadzone byty w zblizonych warunkach, przy L/G
wynoszgcym odpowiednio 4,73 i 4,67 kg/kg oraz przy jednakowej mocy grzatki dajgcej
Quyp = 52,50 kW. Stezenie CO, w spalinach wynosito 13,62% i 13,44%.

Zgodnie z opisem konfiguracji S z integracjg termiczng (punkt 4.1.3), w tescie T02
strumienie La1 i Ls1 0 temperaturze 108,0°C pobierane byly z dolnej czesci desorbera w sekcji
S01. Strumien La; przeptywat przez rekuperator dolny zlokalizowany w sekcjach S04 i S06. Po
przekazaniu przeponowo strumienia ciepta Qrqd = 8,14 kW do roztworu regenerowanego,
opuszczat desorber i jako strumien Laz (95,7°C) byt kierowany do wymiennika E-213. W tym
czasie Lsi byt kierowany do umieszczonego w sekcji S08 rekuperatora goérnego, gdzie
przekazywat strumien ciepta Qrg = 9,13 kW. Nastepnie, jako strumien Ls, (96,0°C) opuszczat
desorber i trafiat do wymiennika E-214, a nastepnie do E-210. Natomiast w tescie T01
strumienie La1 i Ls1 0 temperaturze 107,0°C byly kierowane bezposrednio do odpowiednich
wymiennikéw krzyzowych, z pominigciem rekuperatorow.
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Rys. 6.14 Krzywe rownowagi i parametry Rys. 6.15 Profil temperatury wzdluz wysokosci
operacyjne roztworu MEA na wlocie i wylocie z wypetnienia desorbera dla testéw T01 i T02

desorbera dla testéw T01 i TO2

Jak to przedstawiono na rys. 6.15, integracja termiczna istotnie wptyneta na profil
temperatury wzdtuz wypetnienia w desorberze. Punkty na tym wykresie przedstawiajg wartosci
temperatury zmierzonej za pomocg osmiu termopar zainstalowanych na réznej wysokosci
desorbera zgodnie ze schematem na rys. 4.5. Punkty potgczono linig przerywang w celu
zgrupowania wynikéw uzyskanych w ramach tego samego testu. Na rysunku zamieszczono
dodatkowo odpowiednio oznaczone stupki, odzwierciedlajgce wysokos¢ wypetnienia w kazdej
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sekcji, proporcjonalnie do ich faktycznej wysokosci oraz wskazano usytuowanie strumieni
wlotowych i wylotowych z desorbera. W sekcji S01, ktéra umieszczona jest ponizej pierwszej
warstwy wypetnienia, zabudowana jest wyparka, dlatego tez na wykresie miejsce pomiaru
temperatury w wyparce lezy ponizej 0 m.

Strumien ciepta przekazany w rekuperatorach spowodowat, ze w przypadku testu T02
Srednia temperatura ts w czesci desorbera z wypetnieniem, czyli w sekcjach S02 — S09, dla
testu TO2, wynoszaca 97,6°C, byta wieksza o 3,0°C niz w tescie TO1. W czesSci desorbera
z wyparka (sekcja S01), gdzie zawsze panowata najwyzsza temperatura w catym desorberze
tmax, F0Znica ta nadal sie utrzymywata, ale byta mniejsza i wynosita 1,0°C.

Zatem w sekcjach S01 — S09, gdzie odbywata sie zasadnicza desorpcja CO:
Z roztworu, temperatura byla wyzsza podczas testu T02, co z kolei wigzato sie z wyzszym
rownowagowym cisnieniem czgstkowym CO.>. Na rys. 6.14 przedstawiono krzywe rownowagi
w postaci izoterm dla ts i tnax desorbera, zgodnie z modelem Brudera wyrazonym réwnaniem
(5.8), jako zaleznos¢ czgstkowego cisnienia CO, w fazie gazowej od stopnia karbonizacji fazy
ciektej. Zlokalizowano na nim rowniez parametry operacyjne strumieni wlotowych (Li2, L23, La1)
i wylotowych (La1, Ls1) z desorbera. Z potozenia parametréw operacyjnych wzgledem krzywych
réwnowagi dla porownywanych testow wynika, ze w przypadku T02 sita nhapedowa procesu
desorpcji CO; z roztworu byta lepsza i wymiana masy zachodzita intensywniej. Zaowocowato
to gtebszg regeneracjg roztworu, co przedstawiono na rys. 6.16. Dla obydwu testow stopien
karbonizacji roztworu nasyconego na wlocie do desorbera byt zblizony. Jednak dla testu T02
réznica miedzy stopniem karbonizacji AN i AGR (Aaii-4) byta wieksza i wynosita 0,1523
molco2/mola, podczas gdy dla TO1 byta ona réwna 0,1358 molcoz/mola. Przetozyto sie to na
wiekszg ilos¢ wydzielonego CO,. Przy takim samym poziomie mocy wyparki Quwyp, = 52,50 kW
dato to w tescie T02 nizszg o0 0,08 MJ/kgco2 wartos¢ wspotczynnika zuzycia ciepta na ogrzanie
roztworu Qog (rys. 6.17).

W zwigzku z tym, ze do sekcji S09 — S13 dozowano roztwoér nasycony, posiadajgcy
nizszg temperature niz ts, desorbera, obserwowano w tej strefie wyrazny spadek temperatury.
Przy czym, jak widaé na rys. 6.15, spadek ten byt zalezny od konfiguracji procesowe;.
W przypadku testu TO1 kierowane do desorbera strumienie L2z i L12 miaty temperature wyzsza,
odpowiednio o 7,6°C i 6,5°C, niz w tescie T02. Zwigzane to bylo z tym, iz w wariancie bez HIS
strumienie L4z i Lsy, zasilajgce wymienniki krzyzowe, miaty temperature wyzszg i, przy
podobnych natezeniach przeptywu jak w tescie T02, przekazywaty wiekszy strumien ciepta do
LosiL12. Skutkiem tego, temperatura na szczycie sekcji S09 wynosita w teécie T01 91,0°C i byta
wyzsza 0 5,3°C niz w tescie T02. Wprowadzany do sekcji S12 strumien Ls; miat w obu testach
zblizong, stosunkowo niskg temperature. Zatem temperatura w tej czesci desorbera nadal
spadata i na jego szczycie, gdzie zazwyczaj jest najnizsza, osiggata 78°C dla TO1. Rdznica
miedzy profilami temperatury utrzymywata sie na tym samym poziomie od szczytu sekcji S09.

Zgodnie z réwnaniem (5.12) skutkiem wyzszej temperatury w gornej czesci desorbera
w tescie TO1, byt wyzszy udziat pary wodnej w mieszaninie parowo-gazowej opuszczajgce;j
desorber. llo$¢ wody w strumieniu Gz1 wynosita 8,4 kg/h w tym tescie i byta wyzsza o 1,6 kg/h
wzgledem poréwnywanego testu TO2. Przetozyto sie to na wiekszg o 0,13 MJ/kgco2 wartos¢
wspotczynnika zuzycia ciepta na odparowanie wody z roztworu Qpar (rys. 6.17).

Wspotczynnik zuzycia ciepta do desorpcji CO2 z roztworu gees pozostawat niezmieniony
w obu wariantach, mimo ze miat najwiekszy udziat w wartosci gs. Jak wspomniano w punkcie
5.6.1, jego wartos¢ nie zalezy od konfiguracji procesowej, a zatem jego rola nie jest istotha
w samym poréwnaniu testow, w ktérych stosowany byt ten sam roztwér. Wyznaczano go
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zgodnie z rownaniem (5.38), w przeliczeniu na jednostke wychwyconego CO., i we wszystkich
prezentowanych testach z roztworem MEA 30% Ques miat wartosé 1,92 MJ/kgcoz [64].

Na rys. 6.17, oprocz skfadnikéw wptywajgcych na warto$¢ g4, przedstawiono takze
jednostkowe straty ciepta i sumaryczne wspdtczynniki ciepta do regeneracji dla
poszczegoélnych oston bilansowych. Wspétczynniki gs, g2 i gs wyznaczano zgodnie
z rownaniami (5.16) — (5.18). Wspédtczynnik zuzycia ciepta do regeneracji brutto ggs byt dla testu
T02 nizszy 0 0,51 MJ/kgco2 co 0znaczatoby zuzycie ciepta o okoto 11% mniejsze niz dla TO1.
Jednak wskaznik ten nie uwzglednia strat ciepfa i, jak juz wspomniano w punkcie 5.4, nie
mozna na jego podstawie okresli¢ obiektywnie wptywu wprowadzenia integracji termicznej na
energochtonnosc¢ procesu.

0,60 r 1 60 50 r
0,50 2 50
: § 40 |[q2=3,97 HE
0,40 4 40
< 30
g < 8
y ® g
50,30 3075 =
e 3=
d 33
2,0
0,20 - 1 20
0,1356 10 |
010 | 110 ’
0,00 0 0,0
T01/S T02/S-HIS T01/S T02/S-HIS
L1 (AN) o5 (AGR) = ol 4 (AGR) mqdes Eqpar Bqogagr Bqstr.ChA BEgsttW @gstrD
= AaL1-L5 = AalL1-L4 —a— G31C02

Rys. 6.16 Stopien karbonizacji roztworu MEA dla Rys. 6.17 Skladowe wspéltczynnika zuzycia ciepta
testow T01 i T02 do regeneracji roztworu MEA dla testow T01 i T02

Analizujgc profil temperatury w desorberze dla testu TO1, przedstawiony na rys. 6.15,
mozna zauwazy¢, ze w sekcji S04 temperatura roztworu sptywajgcego wzdtuz wypetnienia
spadta 0 1,0°C. Ten z pozoru niewielki spadek, przy danym przeptywie roztworu, odpowiadat
tylko w tej sekcji stracie ciepta wynoszgcej okoto 2,0 kW, wobec Qsw.po = 8,06 kW dla catego
desorbera. Podczas testu TO2 w tej samej sekcji obserwowano wzrost temperatury o 2,0°C,
ze wzgledu na dziatanie rekuperatora dolnego. Natomiast wypadkowy wspotczynnik strat
ciepta w desorberze gsv.o wynosit 0,72 MJ/kgcoz dla testu TO1 i byt mniejszy o 0,33 MJ/kgcoz
wzgledem T02. Wyznaczono go, odnoszac straty ciepta obliczone z réwnania (5.50) do ilosci
wychwyconego CO,.

W przypadku testu TO2 zwiekszenie strat ciepta, wyrazone wyzszg wartoscig Qsu.p,
wynika posrednio z faktu, iz za sprawg rekuperatoréw w desorberze przekazywany byt wiekszy
strumien ciepta. Z kolei w obrebie ostony bilansowej B3 wigkszy strumien ciepta byt
przekazywany w wymiennikach krzyzowych oraz infrastrukturze towarzyszacej w tescie TO1.
W zwigzku z tym w TO1 wspotczynnik gsw.w, wynoszacy 0,46 MJ/kgco2, byt znacznie wigkszy
niz w T02. Wartym odnotowania jest fakt, ze w obu testach TO1 i TO2 sumaryczna wartos¢
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gstrw 1 Qs.0, Okazata sie zblizona i wyniosta odpowiednio 1,18 i 1,13 MJ/kgco2. Taka zbieznos¢
moze by¢ argumentem potwierdzajgcym poprawnosé przyjetego sposobu wyliczenia strat
ciepta, opisanego w punkcie 5.6. Znajgc wspodtczynniki strat ciepta gsr.o i gsr.w, Mmozna byto
wyznaczy¢ wspoétczynnik zuzycia ciepta do regeneracji roztworu gs. W badaniach pilotowych
dla testu TO1 wyniést on 3,51 MJ/kgcoz, a dla testu TO2 byt mniejszy o0 0,46 MJ/Kgcoz. Oznacza
to o 13% mniejsze zuzycie ciepta do regeneracji roztworu w tedcie TO2 w obrebie ostony
bilansowej B3.

Motywacje i metodyke dotyczacg wyznaczania wspofczynnika straty ciepta
w chtodnicach Qsr.cha przedstawiono w punkcie 5.6.6. Przedstawiono tam (rys.5.5), na
przyktadzie wynikow testow T01 i TO2, odstepstwa roznicy temperatury miedzy strumieniami
Atisar11 1 Atiaz21 od projektowej wartosci wynoszacej 7°C. Dzieki sumarycznie wigkszej
powierzchni wymiany ciepta w wymiennikach krzyzowych i rekuperatorach w testach z HIS
wspotczynnik gsw.cna byt zawsze mniejszy niz w testach bez HIS. Znajgc gsi.cha, Wyznaczono
wspotczynniki g4 dla testu TO1 na poziomie 3,13 MJ/Kgcoz, adla testu TO2 wynidst 2,91
MJ/kgcoz. Oznacza to, ze w konfiguracji procesowej S mozna sie w rzeczywistosci spodziewac
obnizenia wspotczynnika zuzycia ciepta do regeneracji roztworu o okoto 7% dzieki
wprowadzeniu integracji termiczne;j.

6.2.2. Roztwér MEA - wplyw integracji termicznej w konfiguracji DAF

Poréwnanie uktadéw =z integracja termiczng i bez niej, dla przypadku
dwustrumieniowego zasilania absorbera roztworem AGR zostato przedstawione na
przyktadzie testow TO3 i TO04. Przebieg strumieni roztworu w konfiguracji DAF zostat
zaprezentowany na rys. 4.3. W przeciwienstwie do konfiguracji standardowej, strumienie Las
i Lss zasilaly absorber na dwoch réznych wysoko$ciach. Strumienie roztworu nasyconego
podawane byty do desorbera podobnie jak w konfiguracji S. Strumien Lsi, ktéry stanowit okoto
6% catego przeptywu roztworu nasyconego, dozowany byt powyzej sekcji S11 desorbera
(patrz rys. 4.5irys. 6.19). Pozostate strumienie, L1z i L23, dozowano ponad odpowiednie sekcje
S09 i S08, w zblizonych wartosciach natezenia przeptywu. Catkowity naptyw roztworu
nasyconego wynosit okoto 1400 kg/h, co odpowiadato L/G w absorberze rownemu 4,86 kg/kg
dla TO3i 4,70 kg/kg dla testu T04. Ze wzgledu na to, ze testy te prowadzone byty w Elektrowni
taziska, to stezenie CO, w spalinach byto na dos¢ niskim poziomie i wynosito 11,15%
i 11,30%. Nastawa mocy grzatki wyparki na poziomie 50,40 kW byta jednakowa dla obu
testow.

Proces w konfiguracji DAF prowadzono dla obu wariantéw zgodnie z procedurg
opisang w punkcie 4.1.2. Podczas testu T03, strumienie L4 i Ls; 0 temperaturze 106,4°C byly
pobierane z dolnej czesci desorbera w sekcji S01 i kierowane do odpowiednich wymiennikéw
krzyzowych E-213 i E-214 z pominigciem rekuperatorow. W tescie TO4 te pobierane
z desorbera strumienie miaty nieco wyzszg temperature, rowng 107,0°C. Strumien La
przeptywat przez sekcje S04 i S06, gdzie zlokalizowany byt rekuperator dolny, przekazujgc
przeponowo do roztworu regenerowanego strumien ciepta Qrq = 8,49 kW. Nastepnie
opuszczat desorber i jako strumien L 0 temperaturze 94,0°C kierowany byt do wymiennika
krzyzowego E-213. Jednoczes$nie, Ls: przeptywat przez rekuperator gorny (sekcja S08), tam
przekazywat strumien ciepta Q.g=9,27 kW. W dalszej kolejnosci, jako strumieh Ls
o temperaturze 94,9°C, opuszczat on desorber i byt kierowany do wymiennika E-214,
a nastepnie E-210.

Na rys. 6.19 przedstawiono dla analizowanych testow profile zmiany temperatury
wzdtuz wypetniania desorbera. Strumien ciepta przekazany w rekuperatorach podczas testu
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T04 spowodowat podniesienie tss w czesci desorbera z wypetnieniem (sekcje S02 — S09),
0 2,6°C wzgledem testu T03, w ktérym wynosita ona 93,5°C. Jak juz wspomniano, nieznacznie
wyzsza byta takze tmax panujaca w sekcji SO1 desorbera skad pobierano strumienie AGR, La:
i |_51.

Wyzsza temperatura w strefie, w ktérej odbywata sie zasadnicza desorpcja CO;
z roztworu (sekcje S01 — S09) powodowata w tescie T0O4 podwyzszenie réwnowagowego
cis$nienia czgstkowego CO,. Przyczynito sie to do poprawy sity napedowej procesu wymiany
masy wzgledem warunkow panujgcych w tescie T03. Na rys. 6.18 przedstawiono krzywe
réwnowagi CO: dla ts i tmax desorbera, wyznaczone na podstawie rownania (5.8), a ponadto
takze parametry operacyjne strumieni wlotowych (Li2, L3, Lsi) iwylotowych (Lai, Lsi)
z desorbera.
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Rys. 6.18 Krzywe rownowagi i parametry Rys. 6.19 Profil temperatury wzdluz wysokosci
operacyjne roztworu MEA na wlocie i wylocie z wypetnienia desorbera dla testow T03 i T04

desorbera dla testéw T03 i TO4

Jak mozna zauwazy¢ narys. 6.18, parametry strumienia Ls; znajdowaty sie do$¢ blisko
krzywej réwnowagi dla tmax desorbera, za sprawg wzglednie niskiego stopnia karbonizacji
aroztworu AN, wynoszgcego okoto 0,46 molcoo/mola. Opierajgc sie na analizie
przeprowadzonej w punkcie 6.1.1, mozna stwierdzi¢, ze taka wartos¢ a, wynikata
prawdopodobnie z relacji miedzy stosunkowo niskim stezeniem CO, w spalinach dolotowych
podczas tych testow i stosunkiem L/G w absorberze, wynoszagcym w tym przypadku 4,86
— 4,70 kg/kg. W tej sytuacji zaistnie¢ mogty warunki sprzyjajgce wtdrnej absorpcji w gérne;j
czesci desorbera, gdzie dozowany byt strumien Ls; i panowata najnizsza temperatura. Z racji
tego, ze warunki w obu testach byty zblizone, to nie uznano tego zjawiska za przeszkode
w analizie porownawczej wptywu integracji termicznej.

Intensywniejsza wymiana masy w T04 zaowocowata gtebszg regeneracjg roztworu.
Na rys. 6.20 mozna zaobserwowag, ze stopien karbonizacji roztworu AN byt w obu testach
podobny, jednak dla testu T04 uzyskano wiekszg réznice Aaii« (miedzy AN i AGR)
wynoszacg 0,1398 molcoz/mola, podczas gdy dla TO3 wynosita ona 0,1178 molco2/mola.
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Oznacza to, ze w tescie z HIS, uzyskano wigkszy strumien gazowego CO.. Biorgc pod uwage
jednakowg moc wyparki w obu testach, w tescie T04 uzyskano korzystniejszg o 0,10 MJ/kgcoz
wartos¢ qog, rowng 0,74 MJ/kgco2 (rys. 6.21).

Dozowanie do sekcji S09 — S13 roztworu nasyconego spowodowato, zgodnie
Z oczekiwaniem, wyrazny spadek temperatury w tej czesci desorbera (rys. 6.19). Przy czym
w tescie T03, przy temperaturze roztworu AN wynoszgcej: tiz = 48,0°C i tu12 =91,0°C,
temperatura na szczycie byta nizsza o 16,5°C wzgledem ts desorbera. Podczas gdy w tescie
T04, w ktorym strumienie AN mialy temperature tis; =49,9°C i ti» = 83,6°C, odchylenie
temperatury szczytu od ts desorbera byto wieksze i wyniosto 24,9°C. Zgodnie z rownaniem
(5.12) nizsza temperatura w gornej czesci desorbera w tescie T04 przyczynita sie do tego, ze
udziat pary wodnej w mieszaninie parowo-gazowej opuszczajgcej desorber byt nizszy.
Strumien Gsi w20 wynosit 5,8 kg/h i byt nizszy o 1,4 kg/h wzgledem testu T03. Skutkowato to
mniejszym 0 0,12 MJ/Kgco2 wspotczynnikiem Qpar, rOwnym 0,33 MJ/kgcoz (rys. 6.21). Podobnie
jak w przypadku konfiguracji S, zgodnie z wytycznym podanymi w rozdziale 5.6.1, Qges, byto
jednakowe w obu testach i wynosito 1,92 MJ/kgcoz.

Na ukazanym na rys. 6.19 przebiegu profili temperatury widaé, ze w sekcji S12
temperatura byta nizsza o ponad 2°C wzgledem szczytu desorbera. Mogto to wynika¢ z tego,
iz natezenie przeptywu strumienia Ls; (87,7 kg/h) wprowadzanego do tej sekcji byto mniejsze
niz w testach TO1 i TO2 (111,0 kg/h), nastepowato jedynie lokalne obnizenie temperatury
desorbera. Inng przyczyng mogta by¢ wtérna absorpcja, o ktérej wczesdniej wspominano.
W przypadku jej wystgpienia mogto dochodzi¢ do wydzielania sie ciepta i podgrzewania
mieszaniny parowo-gazowej wchodzacej do sekcji S013. Niezaleznie od przyczyny, skutkiem
byta wyzsza temperatura na szczycie desorbera, co wptyneto na podwyzszenie wartosci qpar.
Z racji tego, ze efekt byt jednakowy w obu przypadkach, uznano, ze pozostaje on bez wptywu
na prowadzone poréwnanie.
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Rys. 6.20 Stopien karbonizacji roztworu MEA dla Rys. 6.21 Sktadowe wspétczynnika zuzycia ciepta
testow TO3 i TO4 do regeneracji roztworu MEA dla testéw T03 i TO4
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Na rys. 6.21 zaprezentowano skfadniki wplywajgce na wysokosé wspotczynnikdw
zuzycia ciepta dla réznych oston bilansowych. Wspoétczynnik gg, dla testu T04 okazat sie nizszy
0 0,55 MJ/kgcoz, co wskazywatoby na mniejsze 0 11% zuzycie ciepta wzgledem testu bez HIS,
podobnie jak to byto przy poréwnaniu testéw T01 i TO2 w konfiguracji S. Dla oceny faktycznych
wartosci wspotczynnikdw zuzycia ciepta analizowanych testéw, wyznaczono straty ciepta
zgodnie z procedurami w punkcie 5.6.

Jak wida¢ na rys. 6.19, w tescie TO3 temperatura roztworu sptywajgcego wzdtuz
wypetnienia w sekcji S04 spadta o 1,0°C. Podczas testu T0O4 natomiast, w tej samej sekcji
obserwowano wzrost temperatury o 1,8°C, co zwigzane bylo ze strumieniem ciepta
dostarczonym do roztworu regenerowanego w dolnym rekuperatorze. Sumarycznie rzecz
biorgc, ze wzgledu na ogodiny wzrost temperatury w tescie z HIS, wspoétczynnik Qsw.o
(wynoszacy tu 1,17 MJ/kgcoz) byt wiekszy o 0,43 MJ/kgco2 niz w tescie bez HIS. Jednak
réznica ta zostata praktycznie zniwelowana w obrebie ostony bilansowej B3, gdy uwzgledniono
straty ciepta w wymiennikach krzyzowych oraz infrastrukturze towarzyszacej. Wtedy
sumaryczna wartos¢ gsr.w i gsr.0 0kazuje sie zblizona i wynosi odpowiednio 1,37 i 1,39 MJ/kgco2
dla testu TO3 i TO4.

W tej sytuacji wspotczynnik gz wyniost 3,56 MJ/kgco. dla testu TO3, a dla testu T04 byt
mniejszy 0 0,57 MJ/kgco2, co wskazywatoby na mniejsze o 16% zuzycie ciepta do regeneraciji
roztworu w obrebie ostony bilansowej B3. Podczas testu T04 uzyskano zblizone do
projektowych warto$ci Atysa. 11 i Atias.21, wynoszgce odpowiednio 7,1 i 7,0°C, a zatem Qst.cha
nie wystepowato. Natomiast podczas testu TO3, Atisa-L11 | Atiaz.121 wynosity odpowiednio 10,0
i 9,1°C, co wigzato sie z powstaniem straty gsi.cna rownej 0,34 MJ/kgcoz. Finalnie zatem réznica
wartosci wspoétczynnika g4 wyniosta 0,23 MJ/kgco2 miedzy obu tymi testami, a sam
wspotczynnik g4 dla testu TO4 byt réowny 2,99 MJ/kgco2. Oznacza to, ze dzieki wprowadzeniu
integracji termicznej w konfiguracji procesowej DAF mozna sie w rzeczywistosci spodziewaé
obnizenia wspoétczynnika zuzycia ciepta do regeneracji roztworu o okoto 7%.

6.2.3. Roztwér MEA - wplyw integracji termicznej w konfiguracji SF

Konfiguracje SF z rozdzielonymi strumieniami srednio i gteboko zregenerowanego
roztworu (ASR i AGR) analizowano na przykfadzie testow T05 i TO6. Przebieg procesu w tej
konfiguracji zostat szczegétowo opisany w punkcie 4.1.1, a jego schemat z rozptywami
strumieni przedstawiono na rys. 4.2. Charakterystycznym elementem tego wariantu jest
wydzielenie ze $rodkowej czesci desorbera, strumienia roztworu, ktory jest tylko czesciowo
zregenerowany i po przejsciu przez wymienniki i chtodnice trafia do Srodkowej czesci
absorbera, co wspomaga proces absorpcji.

W przeprowadzonych wedtug konfiguracji SF testach strumienie roztworu nasyconego
podawane byty do tych samych sekcji desorbera i w podobnych proporcjach jak w poprzednich
wariantach. Jednak ich temperatura u wylotu z absorbera byta nizsza 05,0 - 8,0°C niz
w testach TO1 — TO4. Sumaryczny przeptyw roztworu nasyconego dla testu T0O5 wynosit 1699
kg/h, a dla testu TO6 byt réwny 1658 kg/h, co odpowiadato wspdtczynnikowi L/G w absorberze
rownemu, odpowiednio, 5,92 kg/kg i5,71 kg/kg. Nastawa mocy grzatki wyparki byta
jednakowa dla obu testow (47,25 kW), a do instalacji doprowadzano spaliny o zawartosci CO-
w zakresie 12,94 — 13,04%.

W czasie testu TO5 strumien La4i roztworu AGR o temperaturze 108,0°C byt pobierany
z sekcji SO1 desorbera i kierowany do wymiennika krzyzowego E-213 z pominieciem
rekuperatora dolnego. W tym samym czasie strumien Ls; z roztworem ASR o temperaturze
85,0°C pobierano z sekcji SO5 i kierowano do E-214. Natomiast w trakcie testu TO6 strumien
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Ls1 z roztworem AGR o temperaturze 109,0°C kierowany byt do rekuperatora dolnego
w sekcjach S04 oraz S06, gdzie przekazywat przeponowo do wnetrza desorbera strumien
ciepta Qrq = 17,50 kW. Nastepnie opuszczat on desorber i jako strumieh L4, 0 temperaturze
87,0°C kierowany byt do wymiennika E-213. Z kolei strumien Ls; jako roztwér ASR
o temperaturze 93,0°C, pobierany z sekcji S05, kierowany byt do sekcji S08. Tam
w rekuperatorze gérnym przekazywat strumieh ciepta Qrq = 8,39 kW i opuszczat desorber.
Jako strumien Ls; o temperaturze 83,4°C trafiat do wymiennika E-214, a nastepnie do E-210.

Za sprawg rekuperatorow w konfiguracji SF ts byta w sekcjach S02 — S09 desorbera
wyzsza o0 4,4°C dla testu T06 niz w tescie T05, w ktdérym wynosita ona 86,0°C. W obu jednak
przypadkach ts byta nizsza o 5,7 — 8,6°C niz w konfiguracjach S i DAF. Z kolei tmax panujgca
w sekcji SO1 desorbera, skad pobierano strumien La1 (AGR), byta najwyzsza ze wszystkich
konfiguracji, mimo ze Quyp bylo najmniejsze. Przebieg krzywych réwnowagi dla ts i tmax,
wyznaczonych na podstawie réwnania (5.9), przedstawiono dla testéw T05 i TO6 na rys. 6.22.
Zaznaczono na nim takze parametry operacyjne strumieni wlotowych (Liz, L2z, Lsi)
i wylotowych (La1, Ls1) z desorbera.
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Rys. 6.23 Profil temperatury wzdluz wysokosci
wypetnienia desorbera dla testow T05 i TO6

Rys. 6.22 Krzywe rownowagi i parametry
operacyjne roztworu MEA na wlocie i wylocie z
desorbera dla testéw T05 i TO6

Wyzsza temperatura srednia w sekcji z wypetnieniem w desorberze podczas testu T06
wplyneta na to, ze odpowiednio wyzsze byto réwnowagowe cisnienie czgstkowe CO..
Przyczynito sie to do poprawy sity napedowej procesu wymiany masy wzgledem warunkow
panujgcych w tescie T05. O intensywniejszej wymianie masy, w tym przypadku, Swiadczy
potozenie parametréw strumienia Lsi (ASR). Jak to przedstawiono na rys. 6.24 stopien
karbonizacji strumienia Ls: (ASR), ais, zmniejszyt sie w tescie T06 o 0,0361 molcoz/mola
w stosunku do a1, co wedtug bilansu masowego zaowocowato przejsciem do fazy gazowej
12,5 kg/h CO2 (rys.6.24). Stanowito to okoto 28% catkowitej wartosci strumienia
wychwyconego ditlenku wegla, wynoszacej 44,5 kg/h. Natomiast w teScie TOS5 stopien
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karbonizacji strumienia Lsi zmniejszyt sie 0 0,0201 molcoz/mola w stosunku do aii, co
odpowiadato zdesorbowaniu 7,1 kg/h CO,, czyli okoto 18% z 39,1 kg/h jego wychwyconej
finalnie ilosci. Regeneracja strumienia L. rowniez byta intensywniejsza dla T06, co przyniosto
wiekszg wartos¢ Aaii-4. Wiekszy strumien wychwyconego CO; dla T06, przy jednakowej
mocy wyparki w obu testach, przyczynit sie do tego, ze uzyskano korzystniejszg warto$¢ qog
roztworu ASR i AGR, ktoére sumarycznie wyniosto 0,83 MJ/kgcoz i byto nizsze o 0,15 MJ/kgcoz
wzgledem TO05 (rys. 6.25).

W gornych sekcjach (S09 — S13), gdzie dozowano roztwor nasycony, obserwowano
wyrazny spadek temperatury w tej czesci desorbera (rys. 6.23). Podczas testu TO5,
wprowadzane kolejno od szczytu, strumienie La; (43,0°C) i Li2 (79,0°C) wplynety na spadek
temperatury na szczycie desorbera o 44,7°C w stosunku do ts. W tescie TO6 temperatury
strumieni La1 i L12, rowne odpowiednio 43,1°C i 77,0°C, byty podobne jak w T05, przyczyniajac
sie do uzyskania na szczycie desorbera temperatury 43,0°C. Zgodnie z réwnaniem (5.12)
niska i zblizona temperatura na szczycie desorbera w obu testach wptyneta na niski udziat
pary wodnej w mieszaninie parowo-gazowej wyprowadzanej ze szczytu desorbera. Podczas
testu TO5 strumien Gsin2o wynosit 1,0 kg/h i byt nizszy o 0,3 kg/h wzgledem testu TO6.
Przetozyto sie to na bardzo niski, ale zblizony w obu analizowanych testach, wspotczynnik gpar
o wartosci, odpowiednio 0,06 i 0,07 MJ/kgco2 (rys. 6.25), co Swiadczy, ze integracja termiczna
w konfiguracji SF nie miata wptywu na ten parametr. Po uwzglednieniu faktu, ze roztworem
stosowanym w testach byta MEA, przyjeto zgodnie z punktem 5.6.1, ze (ges = 1,92 MJ/Kgcoz.
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Rys. 6.24 Stopien karbonizacji roztworu MEA dla Rys. 6.25 Skladowe wspoélczynnika zuzycia ciepta
testow T05 i TO6 do regeneracji roztworu MEA dla testéw T05 i TO6
Zestawienie skfadnikéw wptywajgcych na wysoko$¢ wspotczynnikdéw zuzycia ciepta
dla réznych oston bilansowych zaprezentowano na rys. 6.25. Dla testu TO6 wspotczynnik gs
okazat sie by¢ nizszy o 0,53 MJ/kgcoz, co sugerowatoby mniejsze o 12% zuzycie ciepta
wzgledem testu T05. Jednak zgodnie z procedurami przedstawionymi w punkcie 5.6, podobnie
jak dla poprzednich testéw, wyznaczono straty ciepta.
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Analizujgc przedstawiony na rys. 6.23 profil temperatury w desorberze dla testu TO5
odnotowano, w przeciwienstwie do testéw T01 i TO3, wzrost (o 1,0°C) temperatury roztworu
sptywajgcego wzdtuz wypetnienia w sekcji SO4. Takze w teScie TO6 mozna zaobserwowac
wzrost temperatury roztworu w tej czesci desorbera. Wynosit on 4,0°C i byt wyzszy od
przyrostow odnotowanych w pozostatych testach z HIS. Zjawisko to sugerowato, ze
w konfiguracji SF straty ciepta w desorberze sg mniejsze niz w pozostatych konfiguracjach.
Rzeczywiscie, wspotczynnik Qsw.o byt najmniejszy z dotychczasowych testow i wynosit
odpowiednio 0,41 i 0,73 MJ/kgcoz.

Wartos¢ gsr.w byta na zblizonym poziomie do poprzednich testow, a catkowite straty
ciepta w obrebie ostony bilansowej B3, wyrazone przez sume wspotczynnikdw Qswo i Qstrw,
wyniosty w testach T05 i TO6 odpowiednio 0,91 i 0,83 MJ/kgco2. Wspétczynnik gs dla testu TO5
osiggnat zatem wartos¢ 3,44 MJ/kgco2, a dla testu TO6 byt 0 13% (0,45 MJ/Kgcoz) nizszy.

Jak juz wspomniano, w konfiguracji SF strumien AN opuszczajgcy absorber ma nizszg
temperature niz w pozostatych konfiguracjach, a zatem strumien ciepta do przekazania
w wymiennikach krzyzowych byt wiekszy. Oznaczato to, ze Atissr11i Atias21 odbiegaty od
wartosci projektowej. W przypadku testu TO6 wynosity one odpowiednio 7,919,0°C, a w tescie
T05 8,0 12,4°C, co wskazywatoby, zwtaszcza w tym drugim przypadku, na niewystarczajgca
wymiane ciepta pomiedzy strumieniem AGR i AN w wymienniku E-213. Istotny jest wiec w tej
sytuacji wptyw Qsr.cna Na finalng wartos¢ ciepta regeneraciji. Tak wiec w przypadku testu T06
warto$¢ wspotczynnika Qswcha wyniosta 0,18 MJ/kgcoz, a w tescie TO5 bytka réwna
0,47 MJ/Kgcoz. W odniesieniu do ostony bilansowej B3, uwzglednienie gstr.cha doprowadzito do
zmniejszenia sie roznicy wspoétczynnikow zuzycia ciepta miedzy porownywanymi testami do
0,15 MJ/Kkgcoz. Ostatecznie wspodtczynnik ga dla testu TO6 wynidst 2,82 MJ/kgcoz2. Oznacza to,
ze dzieki zastosowaniu integracji termicznej w konfiguracji procesowej SF mozna sie
w rzeczywisto$ci spodziewac obnizenia wspotczynnika zuzycia ciepta do regeneracji roztworu
0 okoto 5%.

6.3. Wplyw integracji termicznej na proces przy zastosowaniu roztworu AMP/Pz

Przedstawione w tym punkcie badania wptywu integracji termicznej, przeprowadzono
w Elektrowni Jaworzno podczas kampanii badawczych z zastosowaniem roztworu AMP/Pz
30/10%. Do poréwnania wybrano testy, dzieki ktdrym mozliwe byto sprawdzenie dziatania tego
rozwigzania we wszystkich trzech konfiguracjach. Podobnie jak w poprzednim rozdziale, testy
z uzyciem rekuperatoréw i bez nich, zestawiono parami dla konfiguracji S (T11,T12) i DAF
(T13,T14). Natomiast efekt integracji termicznej w konfiguracji SF przedstawiono na
przyktadzie testébw T15—T17. Przy czym, ten ostatni test stanowit szczegolny przypadek,
kiedy to proces przeprowadzono z uzyciem jedynie rekuperatora dolnego, czyli integracja
termiczna byta czesciowa.

Oceny wplywu danego rozwigzania na energochtonno$é procesu wychwytu
dokonywano gtéwnie na podstawie porownania wartosci i sktadowych wspétczynnika zuzycia
ciepta do regeneracji roztworu gs. Rys. 6.26 zawiera wybrane dane dla analizowanych testow,
a szczegotowe poréwnanie przedstawiono w kolejnych podpunktach. Pozostate dane testow
T11 — T17 znajduja sie na kartach testéow w Zatgczniku C.

W testach z integracjg termiczng (T12, T14, T16) osiggnieto wyzszg 05— 13 p.p.
sprawno$¢ usuwania, mimo ze wykonywano je w warunkach zblizonych do poréwnywanych
testow bez integracji (T11, T13, T15). Roztwér AMP/Pz charakteryzuje sie mniejszym niz
roztwér MEA cieptem desorpcji, jednak to ta wielkos¢ miata takze najwiekszy udziat (36 — 54%)
posrod sktadowych ciepta do regeneracji roztworu. Przy czym, dla testéw w konfiguracji SF
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z HIS, udziat ten byt najwiekszy (>53%). Swiadczy to o tym, ze w tych testach, jednostkowo
najwiecej ciepta przeznaczone bylo na desorpcje CO; zroztworu, z czym wigzata sie
najwieksza efektywno$¢ energetyczna. W testach z HIS duzy udziat miat strumien strat ciepta
w desorberze Qsip, ktory miescit sie w zakresie 16 —22%. W testach, w ktérych goracy
strumien AGR nie przechodzit przez rekuperatory, strumien ciepta przeptywajgcy przez
desorber byt mniejszy. Zatem i straty ciepta desorbera byty mniejsze. Stanowity one 8 — 18%
mocy wyparki Quyp. Podobnie jak dla testéw z roztworem MEA, w obszarze wymiany ciepta
w wymiennikach krzyzowych wiekszy byt z kolei udziat strat ciepta Qsy.w 0raz Qsw.cna W testach
bez integracji termicznej (T11, T13 i T15). Sumaryczny udziat strat ciepta posrdd sktadowych
ciepta do regeneracji miescit sie w zakresie 29 — 33% dla testéw T11 — T15. W przypadku
testow T16 i T17 straty ciepta byt znacznie nizsze ze wzgledu na zastosowanie HIS
w konfiguracji SF i ich udziat wynosit 23 — 25%.
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Rys. 6.26 Sktadowe strumieni ciepta do regeneracji roztworu AMP/Pz 30/10% oraz sprawnos¢ usuwania
dla testow T11 — T17

Dla testéw T13 — T17 najmniejszy udziat spo$rod sktadnikow strumienia ciepta do
regeneracji miat strumien ciepta na odparowanie wody z roztworu Qpar, ktéry miescit sie
w zakresie 2 — 10%. W testach T11 — T12 Qpar miat wigkszy udziat (17 — 19%), z racji nieco
innego sposobu dozowania roztworu nasyconego do desorbera oraz dos¢ wysokiego Quyp,
zastosowanego dla tej pary testow. Udziat strumienia ciepta do ogrzania roztworu Qog miescit
sie w zakresie 13 — 20%. Najwiekszy byt dla grupy testéw w konfiguracji SF, gdzie Qoq liczono
jako sume dla roztworu AGR i ASR. Dla wszystkich testéw warto$¢ Qo Oraz oy liczono
odpowiednio wedtug réwnan (5.58) oraz (5.60), zgodnie z zakresem ostony bilansowej B4.

6.3.1. Roztwér AMP/Pz — wplyw integracji termicznej w konfiguracji S

Proces wychwytu realizowany w konfiguracji S omoéwiono na przyktadzie testow T11
i T12. Zastosowany w tych testach rozptyw strumieni roztworu byt zblizony do konfiguracji
opisanej w punkcie 4.1.3. Rozwigzanie to cechuje sie tym, ze strumien zregenerowany AGR
dozowany jest do absorbera wjednym punkcie, stgd potgczenie strumieni Las i Lss.
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Standardowo, do gornej czesci desorbera rowniez podaje sie jednopunktowo strumien
roztworu nasyconego AN, jednak w Instalacji Pilotowej czesto stosowano ukfad CSS (ang.
Cold Solvent Split). Chtodny roztwdr nasycony w postaci strumienia Lai, ktory stanowit okoto
8% catego przeptywu, podawano wtedy na szczyt desorbera powyzej sekcji S11 (patrz rys. 4.5
i rys. 6.28). Niewielkim odstepstwem od konfiguracji S, przedstawionej na rys. 4.4, byto
dozowanie strumieni Li> ilzs, jednoczesnie ponad sekcje S09, a nie oddzielnie jak
w pozostatych testach. Podczas prowadzenia testéow T11 i T12, stezenie CO; byto stabilne
i miescito sie w zakresie 12,11 — 12,17%. Jednoczes$nie utrzymywano wspotczynnik L/G na
zblizonym poziomie, wynoszgcym odpowiednio 3,94 i 3,74 kg/kg. W celu osiggniecia wysokiej
sprawnos$ci usuwania niezbedne byto ustalenie nastawy grzatki Quyp na poziomie 56,70 kW.

Podczas testu T11l mierzona w dolnej sekcji tmax desorbera wynosita 105,0°C.
Pobierane stamtad strumienie La4; i Ls; trafiaty bezposrednio do odpowiednich wymiennikéw
krzyzowych. Wedtug zastosowanej w tescie T12 procedury prowadzenia procesu z integracjg
termiczng, strumienie La4; i Ls; pobierane byty z sekcji SO1 desorbera. W tym tescie tmax byta
nieco wyzsza i wynosita 107,0°C. Strumien L1 przeptywat przez umieszczony w sekcjach S04
i S06 rekuperator dolny, przekazujgc do roztworu strumieh ciepta Qr.q = 6,50 kW. Nastepnie
opuszczat desorber jako strumien L, (96,0°C) i byt kierowany do wymiennika E-213.
Jednoczesnie, strumien Ls; byt doprowadzony do rekuperatora gérnego (sekcja S08), gdzie
przekazywat strumien ciepta Qrg = 7,10 kW. Dalej, jako strumieh Ls, 0 temperaturze 96,0°C
opuszczat desorber i wptywat kolejno do wymiennikéw krzyzowych E-214 i E-210.
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Rys. 6.27 Krzywe rownowagi i parametry
operacyjne roztworu AMP/Pz na wlocie i wylocie z
desorbera dla testow T11i T12

Rys. 6.28 Profil temperatury wzdluz wysokosci
wypetnienia desorbera dla testéw T11i T12

Skierowanie w tescie T12 przeptywu AGR przez rekuperatory, zasadniczo wptyneto na
zmiane profilu temperatury w desorberze, co przedstawiono na rys. 6.28. Strumien ciepta
przekazany w rekuperatorach spowodowat podniesienie o 3,2°C sredniej temperatury w czesci
desorbera z wypetnieniem (sekcje S02 — S09), do wysokos$ci 97,4°C. Podwyzszona zostata
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takze o0 2,0°C, temperatura maksymalna desorbera w sekcji S01. Jak wspomniano w punkcie
6.2, wyzsza temperatura przyczyniala sie do podwyzszenia réwnowagowego cisnienia
czagstkowego CO. w sekcjach, gdzie odbywata sie zasadnicza desorpcja CO; z roztworu.

Na rys. 6.27 przedstawiono krzywe rownowagi dla ts i tmax desorbera, w postaci
zaleznosci czgstkowego cisnienia CO, w fazie gazowej od stopnia karbonizacji fazy ciektej.
W celu ich wyznaczenia, podobnie jak w punkcie 6.2, postuzono sie modelem Brudera wedtug
réwnania (5.8), korzystajgc tym razem ze statych dla roztworu AMP/Pz z tab. 5.3. Lokalizacja
parametréw operacyjnych strumieni wlotowych do desorbera (Li2, L2s, L31) wzgledem krzywych
réwnowagi swiadczy o niewielkiej roznicy w sile napedowej procesu desorpciji CO; z roztworu
miedzy T11 i T12. Ponadto, usytuowanie punktéw dotyczacych strumienia Lz1 w obu testach
znajduje sie blisko krzywej rownowagi dla tmax desorbera. Ta niekorzystna sytuacja wynikata
w duzej mierze z niskiego stopnia karbonizacji roztworu AN w tych testach, co zobrazowano
na rys. 6.29. Stworzy¢ to mogto warunki sprzyjajgce wtérnej absorpcji w gérnej czesci
desorbera, gdzie dozowany byt strumieh Ls; i panowata najnizsza temperatura. Ze wzgledu na
to, ze warunki dla obu testéw byty podobne, a wielko$¢ strumienia niewielka, nie uznano tego
Zjawiska za przeszkode przy poréwnywaniu testow pod kgtem wptywu integracji termicznej.

0,60 7 60 6,0

3
X B
<

S ¢
=)

lw so (BRI

050 |
444
040 | : 1 40 40 |
5 sy
£ 8 . 3
N o
8o | = s 0% 230
e NN S S
£ o o o =
o) &
02183
020  [0,1954 0,1954 1 20 20 |
010 | 110 10 |
0,00 0 0,0
T11/S T12/S-HIS T11/S T12/S-HIS
m— L1 (AN) = L5 (AGR) = L4 (AGR) mqdes @q par mqogagr  Oqog.asr
= AdL1-L5 - AalL1-L4 —a— G31C02 Eqstr.ChA  BgstrW oqstr.D

Rys. 6.29 Stopien karbonizacji roztworu AMP/Pz  Rys. 6.30 Sktadowe wspoétczynnika zuzycia ciepta do
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Z kolei usytuowanie na rys. 6.27 parametrow wylotowych z desorbera (Lsi, Lsi),
wskazuje na bardziej intensywng wymiane masy podczas testu T12. Potwierdza to giebsza
regeneracja roztworu uzyskana w tescie T12, gdzie r6znica miedzy stopniem karbonizaciji dla
AN i AGR Adaiisa wyniosta 0,2184 molcoz/mola, podczas gdy dla T11 bylo to 0,1954
molcoz/mola. Zaowocowato to wiekszg iloscig wydzielonego CO», co przetozyto sie na nizsza
0 0,05 MJ/kgco2 wartosc jednostkowego zuzycia ciepta na ogrzanie roztworu g dla testu T12
(rys. 6.30).

Roztwér nasycony AN, dozowany do sekcji S09 — S13, obnizat wyraznie temperature
procesu w tej strefie desorbera. Obserwujgc profile temperatury obu testow na rys. 6.28,
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mozna zauwazy¢, ze spadek ten byt zalezny od zastosowania HIS. Podczas testu T11
kierowane do desorbera strumienie Loz i Li> miaty temperature, odpowiednio, o 7,4 i6,4°C
wyzszg niz podczas testu T12. Roznica byla zwigzana z wiekszym strumieniem ciepta
przekazanego w wymiennikach krzyzowych miedzy strumieniami AGR i AN podczas testu bez
HIS. Ze wzgledu na sposob dozowania tych strumieni temperatura na szczycie sekcji S09
podczas testu T11 byta wyzsza o 2,9°C niz dla testu T12 i wyniosta 94,2°C. Jednoczes$nie do
sekcji $S12, dozowano stosunkowo chtodny strumien Lsi, ktdéry miat zblizong temperature
w obu testach. Zatem temperatura w tej czesci desorbera nadal spadata i dla T11 osiggneta
na szczycie warto$¢ 88,3°C. Podczas testu T12 gaz opuszczajgcy desorber miat temperature
nizszg o 2,3°C, co zgodnie z rownaniem (5.12), przyczynito sie do tego, ze nizszy byt udziat
pary wodnej w tym strumieniu. W konsekwencji wyznaczony obliczeniowo Gsi v2o wyniost 15,5
kg/h w tescie T12 i byt nizszy o 1,8 kg/h niz w tescie T11. Ta z pozoru niewielka rdznica, po
uwzglednieniu wiekszego o prawie 9% wychwytu CO;, w tedcie T12, data nizszg o 0,17
MJ/kgco: wartosé wspotczynnika zuzycia ciepta na odparowanie wody z roztworu Qpar,
(rys. 6.30).

Najwiekszy wptyw na energochtonno$¢ procesu miat wspotczynnik zuzycia ciepta do
desorpcji CO; z roztworu qges. Wyznaczano go zgodnie z rownaniem (5.38), w przeliczeniu na
jednostke wychwyconego CO.,. We wszystkich przykfadach z roztworem AMP/Pz 30/10% byt
on jednakowy i zgodnie z tab. 5.4 miat wartos¢ 1,84 MJ/kgcoz. Z racji przyjetego zatozenia,
podobnie jak w grupie testéw z roztworem MEA, Qs nie odgrywat roli przy ocenie wptywu
integracji termicznej na proces wychwytu.

Zestawienie przedstawione na rys. 6.30, oprocz sktadnikéw wptywajgcych na wartosé
g4, zawiera takze jednostkowe straty ciepta oraz wspoétczynniki gg, g2 i gz, wyznaczane dla
poszczegolnych oston bilansowych zgodnie z rownaniami (5.16) —(5.18). Poréwnujgc
wspotczynniki zuzycia ciepta do regeneraciji brutto gs, uzyskano o 0,41 MJ/kgco2 (okoto 8%)
mniejsze zuzycie ciepta dla testu T12. Jednak, jak wyjasniono w punkcie 5.6, petna ocena
wpltywu integracji termicznej wymagata uwzglednienia strat ciepfa.

Wplyw strat ciepta w desorberze mozna wyraznie zaobserwowaé na rys. 6.28,
analizujgc profil temperatury dla testu T11. Temperatura roztworu sptywajgcego wzdiuz
wypetnienia w sekcjach S06 — S04 spadta o 1,0°C. W tych warunkach prowadzenia procesu
odpowiadato to stracie strumienia ciepta w wysokosci co najmniej 1,8 kW dla tych sekcji, przy
catkowitej wartosci strat Qsw.o wynoszgcej 10,31 kW. Ze wzgledu na dziatanie rekuperatora
dolnego w tych samych sekcjach mozna dla testu T12 zaobserwowa¢ wzrost temperatury
0 1,7°C. Straty ciepta w obrebie ostony bilansowej B2 wyznaczono wedle rownania (5.50).
Uzyskane warto$ci przedstawiono na rys. 6.30 w odniesieniu do ilosci wychwyconego CO..
Jak wida¢ na tym rysunku, wspotczynnik gsw.o wynidst 0,91 MJ/kgco2 dla testu T11 i byt
mniejszy 0 0,11 MJ/kgco> wzgledem testu poréwnywanego. Wyznaczony z réwnania (5.54)
w ostonie bilansowej B3 wspétczynnik gsww dla T11 byt jednak wiekszy o 0,11 MJ/kgcoo.
Istotne jest to, ze dla testow T11 i T12 sumaryczna wartos¢ gsw.w iQstr.0, Okazata sie niemal
identyczna i wyniosta 1,26 MJ/kgco.. Podobna zbieznos¢ wystgpita w przypadku badan
z roztworem MEA. Potwierdza¢ to moze poprawnosc przyjetego sposobu wyliczenia strat
ciepta, przedstawionego w punkcie 5.6.

Wyznaczenie strat ciepta pozwolito okresli¢ wspotczynnik zuzycia ciepta do regeneracji
roztworu Qs. Dla testu T11 wyniost on 3,74 MJ/kgcoz, a dla testu T12 byt mniejszy o 0,41
MJ/kgcoz, co wskazywatoby na mniejsze o 11% zuzycie ciepta do regeneracji roztworu. Jak
wyjasniono w punkcie 5.6.6, petnej oceny wptywu integracji termicznej mozna byto dokonaé
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po uwzglednieniu gsi.cha. Ostatecznie, wspoétczynnik g4 wyznaczony dla testu T11 wynidst 3,48
MJ/Kgcoz, podczas gdy dla testu TO2 byt on réwny 3,26 MJ/kgcoz, czyli mniejszy o okoto 6%.

6.3.2. Roztwor AMP/Pz — wplyw integracji termicznej w konfiguracji DAF

Wplyw integracji termicznej w uktadzie dwustrumieniowego zasilania absorbera
roztworem AGR, zostat przedstawiony na podstawie wynikow testéw T13 i T14. Przebieg
procesu w tych testach zostat zrealizowany wedtug schematu zaprezentowanego na rys. 4.3.
Doprowadzenie strumieni Las i Lss do absorbera na dwoch réoznych wysokosciach wptywa na
poprawe procesu absorpcji. Skutkuje to wyzszym stopniem karbonizacji roztworu
doptywajgcego do desorbera i ogolng poprawg efektywnosci procesu wychwytu. Zgodnie
z konfiguracjg procesu, strumien Lsi, stanowigcy okoto 8% catego przeptywu roztworu
nasyconego, dozowany byt powyzej sekcji S11 desorbera. Pozostalg czesé¢ roztworu,
w postaci strumieni Li» i Lzs 0 zblizonych natezeniach przeptywu, dozowano ponad
odpowiednie sekcje S09 i S08. Lacznie kierowano do desorbera okoto 960 kg/h roztworu, co
odpowiadato w obu testach wspétczynnikowi L/G w absorberze wynoszacym 3,2 kg/kg.

Ze wzgledu na to, ze testy te prowadzone byly w Elektrowni Jaworzno, mozliwe byto
ich przeprowadzenie przy do$¢ wysokim stezeniu CO, w spalinach, mieszczgcym sie
w zakresie 13,58 — 13,66%. Utrzymywanie nastawy grzatki wyparki na jednakowym poziomie
wynoszgcym 50,40 kW, utatwito bezposrednie poréwnanie obydwdch testow.

Podczas testu T14 (z integracjg termiczng) strumienie L4 i Lsa pobierane byly z sekcji
S01 desorbera, gdzie panowata temperatura maksymalna, rowna 107,0°C. Strumien La,
przeptywajgc przez rekuperator dolny zainstalowany w sekcjach S04 i S06, przekazywat
przeponowo strumien ciepta Qrq = 8,23 kW. Po opuszczeniu desorbera jego temperatura
wynosita juz tylko 91,0°C. Strumien ten kierowano nastepnie do wymiennika E-213.
Tymczasem strumien Lsi przeptywat przez rekuperator goérny, zlokalizowany w sekcji S08.
Tam przekazywat przeponowo strumieh ciepta Qrg= 7,89 kW. Potem, jako strumien Ls;
(o temperaturze 92,0°C), kierowany byt do wymiennika E-214, a nastepnie do E-210. W tescie
T13 z kolei, temperatura w najnizszej sekcji desorbera byta nizsza o 2,0°C i wynosita 105,0°C.
Pobierane z tej sekcji strumienie AGR kierowane byty do odpowiednich wymiennikow
krzyzowych E-213 i E-214 z pominieciem rekuperatorow.

Przedstawione na rys. 6.32, profile zmiany temperatury wzdtuz wypetnienia desorbera
wskazujg istotng réznice miedzy testami. Przekazany w rekuperatorach strumien ciepta
spowodowat podniesienie tg 0 2,8°C w sekcjach S02 — S09 w stosunku do testu T13, w ktérym
temperatura ta wynosita 90,4°C. Na rys. 6.31 przedstawiono krzywe réwnowagi dla ts i tmax
desorbera wyznaczone na podstawie réwnania (5.8), a takze parametry operacyjne strumieni
wlotowych (L1, Loz, La1) i wylotowych (La1, Ls1) z desorbera.

Analizujgc potozenie punktéw operacyjnych, mozna stwierdzi¢, ze wyzsza srednia
temperatura w sekcjach S02 — S09 w przypadku T14 sprzyjata poprawie procesu desorpcji
ditlenku wegla poprzez podwyzszenie jego rownowagowego cisnienia czgstkowego. Jednak
czesc tej przewagi wzgledem testu bez HIS zostata zniwelowana poprzez to, ze w tescie T13
roztwér nasycony, wptywajgcy do desorbera, miat wyzszy stopien karbonizacji, co rowniez
sprzyjato poprawie sity napedowej procesu. Nieco lepsze warunki dla procesu desorpcji w T14
doprowadzity do gtebszej regeneracji roztworu (rys. 6.33). Dzieki temu uzyskano wiekszg
réznice Aaii.s, Stopnia karbonizacji miedzy roztworem AN i AGR, wynoszgcg 0,2687
Molco2/mola, w poréownaniu do 0,2464 molcoz/mola w tescie T13. Ze wzgledu na wysokie
stezenie CO, w spalinach oraz niski wspotczynnik L/G warto$ci gog W obydwu testach byty
bardzo niskie (rys. 6.34).
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Whptywajgcy do gornych sekcji desorbera (S09 — S13) roztwér nasycony, zgodnie
Z oczekiwaniami, przyczynit sie do wyraznego spadku temperatury na szczycie desorbera
wzgledem tg (rys. 6.32). W tescie T14 spadek ten byt znacznie wyrazniejszy i wynosit 21,2°C,
gdy dla testu T13 byt réwny 14,4°C. Rdznica, jak w poprzednich przypadkach z integracjg
termiczng, byta zwigzana z nizszg temperaturg strumieni Liz i L23. Takie warunki sprzyjaty
temu, ze udziat pary wodnej w mieszaninie parowo-gazowej opuszczajgcej desorber byt
mniejszy dla testu T14. W tescie tym strumien Gs1 v20 wynosit 6,1 kg/h i byt nizszy o 1,3 kg/h
wzgledem testu T13. W efekcie mniej ciepta zuzywano na odparowanie wody, co wigzato sie
z nizszg o 0,09 MJ/kgco2 wartoscig wspotczynnika Qpar, ktéry w T14 byt réwny 0,29 MJ/Kgcoo
(rys. 6.34).
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desorbera dla testow T13 i T14

Wspotczynnik qees dla roztworu AMP/Pz 30/10% przyjeto zgodnie z zatozeniem
przedstawionym w punkcie 5.6.1 w wysokosci 1,84 MJ/kgcos.

Porownujac wspoétczynnik gg dla obu testéw, mozna zauwazy¢, ze jego wartos¢ dla
testu T14 z integracjg termiczng byta nizsza o 0,28 MJ/kgco2 nizw T13, co mogtoby wskazywac
na obnizenie energochtonnos¢ o 7%. Jednak dla faktycznej oceny rdznic miedzy
rozpatrywanymi wariantami wyznaczono straty ciepta, ktére zobrazowano na rys. 6.34.

Korzystajgc z procedury opisanej w punkcie 5.6, wyznaczono wspotczynnik Qgsy.o dla
T14, ktory okazat sie wiekszy o 0,40 MJ/kgcoz niz w tescie T13. Jednak rdoznica ta zostata
zniwelowana w obrebie ostony bilansowej B3, po uwzglednieniu strat ciepta w wymiennikach
krzyzowych oraz infrastrukturze towarzyszgcej. Sumaryczna wartos$¢ Qs«w i Qse.o roznita sie
wiec w obu testach o zaledwie 0,02 MJ/kgco2.

Uwzgledniajgc powyzsze sktadniki, mozna byto wyznaczy¢ wspétczynnik gs. Dla testu
T13 wyniost on 2,98 MJ/kgcoz, a dla testu T14 byt mniejszy o0 0,25 MJ/kgco2, co wskazywatoby
na mniejsze o 8% zuzycie ciepta do regeneracji roztworu dla tego przypadku.
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Jednak podczas obydwu testéw wystgpity straty wyrazone wspétczynnikiem Qstr.cha.
Podobnie jak w pozostatych testach bez integracji termicznej byly one znacznie wieksze dla
testu T13. Warto$ci Atisa11 i Atias-21 byty w tym tescie réwne, odpowiednio, 9,1°C i 11,0°C,
co wigzalo sie z zaistnieniem straty gsw.cna Wiekszej 0 0,14 MJ/kgco2 niz w T14. Uwzglednienie
tej straty ciepta w ostonie bilansowej B4 zredukowato réznice miedzy wspotczynnikami zuzycia
ciepta w obu testach do 0,11 MJ/kgco> (0 okoto 4%) na korzy$¢ testu T14, w ktoérym
wspotczynnik gs wynidst 2,65 MJ/kgcoo.

6.3.3. Roztwér AMP/Pz — wplyw integracji termicznej w konfiguracji SF

Na podstawie trzech testow (T15 — T17) przedstawiono wptyw integracji termicznej na
proces wychwytu w ukfadzie z rozdzielonymi strumieniami roztworu AMP/Pz. Przebieg
procesu w tej konfiguracji zostat szczegdtowo opisany w punkcie 4.1.1, a schemat
z rozptywami strumieni przedstawiono na rys. 4.2. Kluczowym rozwigzaniem w tej konfiguracji
jest pobieranie ze srodkowej czesci desorbera (sekcja S05), strumienia roztworu srednio
zregenerowanego, ktory po przejsciu przez wymienniki i chtodnice trafia do sSrodkowej czesci
absorbera w celu intensyfikacji procesu absorpcji CO> ze spalin.

Podobnie jak w testach T11l-T14 zastosowano tutaj podawanie nieogrzanego
strumienia Ls: nad sekcje S11 desorbera. Stanowit on okoto 8% catkowitego przeptywu
roztworu nasyconego. Pozostate strumienie Li2 i Loz dozowano ponad odpowiednie sekcje S09
i S08, w zblizonych proporcjach. Sumaryczny naptyw roztworu nasyconego do desorbera byt
zawarty zakresie 1180 — 1200 kg/h, co odpowiadato wspétczynnikowi L/G w absorberze
wynoszgcym miedzy 3,98 a 4,06 kg/kg. Wystgpita tutaj rowniez, charakterystyczna dla procesu
w konfiguracji SF, wzglednie niska temperatura roztworu nasyconego opuszczajgcego
absorber (42,0 — 44,0°C). Stezenie CO, w spalinach byto zblizone do tego z testow T11 i T12
i miedcito sie w zakresie 12,11 — 12,15%. Znacznie nizsza byla natomiast nastawa mocy
grzafki, jednakowa dla wszystkich trzech testéw, wynoszgca 42,42 kW.
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Test T15 przeprowadzono bez udziatu integracji termicznej. W tym przypadku, z dolnej
sekcji desorbera, gdzie panowata temperatura 105,0°C, pobierany byt strumien Lai
z roztworem AGR i kierowany bezposrednio do wymiennika krzyzowego E-213, z pominieciem
rekuperatora dolnego. W tym samym czasie strumien Ls; z roztworem ASR o temperaturze
78,0°C pobierano z sekcji SO05 ikierowano do E-214. Natomiast podczas testu T16
wykorzystano obydwa rekuperatory, w ktérych przekazany byt sumarycznie strumien ciepta
wielkosci 21,30 kW. Dolny rekuperator zasilany byt wtedy strumieniem Li1 (107,0°C),
pobranym z sekcji SO1 desorbera. Do gornego za$, doprowadzano strumien Ls; (85,3°C),
pobierany z sekcji SO5 desorbera. Po opuszczeniu rekuperatoréw strumienie te juz jako La
(80,0°C) i Ls2 (78,0°C), kierowano odpowiednio do wymiennikow E-213 i E-214. Wprowadzony
do zestawienia poréwnawczego test T17, zostat przeprowadzony wediug rozwigzania
posredniego. Przy integracji termicznej wykorzystano tylko rekuperator dolny, w ktérym
strumienh roztworu Lai przekazat strumieh ciepta Qrq = 16,28 kW. Tymczasem, strumien Ls;
(85,0°C), po opuszczeniu sekcji S05 desorbera kierowany byt bezposrednio do wymiennika
krzyzowego E-214.
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Rys. 6.35 Krzywe rownowagi i parametry Rys. 6.36 Profil temperatury wzdluz wysokosci
operacyjne roztworu AMP/Pz na wlocie i wylocie z wypetnienia desorbera dla testow T15 - T17

desorbera dla testow T15-T17

Na rys. 6.35 przedstawiono przebieg krzywych réwnowagi dla ts i tmax, ktOre zostaty
wyznaczone na podstawie rownania (5.8). Zaznaczono takze parametry operacyjne strumieni
wlotowych (Li2, L2s, Ls1) i wylotowych (Lai, Ls1) z desorbera dla testow T15 — T17. Podczas
testu T15, w czesci desorpcyjnej kolumny (sekcje S02 — S09), uzyskano ts = 80,2°C.
Zastosowanie integracji termicznej w testach T16 i T17 spowodowato podniesienie
tsr desorbera, odpowiednio do 84,0°C i 83,8°C. W potaczeniu z wyzszg o 2,0°C temperaturg
maksymalng desorbera spowodowato to odpowiedni wzrost réwnowagowego cisnienia
czgstkowego CO; w znacznej czesci desorbera. Przyczynito sie to do poprawienia sity
napedowej procesu wymiany masy wzgledem warunkéw panujgcych w tescie T15. Swiadczy
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o tym korzystniejsze dla testow T16 i T17 potozenie punktow wylotowych Ls1 (AGR) i Ls; (ASR)
wzgledem odpowiednich krzywych réwnowagi, zwlaszcza ze parametry wlotowe strumieni
w poréwnywanych testach byty bardzo zblizone.

Jak mozna zaobserwowaé na rys. 6.37, stopien karbonizacji strumienia ASR zostat
najbardziej obnizony w tescie T16, co zgodnie z bilansem masowym odpowiadato przejsciu
do fazy gazowej 6,2 kg/h CO,, okoto 14% catkowitej ilosci usunietego CO,. W testach T15
i T17, realizowanych bez udziatu integracji termicznej w rekuperatorze gérnym, spadki a bylty
nieco mniejsze i odpowiadaty desorpcji CO., wynoszgcej okoto 12% z wychwyconej
ostatecznie ilosci. Obserwujgc profile temperatury przedstawione na rys. 6.36, mozna
zauwazy¢, ze w strefie S08 przebieg temperatury jest do$¢ zblizony. Dopiero w strefie S06 dla
testow T16 i T17, w ktérych zasilany byt rekuperator dolny, odnotowano wyrazny wzrost
temperatury roztworu sptywajacego w dot. Wyzsza temperatura w S01 — S06 sprzyjata
polepszeniu desorpcji CO,, dzieki czemu doprowadzono do gtebszej regeneracji roztworu
(rys. 6.37). W rezultacie najwiekszg ilos¢ wychwyconego CO, uzyskano podczas testu T16.
W przypadku testu T17, w ktérym wigczony byt obieg rekuperatora dolnego, profil temperatury,
jak i wynik koncowy byty zblizone do rezultatéw uzyskanych w ramach testu T16. Ostatecznie,
dla testow wykorzystujgcych HIS uzyskano zblizone warto$ci qog roztworu ASR i AGR, ktére
sumarycznie wyniosty 0,67 — 0,68 MJ/kgco2, podczas gdy dla T15 wynik ten byt réwny 0,78
MJ/kgco2 (rys. 6.38).
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Rys. 6.37 Stopien karbonizacji roztworu AMP/Pz
dla testéw T15 - T17

Rys. 6.38 Sktadowe wspoétczynnika zuzycia ciepta do
regeneracji roztworu AMP/Pz dla testéw T15 - T17
Analizujgc przebieg temperatury w gérnej czesci desorbera, obserwowano wyrazne
ochtodzenie ze wzgledu na dozowanie nasyconego roztworu do sekcji S09 — S11 (rys. 6.36).
Temperatura na szczycie desorbera dla porownywanych testéw byta bardzo zblizona i miescita
sie w zakresie 50,9 — 52,0°C, co oznaczato spadek wzgledem ts wynoszacy 29,2 — 33,1°C.
Zgodnie z zaleznoscig opisang réwnaniem (5.12), niskiej temperaturze na szczycie desorbera
towarzyszyt niski udziat pary wodnej w mieszaninie parowo-gazowej opuszczajgcej kolumne.

122 INSTYTUT CHEMICZNEJ PRZEROBKI WEGLA



BADANIA PILOTOWE

Podczas testu T15 strumien Gsi 20 wynosit 1,8 kg/h, a dla kolejnych testow wartosci te byty
rowne, odpowiednio, 2,0 i 2,1 kg/h. Zaowocowato to do$¢ niskg wartoscig wspotczynnika gpar,
wynoszgcg 0,11 — 0,12 MJ/kgco2 (rys. 6.38). Wprowadzenie integracji termicznej nie wptyneto
zatem na wielkos¢ tego parametru, a korzystng jego warto$¢ uzyskano miedzy innymi dzieki
zastosowaniu konfiguracji SF. Zgodnie z przyjetym zatozeniem, jednakowy byt takze dla
wszystkich testow wspotczynnik qges, Okreslony na podstawie punktu 5.6.1.

Jak wynika z przedstawionych na rys. 6.38 sktadnikéw wspodtczynnika zuzycia ciepta
do regeneracji roztworu AMP/Pz, najmniej korzystng wartos¢ gs uzyskano dla testu bez HIS.
W przypadku testu T16 gs byto 0 15% nizsze. W celu ustalenia ciepta regeneracji w obrebie
kolejnych oston bilansowych wyznaczono straty ciepta wedlug procedury z punktu 5.6.

Przebieg profilu temperatury w desorberze podczas testu T15 (rys. 6.36), wskazuje na
ochtodzenie roztworu splywajgcego wzdtuz wypetnienia w sekcji S04 o 1,0°C. Zmiana taka
mogta by¢ spowodowana jedynie wystepowaniem w desorberze strat ciepta do otoczenia. Przy
danym przeplywie roztworu taka zmiana w strefie S04 byta rdwnowazna stracie strumienia
ciepta wielkosci okoto 1,0 kW, przy czym strata ciepta dla catego desorbera wyniosta 3,56 kW.
W tescie T16, ze wzgledu na wieksze cieplne obcigzenie desorbera, wspoétczynnik gsw.o byt
wiekszy i wynosit 0,56 MJ/kgco2. Z kolei w ostonie bilansowej B3, mniejszy strumien ciepta
wymieniony poza desorberem, przyczynit sie do tego, ze wspétczynnik qsyw dla T16 byt
mniejszy o 0,21 MJ/Kgcoz niz w T15. Sumarycznie, oba rodzaje strat dla testéw T15 i T16
osiggnety bardzo zblizony poziom i wynosity 0,78 i 0,79 MJ/kgcoo.

Po uwzglednieniu powyzszych strat wspotczynnik gs dla testu T15 osiggnat wartosé
3,25 MJ/Kgcoz, a dla testu T16 byt mniejszy o 0,61 MJ/kgcoz. Przetozyto sie to na mniejsze o
19% zuzycie ciepta do regeneracji roztworu podczas tego testu w obrebie ostony bilansowej
B3. W przypadku testu T17 wartos¢ wspétczynnika qs zuzycia ciepta do regeneracji roztworu
byta bardzo zblizona do testu T16 i wyniosta 2,63 MJ/kgcoz.

Strumien roztworu nasyconego AN w konfiguracji SF miat nizszg temperature niz
w pozostatych konfiguracjach. Sprzyjato to lepszej wymianie ciepta miedzy roztworem
nasyconym a zregenerowanym. Zatem dostepna powierzchnia wymiany ciepta
w wymiennikach krzyzowych i chfodnicach miata istotny wptyw na réznice w wartoSci Qstr.cha
miedzy testami. Podczas testu T17 uzyskano projektowe, a podczas testu T16 bliskie
projektowym (7,1°C) wartosci Atiss-11 i Atigzi21, @ zatem Qsycha hie wystepowato lub byto
minimalne. Natomiast dla testu T15 otrzymane wartosci Atiss..11= 11,0°C i Atisaz.21=12,9°C
wskazywaly na niewystarczajgcg wymiane ciepta w wymiennikach E-210 i E-213.
Poskutkowato to powstaniem straty Qsw.cha réwnej 0,52 MJ/Kkgcoz, ktorej uwzglednienie,
zredukowato wyraznie réznice w wysokos$ci gs miedzy porownywanymi testami do poziomu
0,10 MJ/kgco2 (okoto 4%).

6.4. Podsumowanie wynikéw badan pilotowych

Podsumowanie przeprowadzonych badan pilotowych nalezy zaczg¢é od
zaakcentowania dobrej powtarzalno$S¢ otrzymanych wynikéw. Zaprezentowano to na
przyktadzie serii testow T41 — 46 w konfiguracji SF z roztworem AMP/Pz 30/10%. Przy tej
okazji potwierdzono tez w kilku testach mozliwo$¢ uzyskania bardzo dobrej wartosci
wspotczynnika zuzycia ciepta do regeneracji roztworu Qs, mieszczacej sie w zakresie
2,61 — 2,63 MJ/kgcoz, przy zachowaniu sprawnosci usuwania n powyzej 90%. Ustalono takze,
ze moc wyparki silnie oddziatuje na sprawnos¢ usuwania, jednak w zakresie zmian do 3 kW
nie wptywa istotnie na wspotczynnik zuzycia ciepta do regeneracji.
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Analiza przeprowadzona na podstawie serii testow T21 —T23, pozwolita okresli¢

przebieg zmian wspoétczynnika g4 w funkcji stezenia CO, w spalinach kierowanych do procesu
wychwytu. Dzieki temu uzyskano mozliwos¢ dokonywania prognozy wynikow testow
prowadzonych przy réznym Czicoz Z zakresu 8 — 14%, nalezy jednak pamieta¢ o tym, ze
analiza ta dotyczyta konfiguracji S z roztworem MEA 30%.

Zaktadajgc dobrg powtarzalnosé badan, uznano, ze mozna dokonywaé oceny wptywu

integracji termicznej na podstawie bezposredniego poréwnania dwéch testow przy okresleniu
niepewnosci otrzymanych wynikow oraz zachowaniu ponizszych zasad, tj.:

6.4.1.

Parametry podczas testu powinny byé¢ stabilne, zwtaszcza w odniesieniu do skfadu
spalin kierowanych do instalacji.

Réznice w bilansie masy CO, w strumieniach gazowych, wynikajgce z danych
surowych i okreslone na podstawie zaleznosci (5.22), nie powinny w danym tescie
przekraczac¢ 10%.

Dopuszczalna réznica Aczico. miedzy porownywanymi testami, dotyczaca stezenia
CO; w spalinach kierowanych do procesu nie powinna przekracza¢ 0,20 p.p.
(punkt 6.1.1).

Réznica wartosci wspétczynnika L/G miedzy poréwnywanymi testami powinna byé
mniejsza niz 0,25 kg/kg (punkt 6.1.2).

Réznica w stezeniu aminy dla poréwnanych testow, AC, powinna by¢ mniejsza niz
1,25 p.p. (punkt 6.1).

Roztwér MEA — poréwnanie konfiguraciji

Wyniki badan pilotowych z uzyciem roztworu MEA 30%, omdwione na przyktadzie

testow TO1 — TO6 wskazuja, ze integracja termiczna wywiera korzystny wptyw na proces
wychwytu CO,. Stopien obnizenia energochtonnosci zalezy jednak od zastosowanej
konfiguracji procesowej.

Tab. 6.5 Zestawienie najwazniejszych parametrow dla serii testéw T01 — T0O6

Lp. Pozycja Ozn. Warto$¢
1 2 3 4 5 6 7 8 9
1. Nrtestu TO1 T02 T03 T04 T05 TO06
2. Konfiguracja procesowa testu (S/DAF/SF £HIS) S S-HIS DAF  DAF-HIS SF SF-HIS
3. Sprawno$¢ usuwania CO2 ze spalin, % n 72,5 82,2 82,7 91,0 76,2 85,1
4. Niepewnos¢ sprawno$ci usuwania CO2, % Sh 11 0,9 1,2 11 1,1 0,9
L Wspétczynnik zuzycia ciepta do reg. r-ru netto, 93 397 3,13 419 3,21 3,94 3,09
6. MJkgooz g4 3,13 2,91 3,22 2,99 2,97 2,82
7. Niepewno$¢ wspotczynnika zuzycia ciepta, MJ/kgcoz Sq 0,05 0,04 0,05 0,05 0,04 0,04
8. Stos. przeptywu cieczy do gazu w absorberze, kg/kg L/G 473 4,67 4,86 4,70 5,92 5,71
9. Stezenie CO2 w spalinach do absorbera, %ob;. c21co2 13,62 13,44 11,15 11,30 12,94 13,04
10. Suma str. ciepta wymienionych poza desorberem, kW~ Qwym 70,71 53,12 68,61 51,23 77,41 56,37

11.

Suma str. ciepta przekazanych w rekuperatorach, KW~ Qrex 0,00 17,27 0,00 17,75 0,00 25,88

Z poréwnania wspoétczynnika g4 dla testow TO1 — TO2 wynika, ze zastosowanie HIS

w konfiguracji standardowej, pozwolito obnizy¢é energochtonno$¢ o okoto 7%. W przypadku
testu z integracjg termiczng uzyskano wspétczynnik g4 wynoszacy 2,91 MJ/kgcoe, przy czym,
sprawno$¢ usuwania n wzrosta do 82,2%, czyli niemal o 10 p.p. w poréwnaniu do testu bez
HIS. Zastosowanie HIS przyczynito sie do korzystniejszego profilu temperatury w desorberze,
co podobnie jak dla pozostatych grup testéw, przyniosto dwa pozytywne efekty. Po pierwsze,
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zwiekszenie Sredniej temperatury w czesci desorbera z wypetnieniem, przyczynito sie do
polepszenia sity napedowej wymiany masy z roztworu do fazy gazowej. Dzieki zwigzanemu
ztym zwiekszeniu ilosci zdesorbowanego CO; nastgpito obnizenie Q.. PO drugie,
zmniejszenie sie temperatury w gornych sekcjach desorbera, przyczynito sie do obnizenia Qpar
i zarazem mniejszej ucieczki pary wodnej z ukfadu (rys. 6.41).

W przypadku testéw T03 — T04 stwierdzono, ze zastosowanie integracji termicznej
w konfiguracji DAF przyniosto podobnie zmniejszenie o 7% wspétczynnika gs zuzycia ciepta
do regeneracji roztworu MEA 30%, ktory wyniést 2,99 MJ/kgco2. Sprawnos¢ usuwania w tescie
TO4 takze byta korzystniejsza niz w tescie bez HIS i wyniosta 91%. W konfiguracji DAF mozna
byto sie spodziewa¢ mniejszego wspotczynnika zuzycia ciepta niz w konfiguracji S, jednak
nalezy pamietaé, ze podczas testu T04 stezenie CO, w spalinach byto znacznie nizsze.
Wynosito ono 11,3%, co zgodnie z zaleznoscig oméwiong w punkcie 6.1.1, bylo zwigzane
Z niskim stopniem karbonizacji roztworu nasyconego i mniej korzystnym usytuowaniem
parametrow strumieni wlotowych wzgledem krzywej rownowagi. Mogto to spowodowac
pogorszenie sie energochtonnosci w stosunku do testu T02, gdzie czicoz byto wyzsze 0 2,14
p.p. Gdyby jednak wyestymowac wspotczynnik gs dla testu T02, korzystajgc z rownania (6.1)
i przyjmujac, ze stezenie CO, w spalinach bytoby takie jak w tescie T04, to powinien sie on
wtedy zawiera¢ w zakresie 3,15 — 3,20 MJ/kgco2. Stosujgc takie podejscie, mozna stwierdzi¢,
ze przy jednakowej zawartosci CO, w spalinach i niezaleznie od zastosowania integracji
termicznej, proces w konfiguracji DAF powinien cechowac sie mniejszg energochtonnoscia niz
w konfiguracji S.

Jak mozna zaobserwowaé¢ na rys. 6.40, profile temperatury wzdluz wysokosci
wypetnienia desorbera dla testow w konfiguracji S i DAF z integracjg termiczng majg bardzo
podobny przebieg. Zatem w obydwu przypadkach odnotowano korzystne obnizenie Qog | Qpar.
Zasadnicze réznice dotyczgce tych konfiguracji, ujawnity sie w procesie absorpcji. W testach
z DAF obserwowano obnizenie temperatury w srodkowej czesci absorbera, gdzie dozowany
byt schtodzony do 40°C strumien Lss (rys. 6.39). Przyczynito sie to do poprawy sity napedowej
wymiany masy, zwtaszcza ze dozowany roztwor AGR miat wtedy niski stopien karbonizacji
[87,88]. Skutkiem tego w testach z konfiguracja DAF stopien karbonizacji roztworu
nasyconego byt zazwyczaj wiekszy, co jak pokazano w punkcie 6.1.1, sprzyja poprawie
efektywnosci procesu.

W konfiguracji z rozdzielonymi strumieniami, oméwionej na przyktadzie testow T05
i TO6, wplyw integracji termicznej okazat sie mniejszy niz w pozostatych przyktadach dla
roztworu MEA 30%. Chociaz w tych testach uzyskano najkorzystniejsze wartosci ga, jednak
zastosowanie HIS pozwolito obnizy¢ energochtonnosc¢ tylko o okoto 5%. W tescie T06
wspétczynnik g4 byt rowny 2,82 MJ/kgcoz. Sprawnos¢ usuwania byta wieksza o 9 p.p. nizw T05
i wyniostfa 85,1%.

Przebieg profili temperatury wzdtuz wypetnienia desorbera, przedstawiony na rys. 6.40
dla wszystkich przypadkéw z HIS, wskazuje jednoznacznie, ze w kazdym obszarze dla
konfiguracji SF, z wyjatkiem wyparki w strefie S01, temperatura byta najnizsza. Pobieranie
strumienia Ls; z sekcji S05 powodowato, ze przez pozostate dolne strefy desorbera
(S01 - S04) przeptywat blisko o potowe mniejszy strumien roztworu niz w pozostatych
konfiguracjach. Przy nizszym Quyp, nastepowata giebsza regeneracja roztworu AGR,
a ponadto strumien ten podgrzewany byt do wyzszej temperatury w wyparce. Jednoczes$nie,
znacznie mniejszy byt strumien pary wodnej generowany z roztworu w wyparce w sekcji S01,
ktéra ptyngc w gore wzdtuz wypetnienia, przekazywata ciepto do roztworu sptywajgcego w dot.
Skutkiem tego wyraznie nizsza byta temperatura w sekcjach S02 — S05. Réznica ta pogtebita
sie dla sekcji S06 — S09, gdzie mniejszy niz w pozostatych testach strumien pary wodnej
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kontaktowat sie z catym strumieniem roztworu nasyconego. Ponadto, dozowany do sekciji
S09 — S12 roztwdr nasycony, miat w konfiguracji SF najnizszg temperature. Przyczynito sie to
do dalszego obnizenia temperatury w gérnej czesci desorbera i zaowocowato najnizszg
temperaturg na szczycie. Miato to bezposredni wptyw na to, ze wspoétczynnik gpar dla testow
TO5 i TO6 byt niski i miat zblizong wartos¢. Zatem z samego charakteru konfiguracji SF wynika,
ze zastosowanie integracji termicznej nie wptyneto praktycznie na Qpar.

W konfiguracji SF takze temperatura roztworu nasyconego na wylocie z absorbera byta
najnizsza, a integracja termiczna nie miata na nig bezposredniego wptywu. Z przebiegu profili
temperatury w absorberze, zaprezentowanych na rys. 6.39 wynika, ze zasadnicza faza
procesu absorpcji odbywata sie w sekcjach S06 — S08. Do sekcji S09 dozowany byt strumien
roztworu gteboko zregenerowanego (AGR), ktéry sptywajgc w dét, kontaktowat sie ze
spalinami, absorbujgc z nich CO;, czego skutkiem bylo wydzielanie sie ciepta i wzrost
temperatury. Nad sekcje S05 dozowany byt roztwér Srednio zregenerowany (ASR)
o temperaturze 40°C. Z racji wyzszego stopnia karbonizacji absorpcja w sekcjach S02 — S05
przebiegata mniej intensywnie. Finalnie, w konfiguracji SF strumien roztworu opuszczajgcy
absorber byt bardziej nasycony CO: i miat temperature okoto 43°C. W konfiguracji S i DAF
gdzie proces absorpcji byt roztozony bardziej réwnomiernie wzdtuz sekcji S02 — S08,
temperatura roztworu opuszczajgcego absorber w testach TO1 — TO4 mieécita sie w zakresie
48 — 50°C.
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wypetnienia absorbera dla testow T02, T04 i T06 wypetnienia desorbera dla testow T02, T04 — T06

Najnizsza temperatura w desorberze w sekcjach z wypetnieniem podczas testow
TO5 — TO06, przyczynita sie do mniej intensywnej wymiany masy. W zwigzku z tym sumaryczny
wspotczynnik ogrzania roztworu AGR i ASR (w ostonie bilansowej B4), gog byt dla T05
najwiekszy (0,98 MJ/kgcoz tys. 6.41). Przebieg profilu temperatury dla testu T06 (rys. 6.40)
wskazuje, ze zastosowanie przeptywu przez rekuperator gorny nie wptyneto na zwiekszenie
temperatury w sekcjach S08 i S09, jak to mialo miejsce w testach T02 (rys. 6.15) i T04
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(rys. 6.19). W tescie T06 jednak rekuperator gérny zasilany byt strumieniem Lsi, pochodzgcym
z sekcji S05. Temperatura tego strumienia byta tylko niecate 3°C wyzsza niz ts, przez co sita
napedowa wymiany ciepta byta niska. Skutkiem tego jednostkowy strumien ciepta przekazany
w rekuperatorze gérnym byt w tescie TO6 najmniejszy, sposrod wszystkich testow z roztworem
MEA, a profile temperatury w testach T05 i TO6 byty podobne.

Odmienna byta sytuacja w obszarze pracy rekuperatora dolnego. Przeptyw strumienia
L41 przez ten rekuperator doprowadzit w tescie TO6 do najwiekszego wzrostu temperatury
w sekcjach S04 — S06, w porownaniu do testow T02 i TO4. Podczas testu TO6 roznica
pomiedzy tmax i tsr byta bowiem najwieksza, a w konsekwencji jednostkowy strumien ciepta
przekazany w rekuperatorze dolnym byt najwiekszy. Poréwnujgc testy TO6 i TO5 mozna
stwierdzi¢, ze w tescie TO6 poprawita sie wyraznie desorpcja CO, w sekcjach S04 — S06
i zarazem do 0,82 MJ/kgco2 obnizyto sie sumaryczne qog. Uzyskano zatem w tym przypadku
najwiekszy spadek qog, wynoszacy 0,15 MJ/kgco2. Wobec braku wptywu integracji termicznej
na obnizenie gpar €fekt obnizenia gog odpowiadat za catkowitg korzys¢ z zastosowania HIS
w konfiguracji z rozdzielonymi strumieniami.

120 2,4 100 20
W q par N (| 0g asr+agr I g wym + g str.ch (G33C02
—o— tG31 —o—tér. K-215 — B -— Qwym + Qstr.ch
12° 80 16
-
- LY
16 . . 4\ £ N
2 60 N LA 4 R
8 < ~ 7 N 4 8
39 u - 3
125 § W =
= x =
< 84 | o g <
(O
0,8
4
0,4
0,0 0
T01 T02 T03 T04 T05 T06 T01 T02 T03 T04 T05 T06
Rys. 6.41 Wptyw temperatury w desorberze na Rys. 6.42 Zestawienie ilosci ciepta wymienionego
zuzycie ciepta do odparowania/kondensacji wody poza desorberem i produkcji CO2 podczas testow
i ogrzania roztworu podczas testow T01 — TO6 TO1 -TO6

Zastosowanie integracji termicznej, poprzez implementacje rekuperatorow w postaci
wymiennikéw ciepta wewnagtrz desorbera, pozwala na ograniczenie powierzchni wymiany
ciepta poza desorberem. Podczas testu T05, w wymiennikach krzyzowych oraz w chtodnicach
(przy projektowym At = 7°C), strumienie zregenerowanego roztworu MEA 30% przekazaty
sumarycznie 77,41 kW (Qwym + Qsw.cha). Uruchomienie przeptywu przez rekuperatory
w kolejnym teScie spowodowato wyrazny spadek strumienia ciepta wymienionego poza
desorberem (rys. 6.42). Jako ze wzrosta takze wielkosci strumienia wydzielonego CO., to
w celu dokonania miarodajnego poréwnania, sume Quym 0raz Qsw.cha 0dniesiono do strumienia
masy wydzielonego CO,. Okazato sig, ze podczas testu TO6 poza desorberem wymieniono
0 36% mniej ciepta. W przypadku testow w konfiguracji S oraz DAF zastosowanie HIS
zmniejszyto ilo$¢ ciepta wymienionego poza desorberem odpowiednio 0 33% i 37%.

Nalezy doda¢, ze w grupie testow T41-T46, gdy sprawdzano powtarzalnosc
otrzymywanych wynikéw, wartos¢ sumarycznego wspétczynnika Quym Oraz Qsw.cha, ZMmieniata
sie niewiele. Utrzymywata sie w zakresie 2,25 - 2,35 MJ/kgCO.. Pozwala to, wyciggnac
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wniosek, ze Kkorzy$¢ z zastosowania integracji termicznej, okreslong w ten sposéb,
wyznaczono z niewielkim btedem. W praktyce zmniejszenie ilosci ciepta wymienionego poza
desorberem pozwala zastosowaé wymienniki ciepta o mniejszej powierzchni, co prowadzi do
obnizenia naktadow inwestycyjnych.

Kolejng korzyscig wynikajgca z zastosowania HIS jest zmniejszenie zapotrzebowania
na odbior ciepta w chtodnicy gazu wychwyconego z desorbera. Jak wspomniano, z desorbera
odbierany jest strumieh mieszaniny parowo-gazowej, zawierajgcy, zaleznie od konfiguracii,
nawet do 30% wody. Ciepto, ktore nalezy odebra¢, by doprowadzi¢ do wykroplenia wilgoci,
jest w duzym stopniu rownowazne Qpar. Gdyz zazwyczaj wymagane jest maksymalne
obnizenie zawartosci wody, nim wychwycony gaz bedzie poddawany dalszym operacjom,
w tym sprezaniu. W Instalacji Pilotowej prowadzono ochtadzanie strumienia wychwyconego
gazu do temperatury ponizej 40°C w wodnej chtodnicy E-222, a wilgo¢ wydzielano
w separatorze F-223. Jak pokazano na przyktadzie testow TO1 — TO4, uruchamianie integraciji
termicznej przynosito kazdorazowo obnizenie temperatury na szczycie desorbera tgs:
(rys. 6.41), co skutkowato mniejszg wartoscig Qpar. Oszacowano, ze w przypadku procesu
w konfiguracji S i DAF, mozna w podobnym stopniu obnizyé gpar 0 27 — 28%.

Mozna zatem stwierdzi¢, ze zastosowanie HIS w tych konfiguracjach redukuje
zapotrzebowanie na wode chtodzgcg, co obniza koszty eksploatacyjne procesu. Zmniejsza sie
takze wymagana powierzchnia chfodnicy i wymiary separatora kondensatu, dzieki czemu
uzyskuije sie spadek naktadow inwestycyjnych. Nie dotyczy to jednak procesu w konfiguracji
SF, kiedy to integracja termiczna nie ma istotnego wptywu na wspétczynnik Qpar, i tak wowczas
niski.

6.4.2. Roztwér AMP/Pz — poréwnanie konfiguracji

Przeprowadzone w ramach badan pilotowych testy z wykorzystaniem roztworu
AMP/Pz 30/10% pozwolity uzyskac¢ wyniki potwierdzajgce redukcje zapotrzebowania na ciepto
do procesu wychwytu (tab. 6.6), dzieki zastosowaniu integracji termicznej. Efekt ten, podobnie

jak w przypadku zastosowania roztworu MEA 30%, zalezny byt od zastosowanej konfiguraciji
procesowe;.

Tab. 6.6 Zestawienie najwazniejszych parametrow dla serii testow T11 — T17

Lp. Pozycja Ozn. Wartos¢
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
1. Nrtestu T T12 T13 T14 T15 T16 T17
Konfiguracja procesowa testu
2. (SIDAF/SF +HIS) S S-HIS DAF DAF-HIS SF SF-HIS  SF-HIS
3 Sprawno$¢ usuwania CO2 ze spalin, % n 84,4 90,3 82,5 87,6 772 90,5 89,1
4 0wepewnosc sprawnosci usuwania COz, S, 11 10 11 10 12 10 10
5 Wspolczynnik zuzycia ciepta do 9s 3,74 3,33 2,98 2,73 3,25 2,64 2,63
" regeneracji roztworu netto, MJ/kgcoz Q4 3,48 3,26 2,76 2,65 2,73 2,63 2,63
6.  Niepewnosc wspoiczynnika zuzycia Ss 005 004 004 005 004 004 004
ciepta, MJ/kgcoz
7, Stos. przeplywu cieczy do gazu UG 39 374 322 320 406 401 398
absorberze, kg/kg
8. ;t"i_ze”'e CO2wspalinach do absorbera, " 4241 1247 1358 1366 1241 1213 1215
obj.
Suma strumieni ciepta wymienionych
9. poza desorberem po str. goracej, kW Quym 52,36 40,89 45,95 34,14 44,33 32,44 36,27
10, Suma sirumieni ciepfa przekazanych w Qe 000 1361 000 1612 000 2130 1628

rekuperatorach, kW
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Z badan procesu w konfiguracji standardowej, omoéwionych na przyktadzie testow
T11 -T12, wynika, ze zastosowanie HIS pozwolito obnizyé o okoto 6% energochtonnosé,
wyrazong wspotczynnikiem ¢4, ktérego wartos¢ wyniosta 3,26 MJ/kgcoz2. Jednoczesnie,
wtescie T12 z HIS sprawnos¢ usuwania nwzrosta do 90,3%, czyli o niemal 6 p.p.
w porownaniu do T11. Dzieki uruchomieniu w teScie T12 przeptywu roztworu
zregenerowanego przez rekuperatory, podobnie jak w pozostatych testach z HIS, uzyskano
poprawe profilu temperatury w desorberze. Przyczynito sie to z jednej strony do wzrostu
sredniej temperatury w czesci desorbera z wypetnieniem, czego posrednim skutkiem byto
obnizenie qoq dzieki zwiekszonej desorpcji CO». Z drugiej strony, uzyskano nizszg temperature
w gornych sekcjach desorbera, co przyczynito sie do obnizenia qpar | mniejszej ucieczki pary
wodnej z uktadu (rys. 6.45).

Nalezy jednak zwroci¢ uwage na to, ze dla obydwoch testow uzyskano dos¢ wysokie
wartosci qog i gpar Na tle pozostatych testéw z roztworem AMP/Pz. Skutkiem wzglednie niskiego
stopnia karbonizacji roztworu nasyconego kierowanego do desorbera niska bytaw T11i T12
sita napedowa procesu wymiany masy, a zatem i desorpcja CO;, co z kolei prowadzito do
podwyzszenia gog. Natomiast zastosowanie jednoczesnego dozowania Liz i Lzs przyniosto
stosunkowo wysokg temperature w szczytowej czesci desorbera, co przyczynito sie do
wysokich warto$ci qpar. Oba te czynniki ztozyty sie na do$¢ wysokg wartos¢ wspotczynnika
ga W tych testach.

Wyniki badah z testow T13-T14 pokazaly, ze wptyw integracji termicznej
w konfiguracji DAF byt nieco mniejszy niz w pozostatych przypadkach. Odnotowano tutaj
spadek energochtonnosci procesu o 4%, uzyskujgc w T14 wspotczynnik gs4 rowny 2,65
MJ/kgcoz. Z kolei sprawnos$¢ usuwania w tescie z HIS wzrosta o ponad 5 p.p. Wartosé g byta
w tym przypadku znacznie mniejsza niz w serii testow w konfiguracji S. Nalezy jednak wzigé
pod uwage fakt, Ze podczas testu T14 stezenie CO, w spalinach byto znacznie wyzsze
i wynosito 13,66%. Poskutkowato to osiggnieciem wysokiego stopnia karbonizacji roztworu
nasyconego i korzystniejszego usytuowania parametrow strumieni wlotowych w desorberze
wzgledem linii rownowagowych. W tescie T14 Caicoz byto wyzsze 0 1,49 p.p. nizw T12. Jak to
omowiono w punkcie 6.1.1, na przyktadzie roztworu MEA 30% w konfiguracji S, stezenie CO-
w spalinach ma istotny wptyw na energochtonno$é¢ procesu. Wedtug réwnania (6.1) wzrost
C2ico2 0 0,5 p.p. odpowiada spadkowi wspoétczynnika g4 o okoto 0,10 MJ/kgCO.,. Zakfadajac,
ze w przypadku roztworu AMP/Pz ta zalezno$¢ powinna byc¢ zblizona, mozna sie spodziewac,
ze wartos¢ g w T14 przy ubozszych w CO; spalinach bytaby odpowiednio wyzsza. Jednak
w dalszym ciggu nizsza niz w serii testow T11 —-T12, co pozwala wysnu¢ wniosek, ze
zastosowanie konfiguracji DAF pozwala uzyska¢ mniejszg energochtonnos¢ niz w przypadku
konfiguracji S.

Przedstawione na rys. 6.44 profile temperatury wzdtuz wysokosci wypetnienia
desorbera dla testéw konfiguracji S i DAF z integracjg termiczng miaty zblizony przebieg.
Podczas testu T12 wiekszy byt strumien ciepta przekazywany w wyparce, czego skutkiem byta
wyzsza temperatura w catej kolumnie. Wzdtuz sekcji S04 — S08 rdznica miedzy T12 a T14
utrzymywata sie na poziomie okofo 4 °C. W sekcjach S09 — S13 réznica byta jeszcze wigksza
ze wzgledu na nieco inny sposOb dozowania roztworu nasyconego. Miato to swoje
odzwierciedlenie w korzystniejszej wartosci qpar W tescie T14, w ktérym na szczycie desorbera
panowata znacznie nizsza temperatura.

Najwieksze rdznice miedzy konfiguracjg S i DAF zaobserwowano jednak w absorberze.
Na przedstawionym na rys. 6.43 profilu temperatury dla testu T14 wyraznie wida¢ wptyw
dozowania schtodzonego roztworu zregenerowanego. Wprowadzenie go ponad sekcje S05
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absorbera spowodowato znaczgce obnizenie temperatury w sekcjach znajdujgcych sie
ponizej. Nizsza temperatura z kolei, sprzyjata procesowi absorpcji, czego wynikiem jest
wyzszy stopien karbonizacji roztworu nasyconego, co skutkuje poprawg efektywnosci catego
procesu wychwytu.

Zastosowanie integracji termicznej w konfiguracji z rozdzielonymi strumieniami,
omowione na przyktadzie testow T15 — T17, przyniosto obnizenie energochtonnosci procesu
0 okoto 4%. Dla testow T16 i T17 uzyskano bardzo niski wspétczynnik gs wynoszacy 2,63
MJ/kgco2, przy podwyzszonej o ponad 12 p.p. sprawnosci usuwania CO;, w poréwnaniu
z testem T15 bez HIS.
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wypetnienia absorbera dla testow T12, T14, T16 wypetnienia desorbera dla testow T12, T14, T16

Jak wida¢ na rys. 6.44, w konfiguracji SF wartosci temperatury wzdtuz wysokosci
desorbera sg najnizsze. Zréwnujg sie one z pozostatymi testami jedynie w sekcji S01, gdzie
zainstalowana byta wyparka. Odprowadzenie okoto potowy roztworu z sekcji SO5 desorbera
(strumien Ls1), spowodowato, ze przez pozostate sekcje desorbera przeptywato zdecydowanie
mniej roztworu niz w pozostatych konfiguracjach. Dzieki temu nawet przy znacznie nizszym
Quyp Nastepowata gtebsza regeneracja roztworu AGR. Réwnoczesnie mniejszy byt strumien
pary wodnej, generowany w wyparce w sekcji S01, od ktérego ogrzewat sie sptywajagcy w doét
strumien roztworu. Skutkiem tego podczas testu T16 temperatura w sekcjach S02 — S05 byta
wyraznie nizsza niz w pozostatych testach z HIS. Réznica temperatury byta jeszcze wieksza
w sekcjach S06 — S09, gdzie wytworzony strumien pary kontaktowat sie z catym jeszcze
strumieniem roztworu nasyconego. Dalszy spadek temperatury w sekcjach S09 — S12
spowodowany byt niskg temperaturg roztworu nasyconego w konfiguracji SF, ktory byt
wprowadzany w tej czesci desorbera. Ostatecznie na szczycie desorbera, zarbwno w tescie
T16, jak i testach T15 i T17, uzyskano temperature nizszg o ponad o 20°C, wzgledem testu
T14. Dzieki temu, gpar dla testow w konfiguracji SF byt niski i podobny we wszystkich testach.
Jego wartos¢ nie zalezata od zastosowania integracji termiczne;.
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Z analizy profilu temperatury absorbera zaprezentowanego na rys. 6.43 wynika, ze
najwyzsza temperatura panowata w sekcjach S06 — S08, czyli tam, gdzie proces absorpcji,
zachodzgcy z wydzieleniem ciepta, przebiegat najintensywniej. Zwigzane to byto
z dozowaniem do sekcji S09 gteboko zregenerowanego roztworu (AGR). Nad sekcje S05,
Z kolei, dozowany byt roztwor srednio zregenerowany (ASR) o temperaturze 40°C i wzglednie
wysokim stopniu karbonizacji. W nizej potozonych sekcjach nie obserwowano znaczacego
wzrostu temperatury, co $wiadczy o tym, ze proces absorpcji zachodzit mniej intensywnie.
Finalnie jednak, podobnie jak podczas testéw z roztworem MEA, w konfiguracji SF
temperatura nasyconego roztworu AMP/Pz na wylocie z absorbera byfa najnizsza. Przy czym
zastosowanie integracji termicznej nie miato na nig bezposredniego wptywu.

Ponadto, jak mozna zaobserwowac na rys. 6.43, temperatura w gornej i dolnej strefie
absorpcji podczas testu T15 byta nieco nizsza niz w tescie T16. Wynika to z tego, iz dozowane
strumienie ASR i AGR mialy wyzszy stopien karbonizacji. Poskutkowato to mniejszg
intensywnoscig absorpcji CO,, przez co temperatura roztworu nasyconego opuszczajgcego
absorber w tescie T15 byta nizsza o prawie 2°C wzgledem testu T16.

Skutkiem nizszej temperatury w desorberze w sekcjach z wypetnieniem podczas
testow T15 — T17 byta stabsza desorpcja CO,. W zwigzku z tym sumaryczny wspoétczynnik
ogrzania roztworu AGR i ASR qQoy byt dla T15 najwiekszy (0,78 MJ/kgco2 rys. 6.45).
Uruchomienie przeptywu przez rekuperatory w tescie T16 nie spowodowato wzrostu
temperatury w sekcjach S08 i S09, jak to miato miejsce w testach T12 i T14. W tym przypadku
rekuperator gorny zasilany byt strumieniem Ls; pobieranym z sekcji S05. Temperatura tego
strumienia byta wyzsza zaledwie o 1,3°C od ts, co skutkowato stabszg wymiang ciepta.
W konsekwencji uzyskano najmniejszy jednostkowy strumien ciepta przekazany
w rekuperatorze gérnym, sposrod wszystkich testow. Znalazto to odzwierciedlenie w niskim
stopniu regeneracji roztworu ASR pobieranego z sekcji S05. Z obliczeh bilansowych oraz
pomiaréw a, dotyczacych roztworu miedzy wlotem a sekcjg S05, wynika, ze w T16 do fazy
gazowej przeszto zaledwie 1,6 kg CO. wiecej niz podczas testu T15 (rys. 6.37). Stabe
dziatanie integracji termicznej w gérnym rekuperatorze potwierdzono takze przez poréwnanie
wynikéw testow T16 i T17. Wylgczenie rekuperatora gornego w tescie T17 nie wptyneto istotnie
na zmiane wartosci wspotczynnika ga i jego sktadnikow. Nieznacznie, o 1,4 p.p., spadta jedynie
sprawno$¢ usuwania CO;. Takze profile temperatury w desorberze dla tych obydwdch testow
byty bardzo zblizone (rys. 6.36).

Odwrotna sytuacja miata miejsce w dolnej czesci desorbera, gdzie w testach T16i T17
zastosowano przeptyw strumienia Ls1 przez rekuperator dolny (sekcje S04 — S06). W tym
obszarze wzrost temperatury wzgledem testu T15 bez HIS byt najwiekszy, w poréwnaniu do
konfiguracji S i DAF. W tych testach najwieksza byta réznica pomiedzy tmax i ts,
a w konsekwenciji jednostkowy strumien ciepta przekazany w rekuperatorze dolnym byt
najwiekszy. Dzieki temu w tescie T16 temperatura w dolnej czesci sekcji S04 zblizyta sie do
wartosci uzyskanej podczas pozostatych testéw z HIS. W zestawieniu z T15 doprowadzito to
do wyraznie wiekszej desorpcji CO, w sekcjach S04 — S06. Sumarycznie, wspotczynnik
Jog ObNizyt sie dzieki temu o 0,10 MJ/kgco2, co jest najwiekszym spadkiem tej wartosci sposréd
testow T11 — T17, wynikajgcym z zastosowania HIS. Ze wzgledu na brak wptywu integracji
termicznej na warto$¢ Qpa, podobnie jak w przypadku roztworu MEA, efekt obnizenia
Jog decyduje o obnizeniu energochtonnosci w konfiguracji z rozdzielonymi strumieniami.

Prowadzenie procesu wychwytu z integracjg termiczng takze i w przypadku
wykorzystania roztworu AMP/Pz 10/30% pozwala na ograniczenie powierzchni wymiany
w obszarze wymiennikow krzyzowych. W czasie testu T15 strumienie roztworu
zregenerowanego przekazaty poza desorberem tgcznie 49,81 kW, a w ujeciu jednostkowym
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4,71 MJ/kgCO: (rys. 6.46). Natomiast podczas testu T17, gdy zastosowano tylko rekuperator
dolny, wymieniono w wymiennikach krzyzowych o 37% mniej ciepta. Z kolei, uruchomienie
obydwu rekuperatorow w tescie T16, powiekszyto te roznice do ponad 44%, co byto najwyzszg
wartoscig sposrod rozpatrywanych testéw. W duzej mierze byto to spowodowane najbardziej
intensywng wymiang ciepta w rekuperatorze dolnym. W przypadku testéw w konfiguracji
S oraz DAF, zastosowanie HIS zmniejszyto ilos¢ ciepta wymienionego poza desorberem
odpowiednio 0 30% i 33%. Dato to wynik bardziej zblizony do wczes$niej omawianych testow
z grupy TO1 — TO6.
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Rys. 6.45 Wptyw temperatury w desorberze na Rys. 6.46 Zestawienie ilosci ciepta wymienionego
zuzycie ciepta do odparowania/kondensacji wody  poza desorberem i produkcji CO2 podczas testow
i ogrzania roztworu podczas testow T11 — T17 T11-T17

Dzieki wynikom testow T11 — T14 mozna takze potwierdzi¢ korzys¢ z zastosowania
HIS zwigzang ze zmniejszeniem zapotrzebowania na odbior ciepta w chtodnicy gazu
z desorbera. Uruchamianie integracji termicznej przynosito kazdorazowo obnizenie
temperatury na szczycie desorbera tesi, co wptywato na obnizenie Qpar (rys. 6.45). Uzyskano
dzieki temu w konfiguracji S redukcje natezenia przeptywu wody do ochfodzenia gazu
z desorbera o 17%, a przy konfiguracji DAF o 23%. Analizujgc relacje tca1 i ts, mozna
zauwazy¢, ze podczas testow z roztworem AMP/Pz tgz1 obnizata sie w mniejszym stopniu po
zastosowaniu HIS niz w przypadku odpowiednich testow z roztworem MEA. Wobec tego
wzgledna redukcja qpar byla takze mniejsza. Wyniki testow T15 - T17 wskazujg, ze tea:
pozostawato na niskim, ale zblizonym poziomie. Zatem w procesie z konfiguracjg SF
zastosowanie HIS nie przyniosto korzysci w postaci redukcji gpar, tak w odniesieniu do ilosci
wody chtodzacej, jak i parametrow chtodnicy gazu.

6.4.3. Pordéwnanie testéw dla roztworéw MEA i AMP/Pz

Na potrzeby oceny wptywu zastosowanego roztworu na efektywno$é procesu
wychwytu z integracjg termiczng przyjeto do analizy dwa przypadki dotyczgce konfiguracji SF
przy witgczonym obiegu rekuperatorow, czyli testu TO6 (z roztworem MEA) oraz T16
(z roztworem AMP/Pz). Zastosowane podczas tych testdéw parametry bylty najbardziej zblizone
sposréd rozpatrywanych w tej pracy przypadkéw. W pozostatych mozliwych parach,
dotyczgcych konfiguracji S i DAF, wieksza byfa r6znica w stezeniu spalin doprowadzanych do
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procesu, wspoétczynniku L/G lub nieco inna konfiguracja doptywu roztworu nasyconego do
desorbera, wiec porownanie mogtoby by¢ niemiarodajne.

Poréwnujagc wspotczynniki zuzycia ciepta do regeneracji roztworéw zastosowanych
w badaniach (rys. 6.47), mozna zauwazyc¢, ze istotng role odgrywato ciepto absorpcji roztworu.
Zgodnie z danymi przedstawionymi w tab. 5.4, ciepto absorpcji, a zatem i qqes dla roztworu
AMP/Pz, byto nizsze o 0,08 MJ/kgCO.. Bylto to jednym z czynnikéw decydujgcych o tym, ze
dla tego roztworu osiggano nizszg energochtonnos¢ w niemal wszystkich analizowanych w tej
pracy przypadkach.
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Rys. 6.47 Skladowe wspétczynnika zuzycia ciepta Rys. 6.48 Profile temperatury wzdtuz wysokosci
do regeneracji roztworu MEA - test TO6 i roztworu  wypetnienia desorbera podczas testéw T05 — T06
AMP/Pz - test T16 (MEA) i testéw T15 - T16 (AMP/Pz)

Kolejng wielkoscig istotnie wptywajacg na réznice w energochtonnosci procesu byto
ciepto wiasciwe roztwordéw. Przedstawiona na rys. 6.49 zaleznos¢ cw = f(t,a) wskazuje na to,
ze dla roztworu AMP/Pz ciepto wiasciwe silniej zalezy od stopnia karbonizacji roztworu.
Wskazuje na to zwtaszcza wzajemna relacja cw = f(t) przy statym a dla roztworu nasyconego
AN i roztworu $rednio zregenerowanego ASR. W przypadku roztworu MEA rdznica Adan-asr
wyniosta 0,0361 molcoz/mola. Podczas testu T16 z roztworem AMP/Pz, réznica w stopniu
karbonizacji obu strumieni byta nieco mniejsza i wynosita 0,0292 molco2/mola, jednak bardziej
wplyneta na zmiane cw. Co wiecej, nachylenie krzywych zaleznosci cw = f(t,a) sugeruje, ze
wielkos¢ ta w mniejszym stopniu zalezata od zmiany temperatury dla roztworu MEA.

Silny wptyw stopnia karbonizacji powodowat, ze wysokonasycony ditlenkiem wegla
roztwér AMP/Pz posiadat istotnie nizsze ciepto wiasciwe. Wplyneto to na obnizenie
energochtonnosci procesu, poniewaz kierowany do desorbera roztwor nasycony (strumienie
Lo i L23), potrzebowat mniej energii na ogrzanie sie. Zatem korzystniejsza byta relacja ciepta
zuzytego na ogrzanie roztworu do ciepta potrzebnego do zdesorbowania z niego CO..
Objawito sie to nizszym oy, CO mozna zaobserwowac na przyktadzie testu T16, w ktorym
wartos¢ ta byta nizsza o 0,15 MJ/kgCOg, niz w podobnym tescie T06 z uzyciem roztworu MEA,
podczas ktérego strumienie wlotowe charakteryzowaly sie wyzszym cu.
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Praktycznym odzwierciedleniem wptywu ciepta wlasciwego roztworu na proces
desorpcji jest przebieg profili temperatury w desorberze, odnotowany podczas testow
TO5—-TO061 T15 — T16 (rys. 6.48). Do gornej strefy desorbera podawany byt roztwor nasycony
w postaci strumienia Ls;, 0 podobnej temperaturze dla wszystkich testéw, utrzymujgcej sie
w zakresie 42,0 — 43,9°C. Gdy tym roztworem byt AMP/Pz, posiadajgcy nizsze cw, na szczycie
desorbera ustalata sie wyraznie wyzsza temperatura tcsi. Aby to wyjasnic, trzeba zwrdcié
uwage na dwie kwestie. Po pierwsze, ilos¢ wytworzonej w wyparce pary wodnej byta podobna
w obu testach, a jej strumien na szczycie desorbera, byt znacznie mniejszy niz strumien La;.
Po drugie, w gérnej strefie desorbera panowaty warunki niesprzyjajgce desorpcji CO, oraz
odparowaniu wody, a wiec zgodnie z réwnaniem (5.36) mozna przypuszczac, ze wiekszosé
strumienia ciepta niesionego z parg wodng, zostata wydatkowana na ogrzanie roztworu.
W wyniku kontaktu mieszaniny parowo-gazowej z roztworem MEA 30%, o wyzszym Cu,
ustalata sie zatem nizsza temperatura tes1. W konsekwencji, w przypadku roztworu MEA nizszy
0 0,04 MJ/kgCO; byt wspotczynnik gpar W stosunku do poréwnywanego testu z roztworem
AMP/Pz (rys. 6.47) Ponadto, w takiej sytuacji takze réznica miedzy ts i tgs1 byta znaczna
w tescie TO6 i wyniosta 47,4°C. W zblizonych warunkach ta réznica w tescie T16 wynosita
jedynie 33,1°C.

3900 -
AMP/Pz aL4=0,2419 (AGR) AMP/Pz aL5= 0,6088 (ASR) AMP/Pz aL1= 0,6380 (AN)
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Rys. 6.49 Zaleznos¢ ciepta wtasciwego absorbentéw od temperatury i stopnia karbonizacji z
uwzglednieniem parametrow strumieni wlotowych i wylotowych z desorbera podczas testow T06 (MEA)
i T16 (AMP/Pz)

Zrdéznicowanie i zmiennosc¢ ciepta wtasciwego badanych roztworow wptywaty tez na
prace rekuperatorow w przypadku zastosowania integracji termicznej. Dzieki wyzszej wartosci
Cw roztworu w tescie T16 zregenerowany strumien Ls1 przekazat w rekuperatorze dolnym
zblizony strumien ciepta (16,79 kW; 544,8 kg/h), mimo znacznie nizszego przeptywu
masowego, niz podczas testu T06 (17,50 kW; 750,3 kg/h). Fakt ten jest odzwierciedlony
w przebiegu profili temperatury (rys. 6.48), gdzie mozna zaobserwowac, ze zastosowanie
integracji termicznej dla obydwu roztwordw przyniosto podobny wzrost temperatury w sekcjach
S03 - S07.
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Nieco inna sytuacja miata miejsce w strefie oddziatywania rekuperatora goérnego.
W tym przypadku strumien ciepta przekazanego przez strumien Lsi byt znacznie wiekszy dla
testu TO6 (8,39 kW; 862,1 kg/h) w poréwnaniu do testu T16 (4,51 kW; 598,9 kg/h). Wynikato
to zarébwno z wyzszego natezenia przeptywu, jak i wyzszego cw strumienia Lsi, gdy
absorbentem byt roztwér MEA. Analizujac przebieg profili temperatury dla testéw z tym
roztworem, mozna zaobserwowac poréwnywalng temperature w sekcjach S08 — S09 dla
testow T05 i TO6. Réznica temperatury dla tych testéw w punkcie pomiarowym sekcji S10
wynosita 1,5°C. Natomiast w czasie testu T16 temperatura w omawianych sekcjach byta
wyraznie nizsza niz w tescie bez integracji termicznej. R6znica temperatury miedzy testami
w punkcie pomiarowym sekcji S10 wynosita w tym przypadku 7,0°C. Przy proporcjonalnych
przeptywach strumieni L1 i Lsi stosunek ciepta wymienionego miedzy rekuperatorem gornym
a dolnym wynosit 1:2,1 w tescie T06 z roztworem MEA oraz 1:3,7 w tescie T16 z roztworem
AMP/Pz.

Na stabszg desorpcje CO, w gérnych strefach desorbera, w przypadku stosowania
roztworu AMP/Pz, wskazuje takze jego ilos¢ wydzielona w sekcjach S06 — S13. Wartos¢ ta
zostata wyznaczona na podstawie pomiaréw stopnia karbonizacji strumieni AN i ASR oraz
bilansu masowego. W obu poréwnywanych testach osiggnieto bardzo zblizone wartosci
catkowitego natezenia przeptywu zdesorbowanego CO;, mieszgce sie w zakresie 44,5 — 44,6
kg/h. Przy czym, podczas testu T06, poprzez zastosowanie integracji termicznej w gérnym
rekuperatorze, o 5,4 kg/h zwiekszyt sie przeptyw wychwyconego CO, w stosunku do testu T05
bez HIS. Wynidst on w T06 12,5 kg/h, co stanowito 28% koncowego przeptywu wychwyconego
COz (rys. 6.24). Natomiast podczas testu T16, zastosowanie przeptywu strumienia ASR przez
rekuperator gorny, przyniosto wzrost ilosci zdesorbowanego CO,, zaledwie o 1,6 kg/h
w stosunku do testu T15 bez HIS. Sumarycznie, w sekcjach S06 — S13 wydzielato sie 6,2 kg/h
ditlenku wegla, co stanowito jedynie 14% ostatecznej jego ilosci wychwyconej w tym tescie
(rys. 6.37). Mozna zatem stwierdzi¢, ze dziatanie rekuperatora gérnego w niewielkim stopniu
wptyneto na poprawe efektywnoséci procesu wychwytu w konfiguracji SF z roztworem AMP/Pz.
Mozna to takze wykazac poprzez poréwnanie testow T16 i T17. Uzyskano wéwczas bardzo
zblizone wartosci sprawnos$ci usuwania oraz jednakowe wartosci wspoétczynnika zuzycia ciepta
do regeneracji, mimo ze test T17 zostat przeprowadzony z wylgczeniem gornego
rekuperatora.

Poréwnujac w tym rozdziale przypadki z roztworami MEA i AMP/Pz, nalezy takze
odnies¢ sie do faktu, ze warunki panujgce podczas testow TO6 i T16, cho¢ zblizone, nie byly
jednakowe. Wsréd najistotniejszych réznic nalezy wymieni¢ wyzsze podczas testow T05 i TO6
stezenie CO, w spalinach czico2, moc wyparki Quyp oraz wspotczynnik L/G. Z analizy testow
T21 — T23 (tab. 6.2) wynika, ze wzrost C2icoo W umiarkowanym stopniu wptywat na proces
desorpcji, prowadzgc do spadku temperatury w desorberze. Podobnie rzecz sie miata jesli
chodzi o wzrost L/G, ktorego skutki oméwiono przy okazji analizy testow T31 — T33 (tab. 6.3).
Wzrost mocy wyparki w wiekszym stopniu wptywat na proces, prowadzit natomiast do wzrostu
temperatury, co przedstawiono na przyktadzie testow T42 — T44 (tab. 6.4). Co istotne,
przywotane efekty odnosity sie jednakowo do temperatury $redniej, jak i temperatury na
szczycie desorbera. Majgc na uwadze powyzsze, zatozono, ze efekty wywotane tymi
parametrami, zostatyby w duzej mierze zniwelowane. Innymi stowy, profil temperatury w tescie
Z roztworem MEA (T06) praktycznie nie ulegtby zmianie, gdyby test ten zostat przeprowadzony
przy doktadnie tych samych parametrach jak test z roztworem AMP/Pz (T16). Uznano zatem,
ze wspomniane tu roznice parametréw procesu nie powinny mie¢ wptywu na wnioski ptyngce
z poréwnania obu testow.
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Jak mozna zaobserwowac na rys. 6.50, w przypadku obydwu roztworow warto$ci
sktadowych wspétczynnika zuzycia ciepta do regeneracji uktadajg sie w nastepujgcej
kolejnosci Qees>qog™>qpar- We wszystkich analizowanych przypadkach zastosowanie integraciji
termicznej obniza gog, @ W przypadku konfiguracji S i DAF takze Qpar, dzieki czemu udziat qges
jest wiekszy, co prowadzi do poprawy efektywnosci energetycznej catego procesu.

T05 SF 30%MEA T06 SF-HIS 30%MEA T15 SF AMP/Pz 30/10% T16 SF-HIS AMP/Pz 30/10%

mqdes qog.asr W qog.agr M gpar

Rys. 6.50 Udzial procentowy skiadnikéw wspélczynnika zuzycia ciepta do regeneracji roztworu g4 dla
testow T05 — T06 i testow T15 — T16

Na podstawie wynikéw testéw przeprowadzonych w konfiguracji S (najbardziej
zblizonej do klasycznej), mozna stwierdzi¢, ze korzystny wptyw integracji termicznej jest tam
najbardziej widoczny. Spadek wspétczynnika zuzycia ciepta do regeneracji w testach
TO1 — TO2 wynidst okoto 7%. Wynika to z wiekszego udziatu gpar, Wynoszgcego powyzej 15%,
niz w bardziej zaawansowanych konfiguracjach. W konfiguracji SF, gdy udziat Qpar byt
szczegdlnie niewielki, ponizej 5%, zastosowanie HIS przyniosto efekt tylko w postaci obnizenia
udziatu gog. Uzyskano wtedy sumarycznie mniejszy spadek wartosci wspoétczynnika Qs
w wyniku zastosowania integracji termicznej. W przypadku pary testéw T05 — TO6 wynidst on
okoto 5%. Wykorzystanie roztworu AMP/Pz 30/10%, ktéry charakteryzowat sie nizszg
wartoécig cw roztworu nasyconego, wptyneto na to, ze mniejszy byt udziat q.q we wszystkich
testach T11 — T17. Zatem zastosowanie integracji termicznej dato nieco mniejszy efekt niz
w testach wykorzystujgcych roztwér MEA 30%. Byto to widoczne zwlaszcza w konfiguracji SF,
na przykfadzie testow T15 — T16, w ktérych obnizenie energochtonnosci dzieki zastosowaniu
HIS, wyrazonej wspétczynnikiem g4, byto najmniejsze i wyniosto okoto 4%. Co istotne w tym
przypadku, efektywnie oddziatywat na proces desorpcji tylko jeden z dwdch zainstalowanych
w desorberze rekuperatorow.

Biorgc pod uwage powyzsze, nalezy stwierdzi¢, ze rozpatrywana w niniejszej pracy
integracja termiczna w desorberze, przynosi wiekszy efekt, jesli prowadzona jest w mnigj
zaawansowanym procesie. A Scislej mowigc, kiedy jest zastosowana w konfiguracji, w ktérej
gpar Ma duzy udziat we wspotczynniku zuzycia ciepta do regeneracji. Ponadto, tym wieksza
jest korzysc z zastosowania HIS, im wieksze jest ciepto wtasciwe roztworu nasyconego, czyli
im wiekszy udziat gog Wwe wspotczynniku zuzycia ciepta do regeneracji roztworu. Przy czym,
nalezy pamietac o tym, ze c, spada ze wzrostem stopnia karbonizacji roztworu absorpcyjnego.

6.4.4. Poréwnanie wynikéw z danymi literaturowymi

W literaturze przedmiotu opublikowano wiele wynikéw badan procesu wychwytu CO;
w konfiguracji klasycznej z roztworem MEA 30%. Wspétczynnik zuzycia ciepta do regeneracii,
jaki jest zazwyczaj podawany, miesci sie w zakresie 3,5 — 4,1 MJ/kgco2 [18,46,70,177,183—
187]. Jak podkreslono w publikacjach [105,106], wartos¢ tego parametru zalezy od wielu
czynnikow, w tym, od warunkow prowadzenia procesu, rozmiarow samej instalacji oraz strat
ciepfa. Osiggniecie dolnej wartosci podanego zakresu zalezy od doboru optymalnych
warunkoéw prowadzenia procesu.
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W trakcie prezentowanych w niniejszej pracy badan nad procesem wychwytu CO;
z roztworem MEA osiggnieto wartos¢ wspotczynnika zuzycia ciepta g4 réwng 3,13 MJ/kgcoz.
Te nizszg warto$¢ udato sie uzyskac, wdrazajgc w Instalacji Pilotowej standard rozwigzania,
w ktérym stosuje sie dozowanie zimnego strumienia nasyconego na szczyt desorbera
(rys. 4.4). W literaturze swiatowej oznacza sie taki wariant jako CSS (ang. Cold Solvent Split)
lub RS (ang. Rich Split) i jak wynika z badan symulacyjnych, przynosi ono obnizenie
wspotczynnika qs 0 2,3 - 9,9%, zaleznie od przyjetego stopnia podziatu strumieni
[18,105,188]. Biorgc pod uwage powyzsze, mozna uznac, ze analizowane w tym rozdziale
wyniki testow pilotowych bez udziatu integracji termicznej nie odbiegajg od rezultatéw
dostepnych w literaturze.

Przedstawione profile temperatury wzdtuz wypetnienia dla testéw w konfiguracji
standardowej wykazywaty zbiezny przebieg z danymi przedstawionych w literaturze, biorgc
pod uwage chocby niezwykle wazne opracowanie Kohl i Nielsena [42] z danymi Sardara
i Weilanda [65] rys. 3.4. Oczywiscie, ze wzgledu na odmienne warunki prowadzenia procesu
(Pdes, Cwmea, tan) Oraz nieco inny sposéb podawania roztworu do desorbera, rézne byty takze
wartosci ts i tmax kolumny niz w podanym przykiadzie. Jednak co wazniejsze, zostaty
zachowane cechy charakterystyczne profili temperatury, duzy wzrost w strefie dozowania
roztworu, znacznie mniejszy w strefie z wypetnieniem i ponowny wzrost w wyparce desorbera.
Przedstawione podobienstwo pozwolito uznaé otrzymane w niniejszej pracy wyniki za
wiarygodne, a przez to zakwalifikowa¢ je do analizy porownawczej w odniesieniu do
konfiguracji z HIS.

Jak juz wspominano, w dostepnej literaturze przedmiotu nie natrafiono jednak na
prace, w ktoérych zaprezentowano by wyniki praktycznego zastosowania integracji termicznej
desorbera, realizowanej poprzez zasilanie gorgcym roztworem wbudowanych w desorber
wymiennikow ciepta (rekuperatoréw). Natrafiono natomiast na kilka prac, w ktérych rozwazano
zastosowanie integracji termicznej za pomocg badan symulacyjnych. Wsréd prezentowanych
rozwigzan najczesciej analizowany byt uktad ogrzewania miedzystopniowego desorbera Sl
(ang. Stripper Interheating), wedtug schematu przedstawionego na rys. 3.13.

Na uwage w tym miejscu zastuguje praca wykonana przez Zhao i in. [105].
Przeprowadzona przez nich analiza symulacyjna procesu wychwytu CO;, w konfiguracji Sl,
zakfadata zastosowanie roztworu MDEA/Pz 30/20% jako absorbentu przy pges = 2,1 bar(aps).
Do oceny efektywnosci energetycznej procesu Zhao i in. postuzyli sie wspotczynnikiem
zuzycia ciepta do regeneracji (q). Dla wariantu z S| wyniést on 2,56 MJ/kgcoz, a dla wariantu
podstawowego otrzymano wartos¢ 2,74 MJ/kgcoz, zatem redukcja zapotrzebowania ciepta
wyniosta okoto 7%.

Zhao i in. zaprezentowali sktadowe g w sposéb zbiezny z rownaniem (5.36). Autorzy
nie przewidywali okreslenia wptywu zastosowania ogrzewania miedzystopniowego desorbera
na wartosS¢ qaes, ktorg przyjeli na statym poziomie 1,59 MJ/kgco2, w obydwu przedstawionych
przypadkach. Wykazali natomiast, ze zastosowanie S| wplyneto zaréwno na obnizenie Qpar
z 0,62 do 0,56 MJ/Kgco2, jak i na redukcje gog z 0,53 do 0,41 MJI/Kgco2. Powyzsze obserwacje
sg zbiezne z wnioskami wyciggnietymi z badan pilotowych omawianych w niniejszej pracy.
W pracy Zhao i in. wptyw Sl na qgpar Okazat sie nieco mniejszy, niz mozna sie byto spodziewac
po wynikach z badan pilotowych w niniejszej pracy. Jednak nalezy zwréci¢ uwage na fakt, ze
analizowany w literaturze przypadek prowadzony byt przy wyzszym cisnieniu, co zgodnie
z rownaniem (5.12), ograniczato udziat pary wodnej w strumieniu gazu opuszczajgcego
desorber.

Ciekawy punkt odniesienia mogg stanowi¢ wyniki pracy wykonanej przez Li i in. [106].
Opracowali oni model procesu wychwytu CO,, w ktorym wykorzystali wtasne dane z badan
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pilotowych, przeprowadzonych przy uzyciu roztworu MEA 30% w konfiguracji klasyczne;.
Nastepnie dokonali optymalizacji procesu pod katem minimalizacji zuzycia energii, w wyniku
ktorej wybrali szereg parametrow, posréd nich Cwea = 35% oraz pges = 2,0 baraps). Dla tak
okreslonego obiektu referencyjnego uzyskali zuzycie ciepta na poziomie 3,60 MJ/Kgcosz.
W dalszej kolejnosci dokonali symulacyjnej analizy wptywu kilku modyfikacji procesowych.
Posréd nich znalazt sie takze wariant Sl, dla ktérego uzyskano q = 3,38 MJ/kgcoz2, CO
odpowiadato redukcji zuzycia ciepta powyzej 6%. Takze w tym przypadku autorzy stwierdzili,
ze zmniejszeniu ulegta warto$¢ Qpar Oraz gog, Przy ddes Pozostajgcym bez zmian, cho¢ nie podali
konkretnych wartosci.

Mimo tego, ze oméwione wyzej badania symulacyjne prowadzono w nieco innych
warunkach, cho¢ dla podobnych konfiguracji procesowej, zbieznos$c¢ literaturowych wynikow
teoretycznych i danych eksperymentalnych z niniejszego opracowania mozna uznac¢ za
bardzo dobrg. Pod wzgledem konfiguracji procesowej najbardziej zblizone do omoéwionych
wyzej prac byly pary testow TO1—-T02 oraz T11l —T12, w ktérych poprawe efektywnosci
uzyskano na zblizonym poziomie. Wzajemne relacje profili temperatury testéw pilotowych
z integracjg termiczng i bez niej, wykazujg duze podobienstwo do badan symulacyjnych
przedstawionych w omawianych pozycjach literaturowych (rys. 7.27 i rys. 7.28. w rozdziale 7).

138 INSTYTUT CHEMICZNEJ PRZEROBKI WEGLA



BADANIA SYMULACYJNE

7. Badania symulacyjne

Korzystny wptyw integracji termicznej na proces wychwytu CO,, ktéry zostat wykazany
w badaniach pilotowych, poddano takze weryfikacji przy uzyciu wykorzystywanego w IChPW
programu do symulacji procesowych ProTreat. W tym celu opracowany zostat model procesu
przeznaczony do badania wptywu integracji termicznej na efektywnos$¢ desorpcji CO-
Z hasyconego roztworu aminowego. Jego graficzng prezentacje przedstawiono na rys. 5.7.

Badania symulacyjne przeprowadzono w konfiguracjach S oraz SF. W przypadku
konfiguracji DAF obserwowano gtdéwnie zmiany procesu w obrebie wezta absorpcji. Desorpcja
w tej konfiguracji miata zblizony przebieg do procesu w konfiguracji S, zatem uznano, ze nie
jest konieczna jego analiza symulacyjna.

Szczegdbtowg analize modelowanego procesu prowadzono w oparciu 0 wyznaczone
w obliczeniach profile temperatury i masy skfadnikow fazy gazowej wzdiuz wysokosci
wypetnienia. Pozwolito to zaréwno na bardziej szczegdtowe zbadanie rozpatrywanego
zagadnienia, jak i ocene danych eksperymentalnych isymulacyjnych. Nalezy przy tym
zaznaczy¢, ze podstawowym celem badan symulacyjnych nie byto jak najlepsze dopasowanie
modelu, lecz wykorzystanie jego uniwersalnosci w celu zbadania wptywu integracji termiczne;.

Ponizej przedstawiono zakres przeprowadzonych testow symulacyjnych oraz
wskazano odpowiadajgce im testy pilotowe, z ktoérych zaczerpnieto uzgodnione dane
eksperymentalne (tab. 7.1).

Tab. 7.1 Zestawienie opracowanych testéw symulacyjnych

Lp.  Testy symulacyjne Charakterystyka Bapziﬁ)\:gv\}?t
1 2 3 2
Testy symulacyjne dla roztworu AMP/Pz 30/10%
1. M11.1 Sprawdzenie modelu w konfiguracji S T
2. M11.4, M11.5 Poréwnawcze symulacje w konfiguracji S z integracjg termiczng, T
3. M12.1 Poréwnawcza symulacja w konfiguracji S T12
4. M12.5 Sprawdzenie modelu w konfiguracji S z integracjg termiczng T12
5. M12.1 - M12.6 Seria stopniowego zwigkszania integracji termiczne; T12
6. M15.1 Sprawdzenie modelu w konfiguracji SF T15
7. M15.4, M15.5 Pordwnawcze symulacje w konfiguracji SF z integracja termiczng T15
8. M16.1 Poréwnawcza symulacja w konfiguracji SF T16
9. M16.5 Sprawdzenie modelu w konfiguracji SF z integracjg termiczng T16
10.  M16.1-M16.5 Seria stopniowego zwigkszania integracji termiczne; T16
Testy symulacyjne dla roztworu MEA 30%
11. MO01.1 Sprawdzenie modelu w konfiguracji S TO1
12. MO01.4, M01.5 Poréwnawcze symulacje w konfiguracji S z integracjg termiczng, TO1

7.1.  Zalozenia przyjete do modelowania

Wszystkie zatozenia aktualne przy opracowaniu bilansu masowego, wymienione
w punkcie 5.5.2, mialy réwniez zastosowanie przy opracowaniu modelu procesowego
przedstawionego szerzej w punkcie 5.7. Dodatkowo przyjeto nastepujgce warunki:
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7.2.

Zmierzone i uzgodnione parametry strumienia roztworu nasyconego, ktory w trakcie
badan eksperymentalnych opuszczat absorber, postuzyty do przygotowania danych
wejsciowych dla planowanej symulacji procesu, w postaci parametrow strumieni L1,
L2, L3.
Parametry strumieni roztworu zregenerowanego L4 i L5, pozyskanego kondensatu L6
i L7 oraz wychwyconego gazu G3, stanowity dane wyjsciowe z symulacji, ktora
realizowana byta przy parametrach zblizonych do tych z testéw pilotowych. Dane
wyjsciowe stuzyly do weryfikacji modelu.
Opracowany model procesowy zawierat dodatkowe elementy umozliwiajgce
organizacje strumieni wlotowych i wylotowych z desorbera w celu odwzorowania
procesu z integracjg termiczng lub bez niej, w konfiguracji S i SF.
Podstawowymi wskaznikami stuzgcymi do analizy testu symulacyjnego byty:

—  Gsi1coz, strumieh masowy zdesorbowanego CO, ktéry pozwala okresli¢ gs;

—  Gs1 120, Strumieh masowy wody w strumieniu gazu opuszczajgcym proces;

—  profil temperatury oraz profil masy sktadnikéw fazy gazowej wzdtuz wysokos¢

wypetnienia desorbera.

Sposréd dostepnych w bazie programu, wybrano nastepujgce wypetnienia jako
najbardziej zblizone parametrami do wypetnien zastosowanych w Instalacji Pilotowej
(tab. 4.1):

— dla sekcji S02, S09, S11, zastosowano ,MellapakPlus Metal 752.X”;
— dla sekcji S04, S06, S08, zastosowano ,CMR Metal No.1”.

Nie zaktadano spadku cisnienia w desorberze.

Ze wzgledu na przyjecie w badaniu symulacyjnym ostony bilansowej B3, strumien
ciepta zadany w wyparce desorbera byt rownowazny warto$ci Qreg3s, Wyznaczonej
z rownania (5.5). Dzieki temu uwzgledniono Qsy.w 0raz Qstr.p.

Nie uwzgledniano Qsw.cna. Model wymiennika ciepta pozwalat na odpowiednig kontrole
temperatury wylotowych strumieni L4 i L5, zatem warto$ci Atiss11 Oraz Atiazio:
ustawiano na jednakowym dla obu testoéw poziomie. W zwigzku z tym ten rodzaj strat
nie miat znaczenia przy poréwnywaniu dwoéch testéw symulacyjnych (punkt 5.7.3).
Sekcja S13 nie byta uwzgledniona w modelu. Zatozono, ze ze wzgledu na brak doptywu
jakiegokolwiek strumienia ponad te sekcje w rozpatrywanych przypadkach, wartosci
temperatury i przeptywédw masowych skfadnikédw fazy gazowej nie ulegajg w niej
zmianie. Na wykresach przedstawiano wartosci parametréw w sekcji S13 jako
niezmienne.

W przypadku sekcji SO01, ktéra nie posiada wypetnienia, na wykresach z profilami
temperatury przedstawiono parametry wejSciowe i wyjsciowe. Natomiast nie
podawano danych dotyczacych przeptywow masowych sktadnikéw fazy gazowe).
Istotne z procesowego punktu widzenia strumienie i aparaty, posiadaly numeracje
zgodng ze schematami Instalacji Pilotowej (rys. 4.2 do rys. 4.4).

Zgodnosé danych fizykochemicznych

Podczas prowadzenia badan symulacyjnych zaobserwowano pewne rozbieznosci

pomiedzy symulacyjnymi i eksperymentalnymi profilami temperatury desorbera. Szczegétowa
analiza wykazata, ze wartosci ciepta wlasciwego nasyconych roztworéw absorpcyjnych
w symulacjach byty inne niz w odpowiednich testach eksperymentach, co wptywato miedzy
innymi na wartos¢ temperatury fazy ciektej w obliczeniach symulacyjnych.
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Wyznaczono zatem ciepto wiasciwe roztworow absorpcyjnych w symulatorze
procesowym w badanym zakresie temperatury przy réznych wartosciach stopnia karbonizaciji.
Korzystano przy tym z wersji 6.3 oprogramowania. Otrzymane wyniki zestawiono na rys. 7.1
i rys. 7.2 z danymi literaturowymi oraz wynikami modeli stosowanymi w niniejszej pracy do
wyznaczania ¢y = f(t,a) na potrzeby analizy danych pilotowych (punkt 5.3.2).

W przypadku wartosci wyznaczonych w ProTreat mozna przede wszystkim
zaobserwowac nieliniowy przebieg zmiany cy w badanym zakresie temperatury. Wydaje sie to
niewlasciwe ze wzgledu na to, ze jak wskazujg wyniki badan kalorymetrycznych nasyconych
roztworow amin [154,155], zmiana ciepta wtasciwego w funkcji temperatury, dla takiego
zakresu, powinna mie¢ charakter zblizony do liniowego. Potwierdzaty to takze dane Hilliarda
dla MEA [149] oraz dane Chena dla AMP/Pz [151], ktérymi postuzono sie do opracowania
modeli cy=f(t,a). Zwrécono sie do tworcow oprogramowania z prosbg o interpretacje
zaobserwowanych rozbieznosci, przedstawiajgc wyniki przeprowadzonej analizy.
Z otrzymanego wyjasnienia wynikato, ze dokonano sprawdzenia poprawnosci wyliczen
i znaleziono pewng niespojnos¢ w danych dotyczgcych piperazyny. W aktualnej edycji
oprogramowania znalazta sie odpowiednia poprawka rozwigzujgca ten problem. Dzieki czemu
przebieg zmian c,, wydawat sie bardziej wiarygodny.

Model a=0 Model 0=0,375 Model 0=0,583
------------- ProTreat 6.3, =0 — -+ — ProTreat 6.3, 0=0,375 ProTreat 6.3, 0=0,583
------------- ProTreat6.5.1, a=0,00 — -+ — ProTreat6.5.1, 0=0,375 ProTreat6.5.1, a=0,583
¢ Dane Chen AMP/Pz
4100
3900 § ...................:::::::::::::'.'.i'.'.'.'.'.i'.‘.'.'f-'-'-'f
¥3700 §::::::::'§:::'.'. '''''' §, %_________—— ..... ISl T_
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Rys. 7.1 Wptyw temperatury i stopnia karbonizacji na ciepto wlasciwe roztworu AMP/Pz 30/10% wedtug
danych Chen’a, przyjetego modelu oraz programu ProTreat

Jak pokazano na rys. 7.1, wartosci cw dla roztworu AMP/Pz w wersji 6.5.1
oprogramowania miaty przebieg juz bardziej zblizony do liniowego. Nadal jednak sg one
wyzsze wzgledem przyjetego modelu (réwnanie (5.4)). W zakresie temperatury 30 — 110°C
dla roztworu AMP/Pz, ktorego stopien karbonizacji wynosit 0,583 molcoz/mola, program
symulacyjny podawat warto$¢ cw wyzszg o 3,5 — 4,5% wzgledem wartosci wyznaczonej na
podstawie przyjetego modelu. Co wazne, wielkos¢ ta w badanym zakresie byta zawyzona
niemal o statg wartos¢. Wraz ze spadkiem stopnia karbonizacji réznica miedzy cw z modelu
i z ProTreat byta coraz mniejsza.

Biorgc pod uwage cel niniejszych badan, jakim byto potwierdzenie wptywu integracji
termicznej na proces wychwytu, przyjeto, ze w takim zakresie symulacje procesu z roztworem
AMP/Pz wykonane w ProTreat dajg akceptowalne wyniki. Niemniej jednak przy dziataniach
projektowych nalezy wzig¢ pod uwage przedstawione rozbieznosci.
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W przypadku roztworu MEA nie zostaty wprowadzone Zzadne korekty. Przedstawiciel
producenta motywowat to tym, ze c, dla wszystkich roztwordow jest wyliczane z entalpii zgodnie
z przyjetym modelem termodynamicznym OGT Gas Treating. Oznacza to, ze cw hie bedzie
tak scisle dopasowane jak w przypadku dedykowanej korelacji. Jak wyjasniono, nieliniowy
przebieg krzywej wynika z réznic miedzy roztworem doskonatym a rzeczywistym oraz
wzajemnych relacji miedzy zwigzkami powstajgcymi w miare nasycania roztworu ditlenkiem
wegla. Jednak ze wzgledu na funkcjonowanie catego modelu, zdaniem producenta,
kilkuprocentowe odstepstwo jest dopuszczalne, biorgc pod uwage, ze to, co w programie jest
symulowane, jest wielkoscig pochodng, a nie dopasowang korelacja.

------------- Model a=0 - = = = Model 0=0,139 — -+ — Model 0=0,358
Model 0=0,541 e ProTreat6.5.1, a=0 - - -~ ProTreat6.5.1,a=0,139
24100 — -+ — ProTreat6.5.1, a=0,358 ProTreat6.5.1, 0=0,541 ¢ Dane Hilliard MEA
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-
d
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Rys. 7.2 Wptyw temperatury i stopnia karbonizacji na ciepto wlasciwe roztworu MEA 30% wedtug danych
Hilliarda, przyjetego modelu oraz programu ProTreat

W zwigzku z uzyskaniem od twoércow oprogramowania powyzszego wyjasnienia
uznano, ze zastosowanie tego programu do wykonania szczegotowych analiz symulacyjnych
procesu z roztworem MEA, moze da¢ wyniki obarczone istotnym btedem.

7.3. Symulacja procesu w konfiguracji S z roztworem AMP/Pz

Tab. 7.2 Zestawienie podstawowych parametréow testow pilotowych i symulacyjnych dla procesu
w konfiguracji S z roztworem AMP/Pz

Lp. Pozycja Ozn. Warto$¢

1 2 3 4 5 6 7 8 9
1. Nrtestu ™M M1 M115 T2 M125 M121
2. Konfiguracja procesowa testu (S/DAF/SF £HIS) S S S-HIS S-HIS S-HIS S
3. Strumien ciepta do regeneracji r-ru w ostonie B3 Qregs | 42,39 42,39 42,39 4115 4115 415
4. Przeplyw CO2 w gazie z desorbera, kg/h Gsrco2 | 40,8 40,3 45,1 444 439 388
5. Przeptyw H20 w gazie z desorbera, kg/h GarHo | 17,3 18,9 15,5 15,5 17,3 209
6. Temperatura na szczycie desorbera, °C te31 88,3 86,8 82,6 86,0 847 889
7. Temperatura na dole desorbera, °C fLar 1050 109,3 110,4 1070 111,17 110,0
8. Wspotczynnik zuzycia ciepta do reg. r-ru w B3, MJ/kgCO2 Q3 374 379 3,38 333 337 382

Przedmiotem analizy w tym punkcie sg rezultaty dwéch serii symulacyjnych, M11
i M12. Zostaty one przeprowadzone w celu okre$lenia wptywu integracji termicznej na proces
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desorpcji CO; realizowany w konfiguracji standardowej. Badania wykonano, implementujgc do
opracowanego modelu procesowego dane eksperymentalne pochodzgce z testéw pilotowych,
odpowiednio T11 i T12. Najwazniejsze wyniki badan przedstawiono w tab. 7.2, pozostate
rezultaty zamieszczono w tab.D.1 znajdujacej sie w Zatgczniku D. Podstawowej interpretacji
wynikéw dokonano w oparciu o analize temperatury oraz skladu fazy gazowej wzdiuz
wysokosci wypetnienia desorbera.

7.3.1. Testy serii M11

W pierwszej kolejnoéci wykonano symulacje procesu desorpcji dla warunkow
panujgcych podczas testu T11. Eksperyment ten byt przeprowadzony bez udziatu integracji
termicznej, dodatkowo, strumienie L1, i L2z byly wowczas dozowane jednocze$nie do sekcji
S10 desorbera. W celu okreslenia wptywu integracji termicznej przeprowadzono poréwnawczy
test symulacyjny M11.5, podczas ktérego uwzgledniono przekazywanie ciepta z roztworu
zregenerowanego do desorbera, wedtug procedury z punktu 5.7.4. Wielkosé strumienia ciepta
przekazanego w obu rekuperatorach przyjeto jak dla testu T12. W dalszej czesci badan
wykorzystano mozliwosci modelu procesowego do sprawdzenia dziatania czesciowej
integracji termicznej. W tym celu przeprowadzono symulacje M11.4, w ktérej uwzgledniono
dziatanie jedynie rekuperatora dolnego.

Profil temperatury

Jak mozna zaobserwowac na rys. 7.3 zaznaczony linig ciagtg profil testu M11.1 ma
zblizony przebieg do testu pilotowego T11. Nieco wyzsza byta warto$¢ temperatury w czesci
desorpcyjnej. W sekcji S09 réznica wynosita okoto 2°C i wzrastata do niemal 3°C w sekcji S02.
Wzrost réznicy wynikat z faktu, ze model nie uwzgledniat liniowych strat ciepta desorbera
wzdiuz wysokosci wypetnienia, ktére wystepowaty w testach pilotowych. W gornej czesci
desorbera wystgpita odmienna sytuacja, to dla testu M11.1 temperatura byta nizsza, o okoto
1,5°C. Zaobserwowano, ze dla testu M11.1 rozpieto$¢ miedzy ts i tez1 wynosita ponad 9°C,
podczas gdy dla testu T1ll byta ona mniejsza i wynosita 6°C. W wynikach symulaciji
odnotowano takze wyzszg o ponad 4°C t 41 roztworu odbieranego z sekcji SO1.

Uznano, ze przedstawione odstepstwa nie dyskwalifikujg modelu procesowego do
oceny wptywu HIS na proces wychwytu CO,. Ponadto rozbieznosci te sg na zblizonym
poziomie do wynikdw prezentowanych w pracach literaturowych, ktérych przykiady szerzej
omaoéwiono w punkcie 7.6.3.

Profil masowy

Korzystajgc z mozliwosci symulatora ProTreat, pozyskano dane o skitadzie fazy
gazowej wzdtuz wysokosci wypetnienia desorbera. Wyniki symulacji przedstawiono na
rys. 7.4, na ktorym zaznaczono takze przeptywy masowe skfadnikbw gazu wylotowego
(strumien Gs1) wyznaczone z bilansu masowego na podstawie testu pilotowego T11.

Strumien gazu opuszczajgcy strefe wyparki znajdujgcej sie w sekcji S01 wchodzac do
sekcji S02 zawierat w duzej mierze pare wodng. Jednak wraz z przemieszczaniem sie
strumienia gazu ku goérze, udziat pary wodnej malat. Odpowiadato to sytuacji, w ktorej
kondensujgca para przekazywata ciepto do sptywajgcego w dét roztworu, powodujgc tym
samym desorpcje CO,. Prowadzito to do wzrostu udziatlu CO, w fazie gazowej. Zgodnie
Z wynikami symulacji z testu M11.1 réwnowaga zostata osiggnieta do$¢ szybko, bo juz
w kolejnych sekcjach S03 — S09, sktad gazu nie ulegat zmianie. Przeptyw CO utrzymywat sie
na poziomie 31,0 kg/h, a przeptyw pary wodnej wynosit okoto 19,5 kg/h.
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Sytuacja zdecydowanie zmienita sie¢ w punkcie dozowania roztworu nasyconego
w postaci strumieni L1z i L2s, ponad sekcje S09. Odnotowano wtedy gwattowny wzrost udziatu
CO. w fazie gazowej siegajgcy 39,7 kg/h. Wynikato to z tego, ze roztwdr majgcy wysoki stopien
karbonizacji oraz temperature o blisko 7°C, wyzsza niz panujgca w tej czesci desorbera,
znalazt sie w strefie o nizszym niz w rurociggu cisnieniu. Panowaly tam wiec warunki
sprzyjajgce desorpcji, czyli znajdujgce sie na prawo od krzywej rownowagi, podobnie jak
w przypadku testu T11 (rys.6.27). Wtedy ruch masy skifadnikbw dazacych do
réwnowagowego cisnienia czgstkowego, w tym przypadku CO- i H,O, odbywat sie w kierunku
do fazy gazowej. W konsekwencji wartos¢ Guzo w dolnej czesci sekcji S11 wzrosta do 24,9
kg/h. Obserwacja ta jest potwierdzeniem zjawiska, o ktérym wspominali Kohl i Nielsen [42].
W punkcie dozowania roztworu o zbyt wysokiej temperaturze moze wystepowacé pienienie sie
roztworu, a nawet odparowanie wody. Wigze sie to nie tylko ze stratg ciepta, ale i mozliwym
unoszeniem amin z gazem opuszczajgcym desorber.
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Rys. 7.3 Profile temperatury wzdluz wysokosci Rys. 7.4 Profile masowe skladnikéw fazy gazowe;j
wypetnienia desorbera dla testu T11 i serii M11 — wzdtuz wysokosci wypetnienia desorbera dla
Konfiguracja S z roztworem AMP/Pz testu T11 i serii M11 — Konfiguracja S z roztworem

AMP/Pz

W wyniku dozowania nieogrzewanego strumienia roztworu nasyconego Lz wyraznie
spadta temperatura w sekcji S11, dzieki czemu czes¢ pary wodnej przeszta z powrotem do
fazy ciektej. Przeptyw tego sktadnika w gazie wylotowym utrzymat sie na poziomie 18,9 kg/h
i byt wyzszy o 1,6 kg/h od rezultatu otrzymanego podczas testu T11. Rozbiezno$¢ miedzy
testami wynikata zapewne z faktu, ze w tescie pilotowym mniejsza byta réznica miedzy
temperaturg roztworu i desorbera w punkcie dozowania strumieni Li> i Ls. Wynosita ona okoto
2°C (przy 6°C w M11.1), co w rzeczywistosci mogto prowadzi¢ do odparowania wody
Z roztworu w mniejszym stopniu.

W tescie symulacyjnym M11.1 warto§¢ Gco» rosta w miare przemieszczania sie
strumienia gazu w goére sekcji S11. Osiggneta nawet poziom 40,9 kg/h, jednak dozowanie
strumienia Ls1 stworzyto warunki do wtérnej absorpciji CO.. W konsekwencji przeptyw tego
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skfadnika w strumieniu gazu wylotowego spadt do poziomu 40,3 kg/h, co byto wartoscig
mniejszg o 0,5 kg/h w poréwnaniu z testem T11.

Integracja termiczna

W tescie symulacyjnym M11.5 uwzgledniono strumienie ciepta przekazane
w rekuperatorach, Qg = 7,10 kW oraz Qr4 = 6,50 kW. Analizujgc profil temperatury w tym
tescie, zaznaczony na rys. 7.3 czerwong przerywang linia, mozna stwierdzi¢, ze wykazywat
on duze podobienstwo do wynikow z testu pilotowego T12, ktéry zostat przeprowadzony
w zblizonych warunkach. A zatem takze w obliczeniach symulacyjnych mozna zauwazy¢, ze
zastosowanie rekuperacji wyraznie wptyneto na przebieg procesu regeneracji roztworu.

Dozowanie ponad sekcje S09 potgczonych strumieni L1z i Lo3 0 temperaturze nizszej
o niemal 12,5°C niz w tescie M11.1, przyniosto w M11.5 obnizenie temperatury w tej czesci
desorbera, do poziomu 91,9°C (w poréwnaniu do 95,9°C w tescie M11.1). Nizsza temperatura
dozowanego roztworu nasyconego wynikata, podobnie jak w testach pilotowych, z mniejszego
o niemal jedng trzecig, strumienia ciepta przekazanego do tego roztworu w wymiennikach
krzyzowych.

Temperatura w M11.5 sukcesywnie rosta kierujgc sie w dot, wzdiuz wysokosci
wypetnienia, by juz na granicy sekcji SO7 i S08, osiggng¢ wyzszy poziom niz podczas testu
T11.1. Wywotane to byto oddziatywaniem rekuperatora gérnego w sekcji S08. Dalszy wzrost
temperatury w nizszych sekcjach desorbera, spowodowany byt oddziatywaniem rekuperatora
dolnego, co zaowocowato osiggnieciem temperatury wynoszacej 98,5°C w dolnej czesci sekcji
S04. W sekcji SO2 obserwowano wzrost temperatury w obu testach, M11.1 i M11.5, ktory
wynikat z oddziatywania kondensujgcej pary wodnej z fazy gazowej, opuszczajgcej sekcje
desorbera z wyparkg. Niemniej jednak temperatura roztworu podczas testu z integracjg
termiczng byta nieco wyzsza i ostatecznie na wylocie z desorbera t 41 osiggneta wartos¢ réwng
110,4°C. Zjawisko to obserwowano réowniez w testach pilotowych, a wynikato ono zapewne
Z nizszego stopnia karbonizacji roztworu absorpcyjnego w wyparce podczas testow z HIS.

Zgodnie z réwnaniem (5.12), przy statym cisnieniu catkowitym fazy gazowej, wyzsza
temperatura prowadzi do wiekszego udziatu pary wodnej w tej fazie. Taka sytuacja wystgpita
w tescie M11.5, w ktérym, jak to przedstawiono na rys. 7.4, udziat H,O w fazie gazowej byt
wiekszy niz podczas testu M11.1. W gornej czesci sekcji S02 ilos¢ pary wodnej w M11.5 byta
wieksza o 3,9 kg/h niz w M11.1 i w strefach oddziatywania rekuperatorow (S04 — S08)
utrzymywata sie na podobnym poziomie. W dolnej granicy strefy S09 réznica wynosita jeszcze
2,1 kg/h, a w gornej granicy tej strefy zrownata sie z warto$cig uzyskang w tescie M11.1.

llos¢ CO2 w mieszaninie gazowej opuszczajgcej wyparke byta mniejsza niz w tescie
bez integracji termicznej. W gornej granicy strefy S02 rdznica ta wynosita 2,6 kg/h, jednak
w miare jak strumien gazu przemieszczat sie w gore, poprzez strefy oddziatywania
rekuperatoréw, udziat CO, w fazie gazowej wzrastat. Na wlocie gazu do sekcji S08 ilo$¢ tego
sktadnika w tescie M11.5 byta wieksza o 6,1 kg/h niz w M11.1, a na wylocie réznica osiggneta
juz poziom 14,7 kg/h.

W przeciwienstwie do testu M11.1 dozowanie potgczonych strumieni roztworu
nasyconego Li» i Lz ponad sekcje S09 nie wptyneto gwattownie na sktad fazy gazowe.
Gtdwng przyczyng byta nizsza temperatura tego strumienia od temperatury panujgcej
w punkcie dozowania roztworu. Zatem czesC¢ strumienia ciepfa, niesionego przez gaz
w desorberze, zostata spozytkowana na ogrzanie roztworu do temperatury sprzyjajgce;
desorpcji CO2 w nizszych sekcjach desorbera. Towarzyszyta temu dodatkowa kondensacja
pary wodnej ze strumienia gazu, odwrotnie niz w te$cie M11.1, kiedy to nastgpito w tej strefie
odparowanie pewnej ilosci wody z roztworu.
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Dozowanie strumienia Ls; ponad sekcje S11 w przypadku obydwu testow
spowodowato, poprzez obnizanie temperatury, znaczny spadek ilosci pary wodnej
w strumieniu gazu wylotowego. Nadal jednak sumaryczna iloS¢ tego sktadnika w gazie
wylotowym byta istotnie mniejsza dla testu M11.5, nizsza o 3,4 kg/h nizw M11.1, co przetozyto
sie na nizszg warto$¢ Qpar.

Obserwujac profil masowy CO. dla testu z integracjg termiczng, mozna zauwazy¢, ze
po osiggnieciu maksymalnej wartosci w srodkowej czesci sekcji S09, nastgpit lekki spadek
zawartosci tego sktadnika. Strumienrh gazu ostatecznie opuszczat sekcje S09 posiadajgc o0 0,3
kg/h mniej CO2 niz na wlocie do niej. Thumaczy¢ to nalezy tym, ze w tej strefie desorbera, faza
gazowa kontaktowala sie z roztworem o najnizszej temperaturze, co mogto sprzyjaé zjawisku
wtornej absorpcji. Podobng sytuacje mozna byto zaobserwowac w gérnej czesci strefy S11,
tym razem dotyczyta ona jednak obydwu poréwnywanych testéw. Wynikato to z dozowania
strumienia Lz1 0 wysokim stopniu karbonizacji i stosunkowo niskiej temperaturze. Jak mozna
jednak oceni¢ na podstawie profilu masowego, nie miato to istotnego wptywu na koncowg ilos¢
wychwyconego CO,. Dla testu M11.5 byta ona wyzsza o 4,8 kg/h, co przy jednakowym dla
obu testow Qreq.3, dato znacznie nizszy wspétczynnik gs (rys. 7.5). Poréwnanie wynikow testow
symulacyjnych (M11.1 i M11.5) pozwolito takze potwierdzi¢ znaczng ilosciowa roznice ciepta
wymienionego miedzy roztworem nasyconym a zregenerowanym (rys. 7.6).

Czesciowa integracja termiczna w konfiguraciji S

Model procesu w symulatorze ProTreat wykorzystano takze do sprawdzenia dziatania
czesciowej integracji cieplnej. W tym celu przeprowadzono symulacie M11.4, w ktorej
zaimplementowano dane z testu pilotowego T11. W tescie tym symulowano jedynie prace
rekuperatora dolnego, w ktérym ustalono strumien przekazywanego ciepta Qr.q ha poziomie
6,50 kW (bazujgc na wartosci z testu T12). Wyniki zestawiono na rys. 7.3 i rys. 7.4 w postaci
cienszej linii przerywanej, w celu poréwnania z testami M11.1 i M11.5.

Analizujgc na rys. 7.3 przebieg profilu temperatury uzyskanego podczas testu M11.1
mozna zaobserwowac, ze w gérnych sekcjach desorbera S08 — S11 ma on charakter zblizony
do profilu z testu bez integracji termicznej. Wartos$¢ temperatury utrzymuje sie tam na statym
poziomie, jednak nizszym s$rednio 0 1,7°C niz w M11.1. W strefie oddziatywania rekuperatora
dolnego, w sekcjach S04 i S06, profil przybiera charakter zblizony do testu z HIS (M11.5), lecz
temperatura jest nizsza $rednio o 1,4°C.

Analogiczna sytuacja miata miejsce w przypadku profili masowych. W gérnych strefach
desorbera profile Geo2 i Ghzo Wykazywaty podobienstwo do wynikéw z testu M11.1. Jednak
w strefie dozowania roztworu aminowego, przyrost sktadnikéw w fazie gazowej byt mniejszy.
W dolnych strefach desorbera, gdzie do desorbera przekazywano strumien ciepta
z rekuperatora (sekcje S04 — S06), wystepowata podwyzszona ilos¢ pary wodnej w fazie
gazowej, wzgledem testu M11.1. Na rys. 7.4, mozna takze zaobserwowac, charakterystyczny
dla testéw z HIS, przyrost CO. w fazie gazowej. Co warte odnotowania, to fakt, ze ilos¢ CO;
w sekcjach S04 — S06 byta w tym przypadku nieco wyzsza niz podczas testu M11.5, mimo
takiego samego strumienia ciepta przekazanego w rekuperatorze dolnym. Wynikato to z tego,
iz sptywajacy do sekcji S08 roztwér posiadat wyzszy stopieh karbonizacji (tab.D.1). Dzieki
temu, mimo nieco nizszej temperatury, cisnienie rownowagowe CO; nad roztworem byto
wieksze niz w tescie M11.5. Prowadzito to do wiekszej sity napedowej i wiekszej desorpcji CO-
Z roztworu. Ostatecznie jednak ilos¢ CO, w gazie wylotowym byta mniejsza o 2,6 kg/h. Nadal
jednak przy zastosowaniu jedynie dolnego rekuperatora uzyskano nizsze zuzycie ciepta do
regeneracji roztworu niz w tescie M11.1. Poréwnanie wynikow testow symulacyjnych (M11.1
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i M11.4) pozwolito takze potwierdzi¢ redukcje strumienia ciepta wymienionego miedzy
roztworem nasyconym a zregenerowanym poza desorberem, Quym (rys. 7.6).
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przekazanych w rekuperatorach podczas
testu T11 i serii M11

7.3.2. Testy serii M12

Dodatkowg weryfikacje wptywu integracji termicznej na proces w konfiguracji S,
wykonano realizujgc serie testow symulacyjnych M12. Tym razem to wyniki z testu T12,
przeprowadzonego z integracjg termiczng, postuzylty jako punkt odniesienia do sprawdzenia
modelu procesowego. Realizacja tej serii pozwolita na potwierdzenie wptywu integraciji
termicznej niezaleznie od wystepujgcych miedzy testami pilotowymi réznic parametrow
wejsciowych.

Profile temperatury i masy skfadnikéw fazy gazowej

W pierwszej kolejnosci wykonano test oznaczony w tutejszym zestawieniu jako M12.5,
ktéry bazowat na schemacie i danych z testu T12. Nastepnie przeprowadzono test M12.1
z wytgczonym ukfadem integracji termicznej, przy pozostatych parametrach niezmienionych.
Przebieg profili temperatury obu testéw zaznaczono linig ciggtg i przerywang w kolorze
zielonym na rys. 7.7. Dla poréwnania modelu z danymi eksperymentalnymi na rysunku
przedstawiono takze punkty pomiaru temperatury z testu T12, potgczone zielong linig ciagta.

Mozna zaobserwowac, ze takze w tym przypadku, uzyskano w tescie symulacyjnym
(M12.5) dos¢ zblizony do testu pilotowego ksztatt profilu temperatury. Wyniki symulacji
w tescie M12.5 wskazywaty na temperature wyzszg w sekcjach S01 — S09 oraz nizszg
w sekcji S11 wzgledem testu pilotowego. Réznica miedzy tes1 a tia1 w tescie M12.5 wynosita
26,4°C, podczas gdy w tescie T12 byta réowna 21,0°C. Mimo tej réznicy uzyskano zblizong ilos¢
wychwyconego COz, jednak ponownie w tescie symulacyjnym (M12.5) wartosc¢ ta okazata sie
nizsza o 0,5 kg/h wzgledem rezultatu z testu pilotowego. Wyzsza temperatura w punkcie
dozowania roztworu w M12.5 przyczynita sie do tego, ze w tym tescie symulacyjnym zawarto$¢
wody w gazie wylotowym byta wieksza o 1,8 kg/h niz w odpowiednim tescie pilotowym (T12).
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Konfiguracja S z roztworem AMP/Pz testu T12 i serii M12 — Konfiguracja S z roztworem
AMP/Pz

Integracja termiczna

Bardzo wysokie podobienstwo przebiegu profili temperatury i masy sktadnikéw fazy
gazowej wskazuje, ze obserwacje dokonane podczas analizy pary testow M11.1 i M11.5,
réwniez majg uzasadnienie przy poréwnaniu testéw M12.5 i M12.1. W obydwu seriach
symulacyjnych z integracjg termiczng uzyskano zblizone wartosci wspotczynnika gs (tab. 7.2).

Nalezy zwréci¢ uwage, ze Srednia temperatura w desorberze byta wyzsza podczas
omawianej serii symulacyjnej M12 niz w M11. W zwigzku z tym, Ze seria ta zostata oparta na
danych z testu pilotowego T12, gdzie Qsv.cha byt wyraznie mniejszy niz podczas testu T11
(rys. 6.30), to wiekszy strumien ciepta zostat wymieniony miedzy roztworem zregenerowanym
a nasyconym w analizowanej ostonie bilansowej. Réznice te nie przyniosty jednak zmian
w ocenie wptywu integracji termicznej na proces, poniewaz i tym razem odnotowano istotnie
wiekszg (0 5,1 kg/h) ilodci uzyskanego CO., jesli porowna¢ M12.5i M12.1.

Wzrost stopnia integracji termicznej

Bardziej szczegotowy obraz wptywu integracji termicznej na proces mozna byto
uzyskac w przypadku testow, w ktorych stopniowo zwiekszano Qrek. W tym celu przygotowano
i przeprowadzono testy M12.2 i M12.3, w ktérych zadany strumien ciepta do integracji wynosit
odpowiednio 32% i 67% wartosci Qrex z testu pilotowego T12. Przygotowano takze test M12.6,
w ktérym strumien Qrek zwiekszono 0 27% w stosunku do testu bazowego. Narys. 7.7 irys. 7.8
wyniki tych symulacji przedstawiono w postaci cienkich przerywanych linii, w zestawieniu
z testami gtownymi M12.1 i M12.5. Z kolei wptyw wartosci Qrex na wskazniki procesowe
zobrazowano narys. 7.9 irys. 7.10.
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Rys. 7.10 Zestawienie wspotczynnikéw ciepta
wymienionego poza desorberem i strumieni ciepta
przekazanych w rekuperatorach podczas serii M12

Rys. 7.9 Zestawienie podstawowych wynikow
z serii M12

Jak wida¢ na rys. 7.9 i rys. 7.10 zmiana kluczowych wskaznikéw byfa proporcjonalna
do wzrostu wartosci Qrek. Wielkos¢ ta w tescie bazowym T12, stanowita 33% wartosci
strumienia ciepta kierowanego do wyparki Qreg3. Wyniki testu M12.6 wskazujg, ze dalszy
wzrost Qrek, powyzej wartosci z testu pilotowego, mogitby prowadzic do jeszcze
korzystniejszych warto$ci gz oraz gquwym. Pozostate wnioski i obserwacje wyciggniete z tej serii
przedstawiono w punkcie 7.6.2.

7.4. Symulacja procesu w konfiguracji SF z roztworem AMP/Pz

W celu zbadania wptywu integracji termicznej na proces w konfiguracji z rozdzielonymi
strumieniami SF, wedtug schematu z rys. 4.2, przeprowadzono dwie serie badawcze M15
i M16. W analizie tej oparto sie na wynikach z testow pilotowych T15 i T16, szerzej
omowionych w punkcie 6.3.3. Kluczowe wyniki ujeto w tab. 7.3, pozostate rezultaty uzyskane
podczas testow symulacyjnych przedstawiono w tab.D.2 w Zatgczniku D. Interpretacji wynikow
dokonano na podstawie profili temperatury oraz profili stezen sktadnikéw fazy gazowej wzdtuz
wysokosci wypetnienia desorbera.

Tab. 7.3 Zestawienie podstawowych parametrow testow pilotowych i symulacyjnych dla procesu w
konfiguracji SF z roztworem AMP/Pz

Lp. Pozycja Ozn. Warto$¢

1 2 3 4 5 6 7 8 9

1. Nrtestu T15 M151  M155 T16 M16.5 M16.1

2. Konfiguracja procesowa testu (S/DAF/SF £HIS) SF SF SF-HIS | SF-HIS SF-HIS SF

3. Strumien ciepta do regeneracji r-ru w ostonie B3 Qregz | 34,29 34,29 34,29 32,68 32,68 32,68

4. Przeptyw CO2 w gazie wylotowym z desorbera, kg/h Gsrco2 | 380 434 45,2 446 477 45,0

5. Przeptyw H20 w gazie wylotowym z desorbera, kg/h Gsrnzo | 18 38 24 2,0 33 54

6. Temperatura gazu wylotowego z desorbera, °C te31 51,0 57,7 52,3 50,9 56,0 62,8

7.  Temperatura roztworu z dotu desorbera, °C fLar 105,0 109,7 11,3 107,0 1116 1098

8.  Wspdiczynnik zuzycia ciepta do reg. r-ru w B3, MJ/kgCO: g3 325 285 2,73 2,64 2,46 2,62
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7.4.1. Testy serii M15

Analizowana w tej czesci pracy seria testéw symulacyjnych zostata oparta na danych
z testu T15. Byt on przeprowadzony bez udziatu integracji termicznej i na podstawie wynikow
Z tego testu przygotowano test symulacyjny M15.1. W kolejnym etapie przeprowadzono test
M15.5, uwzgledniajgcy integracje termiczng i bazujgcy na wielkosci strumienia ciepta
przekazanego w obu rekuperatorach podczas testu T16. Wykonano takze test M15.4,
w ktéorym badano wytgcznie wptyw integracji termicznej poprzez rekuperator dolny,
analogicznie jak w przypadku testu pilotowego T17.

Profil temperatury

Jak mozna zaobserwowac na rys. 7.11 profile temperatury testu symulacyjnego M15.1
oraz testu pilotowego T15 majg poréwnywalny ksztatt. W obu przypadkach strumienie Loz i L1z
dozowane byty osobno, odpowiednio nad sekcje S08 i S09. Przyniosto to swoisty uskok profilu
temperatury w sekcji S09.

Odnotowano takze charakterystyczne dla konfiguracji SF obnizenie temperatury
w desorberze, zwlaszcza w gornej jego sekcji, inne niz w testach w konfiguracji S,
przedstawionych na rys. 7.3. W przypadku serii M15 réznica temperatury miedzy testem
symulacyjnym i pilotowym w czesci desorpcyjnej (sekcje S02 — S09) byta wieksza niz w serii
M11, miesScita sie w zakresie 3,5—-5,4°C. W gornej czesci desorbera roznica ta sie
powiekszata i przy wylocie gazu z desorbera wynosita juz 6,7°C. Wyzsza byla takze o0 4,7°C
temperatura roztworu odbieranego z sekcji SO1. Przyczyng wyzszej temperatury w desorberze
podczas testu M15.1 byta wyzsza temperatura strumieni L1, i Loz dozowanych do desorbera,
odpowiednio 0 5,9°C i 9,6°C wzgledem testu pilotowego T15.

Profil masowy

Na rys. 7.12 przedstawiono przeptywy masowe sktadnikow fazy gazowej wzdiuz
wypetnienia desorbera. W tescie T15 wartoéci natezenia przeptywu sktadnikéw gazu
pozyskano z bilansu masowego, na podstawie pomiaréw gazu na wylocie z sekcji S13 oraz
strumienia Ls pobieranego, w konfiguracji SF, z sekcji SO5.

W czasie testu M15.1, podobnie jak podczas testu M11.1 przeprowadzonego
w konfiguracji S, strumien gazu przechodzacy z wyparki do sekcji S02 zawierat w duzej mierze
pare wodng. Takze w tym przypadku, wraz z przemieszczaniem sie strumienia gazu ku gorze
warto$¢ Ghzo malata, a stabilna wartos¢ natezenia przeptywu zostata osiggnieta dos¢ szybko,
przed wejsciem do sekcji S03. W tescie M15.1 temperatura byta jednak o kilkanascie stopni
nizsza temperatura niz w tescie M11.1. Zatem w mys$I| zaleznosci z réwnania (5.12), przy
statym cisnieniu, ze spadkiem temperatury spodziewany jest spadek udziatu molowego pary
wodnej w gazie. W analizowanym przyktadzie objawito sie to znacznie nizszg iloscig wody
w fazie gazowej, ktéra w sekcjach S03 — S08, utrzymywata sie na poziomie 7,2 kg/h.
Jednoczesnie przeptyw CO; miat w tych sekcjach wartos¢ réwng 32,0 kg/h, podobng jak
w tedcie M11.1. Warto zwréci¢ uwage, ze wyniki te sg zblizone do wartoéci uzyskanych
podczas testu pilotowego T15, w ktérym ilo$¢ H.O i CO, w fazie gazowej w sekcji SO5 zostata
wyliczona na poziomie, odpowiednio 6,9 kg/h i 33,4 kg/h.

Dwupunktowe dozowanie strumieni roztworu nasyconego Li i Lz, zdecydowanie
wptyneto na skfad fazy gazowej w tescie M15.1. Tym razem jednak, z racji nizszej temperatury
w sekcji S09 niz w konfiguracji S (rys. 7.4), przyrost pary wodnej w fazie gazowej byt wyraznie
mniejszy. Dodatkowo, z racji rozdzielonego dozowania, przyrost ten wystgpit w dwoch
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punktach, w dolnej i gérnej granicy sekcji S09. Ostatecznie wartos¢ Ghzo W dolnej czesci sekciji
S11 wyniosta 8,5 kg/h.

W miejscu dozowania strumienia L»s, nad sekcjg S08, odnotowano wzrost Geo2 do
wartosci 39,1 kg/h. Ponad sekcjg S09, gdzie dozowano Li2, wielko$¢ ta wzrosta do poziomu
43,1 kg/h. Warto wspomnie¢, ze mimo tego, ze oba strumienie miaty podobny tadunek CO,
I znalazty sie w strefie sprzyjajgcej desorpcji, to w punkcie dozowania strumienia L.3 nastgpit
wiekszy przyrost CO, w fazie gazowej. Wynikato to z tego, ze strumien ten miat temperature
wyzszg o 10,1°C, niz temperatura w strefie, do ktorej byt dozowany. W przypadku strumienia
L1, réznica ta wynosita 3,9°C. Zatem nad sekcjg S08 panowaty korzystniejsze warunki dla
wymiany masy. Gdyz, zgodnie z zaleznoscig opisang réwnaniem (5.8), ze wzrostem
temperatury rosnie rownowagowe cisnienie czgstkowe CO; nad roztworem, co poprawia site
napedowg ruchu masy ditlenku wegla z roztworu do fazy gazowe;j.
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Rys. 7.11 Profile temperatury wzdtuz wysokosci
wypetnienia desorbera dla testu T15 i serii M15 —
Konfiguracja SF z roztworem AMP/Pz

Rys. 7.12 Profile masowe skladnikéw fazy
gazowej wzdtuz wysokosci wypetnienia desorbera
dla testu T15i serii M15 — Konfiguracja SF z
roztworem AMP/Pz

Opisane zjawisko pozostaje w zgodzie z wynikami analizy testu pilotowego T15,
przeprowadzonej w punkcie 6.3.3. Przedstawione na (rys. 6.35) pofozenie parametréw
strumienia L3 wskazywato na korzystniejszg relacje wzgledem krzywej rownowagi niz
w przypadku strumienia Li>. Podczas testu pilotowego strumienie Liz i Lo takze miaty wyzszg
temperature niz w miejscach ich dozowania, jednak roznice te byt mniejsze niz
w analizowanym tescie symulacyjnym i wynosity odpowiednio 1,0°C i 4,0°C.

Dozowanie strumienia Lz (tss =42°C) ponad sekcje S11 wyraznie obnizyto
temperature w tej czesci desorbera, co miato dodatkowy wptyw na skfad gazu wylotowego.
Odnotowano wyrazny spadek Ghzo, ktérego warto$¢ w gazie wylotowym wyniosta ostatecznie
3,8 kg/h. Byfa ona jednak wyzsza o 2,0 kg/h niz podczas testu T15. Natomiast wartos¢ Gcoo
rosta w miare przemieszczania sie strumienia gazu w gore sekcji S11 i uzyskata na jej wylocie
poziom 44,8 kg/h. Jednak w punkcie dozowania strumienia Lz panowaty warunki sprzyjajgce
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wtornej absorpcji CO- i ilos¢ tego sktadnika spadta do poziomu 43,4 kg/h. Koncowa wartos¢
natezenia przeptywu CO; byta wyzsza o 5,3 kg/h niz w porownywanym tescie pilotowym.

Wyzszg warto$¢ Gsicoz | Gaimzo Uzyskang podczas testu symulacyjnego, mozna
ttumaczy¢ gtownie wyzszg temperaturg strumieni Li2 i L3 dozowanych do desorbera, co
w znacznym stopniu wptyneto na ilos¢ tych skfadnikow wydzielonych w punktach dozowania
roztworu. Dodatkowym potwierdzeniem tego wniosku moze by¢ fakt, ze na poziomie sekc;ji
S04 sktad gazu w obu testach byt bardziej zblizony. Pomiar gestosci strumienia Ls;
i wyznaczenie ais pozwolity na wyliczenie z bilansu wartosci Geo, W sekcji poboru tego
strumienia podczas testu pilotowego. Otrzymany rezultat wskazywat, ze wynik z testu
symulacyjnego jest nizszy zaledwie o 1,4 kg/h.

Integracija termiczna w konfiguracji SF

Test M15.5, przeprowadzony z uwzglednieniem integracji termicznej, charakteryzowat
sie tym, ze wielko$¢ strumieni ciepta przekazanych w obu rekuperatorach przyjeto jak dla testu
T16, gdzie Qrg= 4,51 kW i Qrqa = 16,79 kW. Przedstawiony na rys. 7.11, przebieg profilu
temperatury tego testu miat zblizony charakter do profilu testu T16 (rys. 6.36), mimo ze
przeprowadzony byt w nieco innych warunkach. Co potwierdza, ze takze i w tym przypadku,
zastosowanie HIS istotnie wptyneto na przebieg procesu regeneracji roztworu.

Odnotowano przede wszystkim znaczne obnizenie temperatury w miejscach
dozowania strumieni L1z i Los (rys. 7.11). Spowodowane to byto znacznie nizszg temperaturg
dozowanych strumieni, odpowiednio o 21,3°C i 19,2°C wzgledem testu M15.1.
W konsekwencji, w dolnej czesci strefy S11 i S09 uzyskano nizszg temperature o 14,1°C
i11,7°C.

W nizszych sekcjach desorbera dzieki uwzglednieniu integracji termicznej uzyskano
wzrost temperatury. Poprzez oddziatywanie rekuperatora gérnego uzyskano w dolnej czesci
sekcji SO08 wzrost temperatury do 74,6°C. Jednak dopiero w strefie oddziatywania rekuperatora
dolnego przekroczona zostata wartos¢ temperatury z testu M15.1 i na dole sekcji S04
uzyskano 87,1°C. Wyzsza temperatura podczas testu M15.5 utrzymata sie réwniez w sekcji
S02 oraz na wylocie roztworu z desorbera (0 1,6°C).

Zalezno$¢ przedstawiona rownaniem (5.12) wskazuje, ze wzrost temperatury prowadzi
do wiekszego udziatu pary wodnej w fazie gazowej. Zatem w strumieniu gazu opuszczajgcego
wyparke ilos¢ H,O byta wieksza niz podczas testu M15.1. W goérnej czesci sekcji S02 réznica
ta wynosita 5,3 kg/h. Wzdtuz wysokosci wypetnienia wartos¢ Ghzo zmniejszata sie i osiggneta
poziom z testu M15.1 przy gérnej granicy sekcji S06. W wyzszych sekcjach desorbera wartosé
Ghzo byta juz nizsza i w gazie wylotowym osiggneta wartos¢ 2,4 kg/h.

Poroéwnujac profil Geoz obu testow symulacyjnych zaobserwowano, ze ilos¢ gazowego
CO; dla testu M15.5 jest nizsza jedynie w sekcji S02 (rys. 7.12). Najwyzszy wzrost obserwuje
sie za sprawg oddziatywania rekuperatora dolnego kiedy to w strefach S04 i S06 ilos¢ CO.
wzrasta o 18,5 kg/h do poziomu 50,1 kg/h. Strumien ciepta dostarczony w rekuperatorze
gornym przynosi wzrost Geo2 do wartosci 53 kg/h na szczycie sekcji S08.

Odmiennie do testu M15.1, dozowanie strumieni roztworu nasyconego L1 i L»s ponad
sekcje S08 i S09 nie wptyneto bezposrednio na skfad fazy gazowej, jednak oddziatywato na
proces poprzez obnizenie temperatury w tej czesci desorbera. Co prawda, sytuacja taka
sprzyjata kondensaciji pary wodnej, jednak niekorzystnie wptynefa tez na ilos¢ CO, w fazie
gazowej. Obrazuje to profil Geo2 W gornych sekcjach desorbera. llosé CO, w fazie gazowej
opuszczajgcej sekcje S09 spadta do poziomu 46,8 kg/h.

Obnizenie temperatury w sekcji S11, spowodowane dozowaniem strumienia roztworu
nasyconego Lai, przyczynito sie do dalszego obnizenia Gco2 W tescie M15.5. Zawartos¢ CO-
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w gazie wylotowym z desorbera spadfa do poziomu 45,2 kg/h, nadal jednak byta wyzsza o 1,9
kg/h od rezultatu otrzymanego w tescie M15.1. Przy jednakowym dla obu testow Qreq.3, dato to
nizszy wspotczynnik gz, w przypadku zastosowania integracji termicznej. Porownanie wynikow
testow symulacyjnych M15.1 i M15.5 pozwolito takze potwierdzi¢, ze r6zna jest ilos¢ ciepta
wymienionego miedzy roztworem nasyconym a zregenerowanym poza desorberem (quym), jak
to zobrazowano na rys. 7.13.

Czesciowa integracja termiczna w konfiguracji SF

Test symulacyjny M15.4 przeprowadzono ustalajgc Qrq4 = 16,79 kW w rekuperatorze
dolnym na podstawie T16. Otrzymane rezultaty przedstawiono na rys. 7.11 i rys. 7.12
w postaci cienszej linii przerywanej, w celu poréwnania z testami M15.1 i M15.5.

Przebieg profilu temperatury testu M15.4 wskazuje na bardzo zblizony charakter do
testu M15.5. Dotyczy to zwtaszcza strefy oddziatywania rekuperatora dolnego, w ktérej
temperatura byta nizsza zaledwie o srednio 0,2°C. Dozowanie strumieni Lo i L23, majgcych
podczas testu M15.4 nieco wyzszg temperature, przyczynito sie do wzrostu temperatury
w sekcjach S08 — S11. Jednak brak oddziatywania rekuperatora gérnego w sekcji S08
spowodowat utrzymanie statej temperatury wzdtuz tej sekcji, analogicznie do testu M15.1.
Przyczynito sie to do tego, ze wartos¢ temperatury w gérnej czesci sekcji S06 zblizyta sie do
wyniku z testu M15.5. Nieznaczna réznica utrzymata sie takze w nizszych sekcjach desorbera.
Temperatura strumienia Ls; w obu testach byta jednakowa, zatem jego dozowanie zblizyto
ponownie profile temperatury w gornej czesci sekcji S11. Ostatecznie gaz wylotowy
z desorbera w tescie M15.4 miat temperature wyzszg jedynie o 0,5°C niz w M15.5. Wzajemny
przebieg profili temperatury omawianych testdw symulacyjnych wykazywat duze
podobienstwo do wynikow uzyskanych podczas testow T15 — T17 (rys. 6.37).

Zgodnie z przypuszczeniami, podobiehAstwo profili temperatury testow M15.4 i M15.5,
miato swoje odzwierciedlenie w podobnym przebiegu profili masowych sktadnikow fazy
gazowej. Ponownie w strefach S02 — S06 obserwowano bardzo wysokg zgodnos$¢ profili Geo2
jak i Guzo. Istotng rozbieznos¢ odnotowano w obszarze oddziatywania rekuperatora gérnego.
Podczas testu M15.4, kiedy nie przekazywano tam strumienia ciepta, sktad gazu wzdtuz sekcji
S08 pozostawat niezmienny. Zatem u wylotu z sekcji SO8 uzyskano mniejszg o 2,5 kg/h ilos¢
CO.. Warto jednak zauwazy¢, ze podczas testu M15.4 w sekcjach S09 — S11 panowata
wyzsza temperatura, przez co wtérna absorpcja wystgpita w mniejszym stopniu. Dzigeki temu
Gco2 W sekcji S11 osiggneto niewiele nizszg wartos$¢ niz podczas testu M15.5.

Analizujgc wyniki obu testéw pod katem fazy ciektej, zaobserwowano, Zze stopien
karbonizacji roztworu rosnie po wprowadzeniu strumieni do desorbera w gérnych sekcjach
(tab.D.2.). W czasie testu M15.5 panowata w tej czesci desorbera nizsza temperatura, co
prowadzito do podwyzszenia stopnia karbonizacji w wiekszym stopniu. Ze wzgledu jednak na
oddziatywanie rekuperatora gérnego w tym tescie, w dolnej czesci sekcji S08 stopien
karbonizacji roztworu zostat obnizony do wartosci zblizonej do wyniku z testu M15.4.
W nizszych strefach desorbera spadek a miat juz bardzo zblizony przebieg w obydwu testach.

Ostatecznie, podczas testu wykorzystujgcego tylko dolny rekuperator, u wylotu
z desorbera otrzymano o 0,4 kg/h mniej CO: i nieznacznie wigkszg ilo$¢ pary wodnej niz
podczas testu wykorzystujgcego oba rekuperatory. Przetozyto sie to na to, ze wspotczynnik gz
wzrést w M15.4 jedynie o 0,03 MJ/kgco2. W poréwnaniu za$ do testu przeprowadzonego bez
integracji termicznej qs byt nizszy o 0,09 MJ/kgco2 (rys. 7.13). Zestawienie uzyskanych
podczas testow symulacyjnych wartosci qwym, Wskazywato na znaczne, poréwnujgc testy
M15.1 i M15.5 niemal o potowe, obnizenie strumienia ciepta wymienionego miedzy roztworem
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nasyconym a zregenerowanym poza desorberem (rys. 7.14) wskutek wprowadzenia integracji
termiczne;.
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przekazanych w rekuperatorach podczas
testu T15i serii M15

7.4.2. Testy serii M16

Przedstawiona w tej czesci pracy grupa badan symulacyjnych oparta zostata na
wynikach z testu pilotowego T16, ktéry przeprowadzono z udziatem integracji termiczne;j
w konfiguracji SF. Podstawowym celem badan w serii M16 byto, w pierwszej kolejnosci,
sprawdzenie wptywu analizowanego rozwigzania poprzez bezposrednie porownanie testow
M16.1 i M16.5. W kolejnym etapie sprawdzono wptyw integracji termicznej na proces poprzez
stopniowe zwiekszanie obcigzenia cieplnego rekuperatoréw w testach M16.2, M16.3 i M16.6.

Profile temperatury i masy sktadnikéw fazy gazowej

Przebieg profili temperatury testow M16.5 (z HIS) i M16.1 (bez HIS) zaznaczono na
rys. 7.15 linig ciggta i przerywang w kolorze jasnoniebieskim. W celu odniesienia uzyskanych
wynikow symulacyjnych do danych eksperymentalnych na rysunku tym przedstawiono takze
wyniki pomiaru temperatury z testu T16 (z HIS). Jak mozna zaobserwowac na rys. 7.15,
w przypadku testu M16.5 uzyskano profil temperatury bardzo zblizony do rezultatow z testu
pilotowego. Temperatura uzyskana podczas testu M16.5 miata niewiele wyzszg wartoSci
w strefach dozowania roztworu nasyconego S09 i S11, a takze w strefie S02. Zas temperatura
gazu na wylocie z desorbera byta w M16.5 o0 5,1°C wyzsza wzgledem testu pilotowego. Jak
omowiono w punkcie 7.4.1, w przypadku konfiguracji SF wyzsza temperatura w gérnych
strefach desorbera sprzyjata uzyskaniu wyzszych wartosci Gai co2 i Ga1 20 W gazie wylotowym
z desorbera. Podobnie byto i w tescie M16.5, w ktérym ilos¢ CO, i H.O byla wieksza
w porownaniu do testu T16, odpowiednio o 3,1 kg/h i 1,3 kg/h. Warto zaznaczy¢, ze réznice te
byty mniejsze niz przy poréwnaniu testow M15.1 i T15, gdzie réznica dla tss: wyniosta 6,7°C
(tab. 7.3).
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Integracja termiczna

Zasadniczo przebieg profili temperatury i masy testéw M16.5 i M16.1 miat bardzo
zblizony charakter do odpowiadajgcych im testow z serii M15. Niewielkg r6znice mozna
zaobserwowacé w przebiegu profilu Geoz dla testu M16.5. Wedtug modelu w konfiguracji SF,
wtorna absorpcja w strefach S09 — S11 miata w tym tescie mniejszg skale i wynosita 4,2 kg/h,
podczas gdy dla testu M15.5 wartos¢ ta byta rowna 7,8 kg/h. Byto to spowodowane wigksza,
srednio 0 4°C, temperaturg w strefach dozowania roztworu nasyconego do desorbera podczas
testu M16.5. Mimo niewielkich réznic danych wejsciowych i otrzymanych rezultatow mozna
uznac, ze wnioski wyciggniete na podstawie obserwacji dokonanych w punkcie 7.4.1 maja
zastosowanie rowniez dla serii M16.

Najwazniejszym zas$ wnioskiem z przeprowadzonej analizy jest potwierdzenie
korzystnego wpltywu integracji termicznej na proces desorpciji CO- w tej konfiguracji. Przejawito
sie to uzyskaniem, po uwzglednieniu HIS, gazu wylotowego z desorbera zawierajgcego
0 2,7 kg/h wiecej CO i 02,1 kg/h mniej H2O. Przy jednakowym Qreq3 przetozyto sie to na
nizszy o 0,16 MJ/kgcoz wspotczynnik gs w stosunku do testu M16.1.

Dodatkowym efektem zastosowania integracji termicznej, podobnie jak w pozostatych
seriach pomiarowych, byt wyrazny spadek strumienia ciepta wymienionego w wyspie
wymiennikéw krzyzowych. W serii M16 uzyskano redukcje Quwym rzedu 1,78 MJ/kgco
(rys. 7.18).
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Rys. 7.15 Profile temperatury wzdtuz wysokosci
wypetnienia desorbera dla testu T16 i serii M16 —
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Rys. 7.16 Profile masowe skifadnikéw fazy
gazowej wzdluz wysokosci wypetnienia desorbera

Konfiguracja SF z roztworem AMP/Pz dla testu T16 i serii M16 — Konfiguracja SF z

roztworem AMP/Pz

Wzrost stopnia integraciji termicznej

Uzupetnieniem serii pomiarowej M16 bylo przeprowadzenie dodatkowych testéw,
w ktorych stopniowo zwigekszano udziat integracji termicznej w procesie desorpcji. W testach
M16.2 i M16.3 zadany strumien ciepta kierowany do integracji w rekuperatorach wynosit
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odpowiednio 34% i 68% wartosci Qrex Wykorzystanego podczas testu T16. Przygotowano
takze test M16.6, w ktérym Qrex zwiekszono o 21% w stosunku do testu bazowego.
Kazdorazowo strumien ciepta byt podzielony proporcjonalnie miedzy oba rekuperatory.
Wyniki dodatkowych testow przedstawiono na rys. 7.15irys. 7.16 za pomocg cienkich
przerywanych linii, w zestawieniu z testami M12.1 i M12.5. Informacje uzupetniajgce
przedstawiono zas na rys. 7.17 i rys. 7.18. Podstawowe wnioski i tendencje z tej serii byty
zblizone do tych uzyskanych w serii M12. Omowiono je w dyskusji wynikdw w punkcie 7.6.2.
Istotng réznice w stosunku do wynikow badan w konfiguracji S wskazaty rezultaty testu
M16.6. Okazato sig, ze dalsze podnoszenie wartosci Qrek, poza wartosci z testu T16, gdzie
stanowit on 65% Qreg.3, Nie przyniosto obnizenia energochtonnosci procesu. Wynikato to z tego,
ze spadek temperatury w gornej czesci desorbera, obnizyt co prawda Gz w20, lecz w niewielkim
stopniu. Natomiast w duzym stopniu zwiekszyt udziat absorpcji wtérnej w gérnych czesciach
desorbera i Gs1coz2 praktycznie nie ulegto zmianie. Jako ze udziat qpar W konfiguracji SF ma
duzo mniejsze znaczenie niz qog (rys. 6.50), to wartosé gz w tescie M16.6 juz sie nie zmienita.
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Rys. 7.18 Zestawienie wspotczynnikéw ciepta
wymienionego poza desorberem i strumieni ciepta
przekazanych w rekuperatorach podczas
serii M16

Rys. 7.17 Zestawienie podstawowych wynikéw
z serii M16

7.5.  Symulacja procesu w konfiguracji S z roztworem MEA

Badania symulacyjne procesu desorpcji przeprowadzono takze dla konfiguracji S
Z roztworem MEA 30%, wykorzystujgc dane pochodzace z testow T0O1 — T06. Jednak wobec
watpliwosci przedstawionych w punkcie 7.2, uzyskane wyniki przedstawiono jedynie
poglagdowo, bez szczegdtowej analizy, w postaci jednej serii badawczej MO1.

Badania wykonano implementujgc do opracowanego modelu procesowego dane
eksperymentalne pochodzace z testu pilotowego TO1, ktérego wyniki zostaty szczegdtowo
opisane w punkcie 6.2.1. Wybrano ten test ze wzgledu na to, iz zostat przeprowadzony
w konfiguracji standardowej bez integracji termicznej, wedtug schematu z rys. 4.4. Utatwito to
bezposrednie poréwnanie danych symulacyjnych i pilotowych.

Najwazniejsze rezultaty badan przedstawiono w tab. 7.4, pozostate wyniki
zamieszczono w tab.D.3, znajdujgcej sie w Zatgczniku D. Podobnie jak poprzednio,
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podstawowej interpretacji wynikdw dokonano na podstawie analizy temperatury oraz skfadu
fazy gazowej wzdluz wysokosci wypetnienia desorbera.

Tab. 7.4 Zestawienie podstawowych parametrow testow pilotowych i symulacyjnych dla procesu w
konfiguracji S z roztworem MEA

Lp. Pozycja Ozn. Warto$¢

1 2 3 4 5 6
1. Nrtestu T0O1 MO11  MO15
2. Konfiguracja procesowa testu (S/DAF/SF £HIS) S S S-HIS
3. Strumien ciepta do regeneracji r-ru w ostonie B3 Qreg.3 39,33 39,33 39,33
4. Przeplyw CO2 w gazie z desorbera, kg/h Gs1co2 40,3 46,1 50,6
5. Przeptyw H20 w gazie z desorbera, kg/h Gs1H20 8,4 8,7 5,6
6. Temperatura na szczycie desorbera, °C tes1 78 70,5 62,4
7.  Temperatura na dole desorbera, °C fLa1 107 105,8 107,2
8. Wspodtczynnik zuzycia ciepta do reg. r-ru w B3, MJ/kgCO2 qs 3,51 3,07 2,80

7.5.1. Testy serii MO1

Podobnie jak poprzednio, serie badawczg rozpoczeto od przeprowadzenia symulacji
procesu desorpcji bez udziatu integracji termicznej, wykonujgc test M01.1. Nastepnie
wykonano poréwnawczy test symulacyjny M01.5 z udziatem rekuperatoréw. Podczas tego
testu uwzgledniono strumienie ciepta do przekazania w rekuperatorach, okreslone na
podstawie testu TO2. Wynosity one Qr.q = 9,13 kW oraz Qr.q = 8,14 kW. Przeprowadzono takze
test MO1.4, w ktérym uwzgledniono dziatanie jedynie rekuperatora dolnego.

Profil temperatury

Przedstawiony na rys. 7.19 profil temperatury dla M01.1 ma zblizony przebieg do testu
pilotowego T01, cho¢ wartos¢ temperatury okreslonej w symulacjach byla wyraznie nizsza
w catym desorberze. W czesci desorpcyjnej z wypetnieniem (sekcje S02 — S09) temperatura
ta byta nizsza $rednio o0 4°C. Natomiast strumien gazu wylotowego z desorbera miat w M01.1
temperature nizszg o 7,5°C niz w TO1. Mozna takze zaobserwowac, ze temperatura tis
roztworu odbieranego z sekcji S01 byta w symulacjach nizsza o 1,2°C.

Profil masowy

Zasadniczo przebieg profilu masowego w analizowanym tescie nie odbiegat od
wczesniej omowionych testow w konfiguracji S bez HIS. Po opuszczeniu wyparki i stabilizacji
w sekcji S02 sktad gazu w sekcjach desorbera S03 — S08 nie ulegat zmianie. Przeptyw CO:
utrzymywat sie tam na poziomie 25,5 kg/h, a przeptyw pary wodnej wynosit 9,6 kg/h. Jednak
dwupunktowe dozowanie strumieni roztworu nasyconego Li» i Lzs, ponad sekcje S09 i S08,
0 wiele bardziej niz w poprzednich testach, wptyneto na sktad fazy gazowej w tescie MO1.1.
llos¢ CO, w fazie gazowej na wlocie do sekcji S11 wynosita 44,7 kg/h, a na wylocie z desorbera
osiggneta 46,1 kg/h. Nalezy zwrdci¢ uwage, ze byt to najwiekszy wzrost sposrdd wszystkich
analizowanych testow. Najwieksza tez byta réznica temperatury miedzy punktami dozowania
a strumieniami L1z i Los. Wynosita ona odpowiednio 9,9°C i 11,5°C. Zaowocowato to wiekszg
desorpcjg CO- niz w przypadku testu pilotowego. W tescie pilotowym TO01 réznica temperatury
strumieni L1 i Lo3 wynosita odpowiednio 1,8°C i 7,5°C. W zwigzku z tym, u wylotu z desorbera
osiggnieto w tym tescie nizszg warto$¢ Gasi co2 réwng 40,3 kg/h.
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Podobnie jak w poprzednich przypadkach bez integracji termicznej, w miejscu
dozowania strumieni L1z i L2z odnotowano w tescie M01.1 wyrazny wzrost ilosci pary wodnej
w fazie gazowej, ktory siegnat poziomu 14,9 kg/h na wlocie gazu do sekcji S11. Jednak ze
wzgledu na dozowanie strumienia Lsi i obnizenie temperatury w tej sekcji Guzo finalnie spadto
do wartosci 8,7 kg/h na wylocie z desorbera. Wartos¢ ta byta nieco wyzsza od wyniku z testu
pilotowego, w ktérym temperatura na szczycie byta o 7,5°C wyzsza. Analizujgc na rys. 7.20
relacje miedzy strumieniami CO i H,O w M01.1 i TO1, udziat masowy pary wodnej na wylocie
z desorbera jest w M01.1, zgodnie z oczekiwaniem, mniejszy. Jednak wobec wiekszego
masowego przeptywu gazu z desorbera w tescie M01.1 przeptyw masowy pary wodnej takze
mogt okazac sie wiekszy niz w tescie pilotowym.

Integracja termiczna
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Konfiguracja S z roztworem MEA dla testu TO1 i serii MO1 — Konfiguracja S z

roztworem MEA

Analizujgc wyniki testu MO01.5 przedstawione na rys.7.19 i rys.7.20 mozna
zaobserwowac, ze zastosowanie integracji termicznej w serii symulacyjnej M01 réwniez
wyraznie wptyneto na profile temperatury i stezenia w desorberze. Zgodnie z tendencjg
obserwowang w seriach badawczych dotyczacych roztworu AMP/Pz, w tescie MO01.5
(z uwzglednieniem rekuperatoréw), wyzsza byta warto$¢ temperatury w dolnej strefie
desorbera (sekcje S01 — S04) niz w tescie M01.1 bez HIS. Nizsza za$ byta temperatura
w goérnej strefie desorbera (Sekcje S08 — S11). Doprowadzito to do wyraznie mniejszej
wartosci Grzo dla testu M01.5 w gérnych sekcjach S09 — S11. Jesli chodzi o udziat CO, w fazie
gazowej, to w strefach oddziatywania rekuperatorbw zauwazono wyrazng tendencje
wzrostowg wzgledem testu M01.1. Odmiennie jednak od wczesniejszych testéw z integracjg
termiczng, podczas testu M01.5 w strefie dozowania strumieni Li> i L2, wystgpit wyrazny
wzrost ilosci H,O i CO, w fazie gazowej. Wynika to z tego, ze mimo oddania zatozone;j ilosci
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ciepta w rekuperatorach, oba te strumienie roztworu zregenerowanego miaty na tyle wysoka
temperature, ze zdotaly jeszcze podgrza¢ w wymiennikach krzyzowych roztwor nasycony do
wyzszej temperatury, niz ta panujgca w punktach dozowania roztworu. Temperatura
strumienia Li» byla wyzsza o 4,0°C, a strumienia Lz 0 8,3°C od temperatury w strefie
dozowania. Nadmiar ciepta niesionego ze strumieniami Li2 i Loz przyczynit sie czesciowo do
desorpcji CO: i odparowania wody w obszarze dozowania roztworu. Taka sytuacja do tej pory
miata miejsce jedynie w testach prowadzonych bez udziatu rekuperatorow.

Dzieki uwzglednieniu HIS, w serii symulacyjnej MO1 uzyskano o 4,5 kg/h wiekszg
warto$¢ Gsi coz, przy obnizeniu Gsi 2o 0 3,1 kg/h. Wobec jednakowego w obu testach Qregs
przyniosto to wyrazne obnizenie jednostkowego zapotrzebowania na ciepto do regeneracji
roztworu (rys. 7.21). Jak mozna zaobserwowac na rys. 7.22, dzieki wysokiej ilosci CO; na
wylocie z desorbera nastgpito wyrazne obnizenie warto$ci quym W tej serii symulacyjnej
w poréwnaniu do testu pilotowego. Nadal jednak quym byto rézne w poréwnywanych testach
symulacyjnych. llo$¢ ciepta wymienianego poza desorberem w tescie M01.1 byla o 1/3
mniejsza niz podczas testu MO1.5 (rys. 7.22).

Czesciowa integracja termiczna w konfiguraciji S

Przeprowadzajac test symulacyjny M01.4 uwzgledniono jedynie rekuperator dolny,
w ktérym ustalono strumien ciepta do przekazania, na poziomie Qrq = 8,14 kW, bazujgc na
wartosci z testu T02. Wyniki przedstawiono na rys. 7.19 i rys. 7.20 w postaci cienszej linii
przerywanej, w celu porownania z testami M01.1 i MO1.5.

Wyniki tego testu byly zgodne z obserwacjami dokonanymi podczas testéw M11.4
i M15.4. Takze w tym przypadku przebieg profilu temperatury i profili masy sktadnikow gazu
miat w gornych sekcjach desorbera S08 — S11 charakter zblizony do rezultatow z testu bez
integracji termicznej. Natomiast w strefie oddziatywania rekuperatora dolnego, w sekcjach S04
i S06, profil przybrat charakter zblizony do testu z HIS.

G31C02 —— G31H20 q3 mgwym =Qrek
60 6,0 30
50,6 24
50 | 476 ‘ 150 17,27
46,1 18t —
40,3 g
) 12 -
40 | 1 40 8,14
g 6
< g
> 3,51 =
=30 U 30= 0 : : : 7,5
© 3,07 208 & T01/S MO1.1 MO1.4 MO1.5
: 2,80 L 6.0
-
20 | 1 20 =
- 1 45%
=
o
8,7 - 1 30
10 | 110
D/D\D\é 373
- T — 1,5
0 . . . 00 L 400
TO1/S MO01.1 MO01.4 MO01.5
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przekazanych w rekuperatorach podczas
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Jak mozna jednak zaobserwowaC na rys. 7.21, bez uwzglednienia rekuperatora
gornego wartosci Geoz | Ghzo byty bardziej zblizone do tych z testu M01.1 (rys. 7.21). A zatem
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w konfiguracji standardowej dziatanie rekuperatora géornego ma istotny wptyw na regeneracje
roztworu w procesie z integracjg termiczng, podobnie tak jak miato to miejsce podczas serii
M11, gdzie wykorzystywano roztwér AMP/Pz.

7.6. Podsumowanie badan symulacyjnych

Omoéwione w tym rozdziale wyniki symulacji potwierdzity rezultaty z badan pilotowych
dotyczgce korzystnego wptyw integracji termicznej na energochfonnosé procesu desorpcji
CO.. Wszystkie przeprowadzone serie symulacyjne z roztworem AMP/Pz wykazaty redukcje
wspotczynnika zuzycia ciepta do regeneracji gz po uwzglednieniu HIS, i tak:

= w przypadku testéw w konfiguracji S w ramach serii M11 redukcja ta wyniosta 11%,

a w serii M12 12% (tab. 7.2),

= w przypadku testow w konfiguracji SF w ramach serii M15 redukcja ta wyniosta 4%,
a w serii M16 6% (tab. 7.3).

W przypadku serii M12 i M16 zaobserwowano wiekszy spadek zuzycia ciepta
w porownaniu do pozostatych serii przeprowadzonych w tych samych konfiguracjach.
Wynikato to z mniejszego Qsw.cha W testach pilotowych, na ktérych byly oparte te serie.
Wieksza ilosC ciepta dostarczonego w wyparce desorbera byla wowczas wykorzystana
wewnatrz uktadu, dzieki czemu integracja termiczna przyniosta lepsze rezultaty. Przy okazji
potwierdzono stusznos$¢ podjetych dziatah, opisanych w punkcie 5.6.6, gdy przy analizie badan
pilotowych wprowadzono ostone bilansowg B4. Poréwnywanie wynikéw testéw, w ktérych
rézne byty wartosci Atiss11 oraz Atiss21, nie pozwolitoby uzyska¢ w petni miarodajnych
whnioskow.

Nalezy takze =zaznaczy¢, ze przeprowadzone badania pozwolity potwierdzi¢
obserwacje z badan pilotowych, dotyczace wiekszego wptywu integracji termicznej w mniej
zaawansowanych konfiguracjach procesowych. Zastosowanie HIS w konfiguracji S przyniosto
istotnie lepsze rezultaty, co widaé na przyktadzie serii M11 i M12.

Wiele z dokonanych obserwacji znalazto potwierdzenie podczas analizy serii MO1.
Przeprowadzone badanie symulacyjne procesu wykorzystujgcego roztwoér MEA w konfiguracji
standardowej takze wykazato korzystny wptyw integracji termicznej. Uzyskano wowczas
redukcje wspétczynnika gs na poziomie 9% (tab. 7.4).

7.6.1. Wplyw ciepta wtasciwego na wyniki symulacji

Zaawansowana walidacja modelu w oparciu o dane eksperymentalne nie byta
mozliwa, ze wzgledu na rozbiezng wartos¢ ciepta wtasciwego otrzymywang w programie
symulacyjnym, co szerzej przedstawiono w punkcie 7.2. Uznano jednak, ze dokfadne
dopasowanie modelu nie byto konieczne do potwierdzenia korzystnego wptywu integracji
termicznej.

W przypadku roztworu AMP/Pz wazne bylto, ze zaleznos¢ cy = f(t) dla danego a miata
charakter liniowy. A zatem fakt, ze w pakiecie ProTreat wartos¢ cw byta zawyzona
rownomiernie w rozwazanym zakresie temperatury, mozna traktowac jako symulacje procesu
wykorzystujgcego roztwor o nieco wyzszym Cwan, (0 3,5 — 4,5%). Dla roztworu MEA takie
podejscie byto utrudnione ze wzgledu na brak liniowej zaleznosci cw = f(t) dla danego aq,
dlatego tez analiza w tym przypadku byta mniej obszerna.

Przedstawione rozbieznosci dotyczgce cw ujawnity swoj wplyw na przebieg profili
temperatury w badaniach symulacyjnych. W przypadku serii M11 — M16, przeprowadzonych
dla roztworu AMP/Pz, temperatura w czesci desorpcyjnej kolumny (sekcje S01 — S08) byta
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wieksza od temperatury zmierzonej w odpowiednich testach pilotowych (np. rys. 7.3
irys. 7.11). Poréwnywalna sytuacja wystgpita przy zestawieniu profili testow pilotowych
prowadzonych z udziatem roztworow o réznej wartosci Cwan rys. 6.48. W przypadku roztworu
0 wyzZszym Cwan WYzSza byta ts w czesci desorpcyjnej kolumny. Na podstawie tej obserwacii
mozna wysnué¢ wniosek, ze wyznaczone przez model OGT Gas Treating cw byto nieco
zawyzone. Oznaczatoby to, ze cw 0 nizszych wartosciach (rys. 7.1), wyznaczone wedtug
procedury Steca z réwnania (5.4), byto bardziej wiarygodne.

Podobnej obserwacji dokonano przy porownywaniu wynikéw testow z roztworem MEA.
W tym jednak przypadku wyznaczone w symulacjach wartosci ts- desorbera byty nizsze, niz
miato to miejsce w rzeczywistosci (rys. 7.19). Jak mozna zaobserwowac na rys. 7.2 wartosci
Cwan WYyznaczone w programie ProTreat w ogélnym przypadku znajdowaty sie ponizej wartosci
Cwan Wyznaczonych z modelu ciepta wlasciwego przyjetego w tej pracy. W zwigzku z tym
nalezatoby uzna¢, ze w ProTreat problematyczna jest nie tylko nieliniowa zaleznos¢ ciepta
wiasciwego od temperatury, ale takze zanizone wartosci cwan dla roztworu MEA. Wydaje sie
zatem, ze zaleznos¢ cw = f(t,a), opisana w punkcie 5.3.2 i oparta na danych Hilliarda, jest
bardziej zblizona do rzeczywistosci.

W przypadku roztworu AMP/Pz rozbieznosci w wartosci cwan, a takze inna relacja cwan
do cwacr przyczynity sie do tego, ze strumienie Liz i Lz mialy w symulacjach ProTreat
zazwyczaj wyzszg temperature niz w badaniach pilotowych. Skutkiem tego wiekszy byt
w symulacjach wzrost ilosci CO, w fazie gazowej w gérnych strefach desorbera. Nalezy
wspomniec¢, ze zgodnie z réwnaniami (5.35) i (5.43), przy tej samej Qreg Wyzsza wartos¢ Cu,
jakg model OGT podawat dla roztworu AMP/Pz, powodowata zwigkszenie udziatu Qoq
wzgledem Qges. Powinno to wplynaé na wyrazne zmniejszenie ilosci zdesorbowanego CO..
Jednak w przypadku testu M11.1 obnizenie to najpewniej zostato w duzym stopniu
skompensowane wiekszym wzrostem CO; w fazie gazowej w punkcie dozowania, co sugeruje
wyzsza niz w tescie T11 temperatura strumienia AN dozowanego do desorbera. Ostatecznie
wartos¢ Gaico2 W tescie M11.1 byta tylko nieznacznie nizsza od wyniku z testu T11 (rys. 7.4).

Pewnym potwierdzeniem powyzszej obserwacji mogg by¢ tez wyniki poréwnania
testow pilotowych i symulacyjnych przeprowadzonych dla konfiguracji SF. W tescie M15.1
wartos¢ Geo2 W dolnej czesci S06, ze wzgledu na wyzsze cuan, byta nizsza niz podczas testu
T15 (rys. 7.12). Co, jak wyzej wspomniano, byto zgodne z zaleznoscig opisang rownaniami
(5.35) i (5.43). Tym razem jednak odnotowano znacznie wigekszy wzrost Gco2 W punkcie
dozowania strumieni L1z i L23 niz podczas testu M11.1 Wynikato to z duzo wyzszej temperatury
dozowanego strumienia wzgledem poréwnywanego testu T15. Rozbieznos¢ ta byta wieksza
niz dla pary testéow T11 i M11.1, co przyczynito sie do tego, ze w omawianym tu tescie
symulacyjnym uzyskano istotnie wiekszg ilos¢ CO, w gazie wylotowym niz w rzeczywisto$ci.

Warto zaznaczy¢, ze podczas badan symulacyjnych procesu z roztworem MEA takze
uzyskano znacznie zawyzong warto$¢ Gco: nha wylocie z desorbera wzgledem testu
pilotowego, mimo ze dotyczyty one konfiguracji standardowej. W tym przypadku efekt wzrostu
Gco2 na wylocie z desorbera, spowodowany dozowaniem strumienia AN o duzo wyzszej niz
podczas eksperymentu temperaturze, zostat wzmocniony z powodu zanizonej wartosci Cuwan.
Odwrotnie niz dla roztworu AMP/Pz, nizsza wartos¢ ciepta wlasciwego zgodnie z zalezno$cig
opisang rownaniami (5.35) i (5.43), powodowata zmniejszenie udziatu Q.g, Wskutek czego ilos¢
CO; w fazie gazowej byta dodatkowo zawyzona w stosunku do testu TO1.

Nalezy podkresli¢, ze w kazdej serii symulacyjnej, niezaleznie od rozbieznoSci
w wyznaczonej w modelu OGT wartosci cw, zastosowanie integracji termicznej przyniosto
obnizenie energochtonnosci procesu.
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7.6.2. Wplywu integracji termicznej na prace ukladu desorpciji

Stopniowe zwiekszanie udziatu integracji termicznej w seriach symulacyjnych M12
i M16 pozwolito na okreslenie ogdlnego charakteru zmian zachodzgcych w procesie w wyniku
oddzialywania strumienia ciepta przekazywanego w rekuperatorach. Czes$¢ z tych zjawisk
obserwowano jeszcze na etapie badan pilotowych, jednak pozostate byly mozliwe do
identyfikacji dopiero po analizie profili masy sktadnikow fazy gazowej. Przedstawione ponizej
whnioski zostaly wyciggniete z analizy wynikow dotyczgcych badan z roztworem AMP/Pz.
Warto jednak podkresli¢, ze sg one takze wtasciwe dla procesu z roztworem MEA, mimo ze
seria MO1 zostata przedstawiona jedynie poglgdowo.

Podsumowujgc zebrany materiat badan symulacyjnych, mozna stwierdzi¢, ze wzrost
Qrek powodowat:

= wzrost temperatury w dolnej strefie desorbera, w konfiguracji S w sekcjach S01 — S06,
zas w konfiguracji SF w sekcjach S01 — S04;

= spadek iloéci CO, w fazie gazowej opuszczajgcej wyparke desorbera (Gsoz coz);

= wzrost ilosci H,O w fazie gazowej opuszczajgcej wyparke desorbera (Gsoz H20);

= wzrost temperatury roztworu zregenerowanego opuszczajgcego desorber (tLs1);

= wzrost ilosci CO, w fazie gazowej opuszczajgcej strefy rekuperacji desorbera

(Gso9 coz), co z kolei skutkowato wzrostem ilosci CO, w gazie opuszczajgcym desorber

(Gsico2), a zatem zgodnie z réwnaniem (5.41) spadkiem wspétczynnika Qpar Oraz

wedtug zaleznosci z rownania (5.43) spadkiem wspotczynnika gog;

= spadek stopnia karbonizacji roztworu opuszczajgcego strefe rekuperacji w desorberze

Osoz2, @ €O za tym idzie, spadek karbonizacji roztworu opuszczajgcego desorber apai;

» sgspadek temperatury strumieni roztworu zregenerowanego, oOpuszczajgcego
rekuperatory ti4. i tis2, czego skutkiem z kolei byt:

— mniejszy strumien ciepta przekazany do roztworu nasyconego w wymiennikach
krzyzowych Quym;

— spadek temperatury strumieni roztworu nasyconego ti12 i ti23, dozowanych do
sekcji S09 — S11 desorbera;

— spadek temperatury w gornej czesci desorbera, powyzej sekcji S06
(w konfiguracji SF powyzej S04) i na wylocie z desorbera tgaa;

— pogorszenie lub brak warunkéw do gwattownej desorpcji CO- i odparowania
wody z roztworu w miejscu dozowania strumieni roztworu nasyconego do
desorbera;

— spadek ilosci pary wodnej w fazie gazowej w gornej strefie desorbera
(sekcja S11) i na wylocie z desorbera Gsin20, CO prowadzito do obnizenia
wspotczynnika Qpar zgodnie z rownaniem (5.41).

W przypadku procesu w konfiguracji SF, gdzie t.s; jest zazwyczaj duzo nizsza, zjawiska
wymienione w ostatnim punkcie miaty istotnie mniejszy wymiar niz w konfiguracji S.

Ze wzgledu na wspomniane rozbieznosci w okreslaniu cy w przypadku testéw
symulacyjnych nie podawano wartosci wspotczynnikOw Qpar, Qog | Qdes. Jednak analiza wynikow
obliczen symulacyjnych potwierdzita, ze zastosowanie integracji termicznej ma korzystny
wplyw na parametry decydujgce o wartosci tych wspotczynnikéw, prowadzgc do obnizenia
catkowitego wspotczynnika zuzycia ciepta do regeneracji roztworu. Potwierdza to teze pracy
o korzystnym wptywie integracji termicznej na energochtonnos¢ procesu usuwania CO, ze
spalin kottowych.

Na podstawie wynikéw testow M11.4 i M15.4 wykazano, ze nie zawsze jest konieczne
stosowanie integracji termicznej na catej wysokosci wypetnienia. W serii M15 dotyczacej
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konfiguracji SF dla roztworu AMP/Pz intensywnos¢ wymiany ciepta w rekuperatorze dolnym
byta na tyle duza, ze zastosowanie rekuperatora gérnego nie przyniosto juz istotnego
obnizenia wartosci gz (rys. 7.13). Natomiast podczas serii M11, dotyczgcej konfiguracji S,
zastosowanie rekuperatora gérnego odpowiadato za uzyskanie okoto potowy catkowitego
obnizenia wartosci gs (rys. 7.5).

W badaniach symulacyjnych potwierdzono, ze zastosowanie HIS wyraznie wptywa na
obnizenie strumienia ciepta wymienionego poza desorberem. Warto$¢ quwym dla testow
symulacyjnych w konfiguracji S obnizyta sie 0 31 — 32% wskutek uwzglednienia HIS, co byto
bliskie wartosci uzyskanej w badaniach pilotowych, wynoszgcej okoto 33%. W przypadku
badan symulacyjnych w konfiguracji SF uzyskano jeszcze wigksze obnizenie Quym PO
uwzglednieniu HIS, siegajgce 45-—48%. Byla to wartos¢ wieksza niz w odpowiednich
badaniach pilotowych, co wynikato jednak z wyzszej wartosci Gsico2 Uzyskanej podczas
symulacji.

Dodatkowg korzyscig z zastosowania HIS moze byé brak lub znaczne ograniczenie
wystepowania zjawiska gwattownej desorpcji CO; i odparowania wody w punkcie dozowania
roztworu do desorbera. Jak podawali Kohl i Nielsen [42], dla procesu w konfiguracji klasycznej
zjawisko to moze sie przyczyni¢ do pienienia roztworu i porywania kropel aminy. W zwigzku
z tym zastosowanie HIS w instalacji przemystowej moze przyniesé korzysci w postaci nizszej
sekcji mycia kondensatem, wystepujgcej nad punktem dozowania roztworu. Zwlaszcza ze
samo ograniczenie zawartosci pary wodnej (ktéra moze by¢ nosnikiem zwigzkéw aminowych)
W mieszaninie parowo—gazowej opuszczajgcej desorber, zmniejsza ryzyko strat aminy [116].
Wplywu HIS na sktad zanieczyszczen w pozyskanym strumieniu gazu nie badano jednak
w Instalacji Pilotowej ze wzgledu na brak dostatecznie czutych urzgdzen.

Wykazano takze, ze zastosowanie integracji termicznej obniza ilos¢ Gainzo, CO
posrednio przynosi korzys¢ w postaci mniejszego zapotrzebowania na wode chtodzgcg oraz
mniejszych gabarytoéw separatora kondensatu. Przy czym, analiza profili masowych serii M12
i M16, wykazata, ze udziat pary wodnej w fazie gazowej w procesie jest znacznie mniejszy
w konfiguracji SF niz w konfiguracji S. Zatem oddziatywanie integracji termicznej na ilos¢ pary
wodnej, a posrednio na Qpar, jest mniejsze dla bardziej zaawansowanej konfiguracji. Podobnej
obserwaciji dokonano podczas badan pilotowych.

Na przyktadzie serii M12 i M16 wykazano ponadto, ze przy stosunkowo niskiej
temperaturze na szczycie desorbera, zwiekszanie udziatu integracji termicznej przynosi coraz
mniejszy efekt. Wynika to ze zwiekszania sie udziatu wtornej absorpcji w gornej sekcji
desorbera, ktéra niweluje efekt wzrostu Geo2 W sekcjach oddziatywania rekuperatorow.

7.6.3. Poréwnanie wynikéw z danymi literaturowymi

Rozpoczynajgc prace symulacyjne nie spodziewano sie idealnego odwzorowania
profili temperatury uzyskanych z badan pilotowych. Nie byto to mozliwe cho¢by z racji tego, ze
straty ciepta w badaniach pilotowych wystepowaty stopniowo wzdtuz wysokosci wypetnienia
desorbera oraz w innych elementach instalacji. W niniejszej analizie zastosowano
uproszczenie w postaci obnizenia wartosci ciepta kierowanego do wyparki desorbera
o wielko$¢ strat ciepta wyznaczong w catej instalacji. Podobne podejscie do symulacji pracy
desorbera obserwowano w dostepnej literaturze, gdzie réznice miedzy wynikami symulacji
a badaniami eksperymentalnymi byty na zblizonym poziomie.

Interesujgcej analizy dokonano w pracy autorstwa Oh i in. [188], gdzie zestawiono
wyniki symulacji dla kilku konfiguracji procesowych wykorzystujgcych roztwér MEA 30% jako
absorbent. Przy czym niestety zadna z nich nie dotyczyta integracji termicznej desorbera.
Symulacje prowadzono za pomocg programu Aspen Plus v8.8. Dokonano takze walidacji
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modelu na bazie wynikdw z badan pilotowych, w ktoérych prowadzono proces wedtug
konfiguracji klasycznej przy przeptywie spalin wynoszgcym okoto 5000 m3/h. Otrzymane
w modelu wartodci temperatury w desorberze byly zanizone wzgledem danych
eksperymentalnych, srednio o0 1,5%.
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wypetnienia desorbera dla réznych konfiguracji wysokosci wypetnienia desorbera dla réznych
procesowych w pracy Oh i in. [188] konfiguracji procesowych w pracy Oh i in. [188]

Przedstawione w przytoczonej pracy profile temperatury i masy wykazujg sporo cech
wspolnych z wynikami prezentowanymi w niniejszym opracowaniu, mimo nieco réznych
warunkow prowadzenia procesu (pdes = 1,87 barans). Na rys. 7.23 przedstawiono profile
temperatury dla kilku wariantéw procesowych z pracy Oh i in. Na uwage zastuguje oznaczony
kolorem niebieskim wariant CSS (ang. Cold Solvent Split), ktory dotyczyt konfiguracii
standardowej z uktadem podawania zimnego strumienia na szczyt desorbera. Przypadek ten
byt najbardziej zblizony do konfiguracji zastosowanej podczas testu pilotowego T11
i opracowanego na jego bazie testu symulacyjnego M11.1 (rys. 7.3). Ze wzgledu na m.in.
wyzsze cisnienie (wzrost temperatury wrzenia roztworu), Srednia temperatura desorbera
w pracy Oha i in. byta co prawda wyzsza, natomiast mozna zauwazy¢ spadek temperatury
w dolnych strefach desorbera i stabilizacje jej wartosci w srodkowej czesci. Powyzej,
zaznaczonego czerwong linig, punktu dozowania roztworu nasyconego obserwowany byt
wyrazny spadek temperatury. Profil temperatury u Oha i in. w podobny sposdb jak w niniejszej
pracy znalazt swoje odzwierciedlenie w profilu Gcoz (rys. 7.24). W dolnej czesci desorbera
ilos¢ desorbowanego CO, stopniowo rosta, by nastepnie ustabilizowac sie w srodkowej czesci
kolumny. Po osiggnieciu punktu dozowania roztworu nasyconego nastepowat gwattowny
wzrost ilosci CO, w fazie gazowej. Wspdlne cechy obu poréwnywanych symulacji obejmujg
réwniez odwzorowanie drobnego spadku G'coz (ostatni punkt danych z pracy Oha i in.),
w poblizu wylotu gazu z desorbera, wynikajgcego z dozowania zimnego roztworu i wtérnej
absorpcji CO2, co przedstawiono réwniez dla testu M11.1 na rys. 7.4.

Na uwage zastuguje takze przeglgdowa praca przedstawiona przez Garcie i in. [189],
w ktorej dokonano poréwnania kilku prac dotyczacych modelowania procesu wychwytu CO-
w konfiguracji standardowej z roztworem MEA 30%. Zakres analizy obejmowat rezultaty
przedstawione przez Tobiesena i in.[185], Notza i in. [177], Enaasenaiin. [190] oraz Pinto i in.
[184]. Przywotane badania zostaty zweryfikowane na podstawie danych z wtasnych stanowisk
badawczych o skali podobnej do Instalacji Pilotowej. Nalezy podkresli¢, ze zaprezentowane
w tych pozycjach literaturowych profile temperatury desorbera wykazywaty podobny przebieg
i charakter do wynikow 2z testow symulacyjnych dla konfiguracji standardowej,
przedstawionych w seriach M11, M12 i MO1. Co ciekawe, wspdlng obserwacjg w tych pracach
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byty wyzsze wartosci temperatury desorbera wyznaczone podczas symulacji, niz wynikato to
Z rezultatow badan eksperymentalnych.

W przypadku modelu opracowanego przez Garcie i in., ktory zostat zweryfikowany na
podstawie wynikow 78 testow pilotowych, sredni btad wzgledny wyznaczania ilosci
wydzielonego CO. wynosit 9,2%. W przypadku temperatury roztworu zdesorbowanego,
opuszczajgcego wyparke desorbera, btad ten byt réowny 3,3%. W podsumowaniu pracy uznano
to za bardzo dobrg zgodnos¢ wynikéw modelowych i eksperymentalnych. W przypadku
niniejszej pracy dla testow symulacyjnych z roztworem AMP/Pz btedy te okreslono na
poziomie odpowiednio 1,3% i 4,1% dla serii M11, oraz 1,2% i 3,9% dla serii M12. W kontekscie
przywotanych danych literaturowych uznano to za bardzo dobry wynik, zwazywszy na
problemy omdéwione w punkcie 7.2. Zgodnie z przypuszczeniami, dla testow z serii MO1
z roztworem MEA, btgd wzgledny wyznaczenia Gz co2 byt wiekszy i wynosit 14,3%, natomiast
dla t41 uzyskano nizszg wartosc btedu wynoszaca 1,2%.
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symulacyjnych w pracy Junga i in. [191] symulacyjnych w pracy Li i in. [106]
(linia — wynik symulacji, punkty — wynik pomiaru pilotowego) (linia czarna — model cieczy, linia zielona — model gazu, punkty —

wynik pomiaru pilotowego)

Ciekawa praca zaprezentowana przez Junga i in. [191] obejmuje walidacje modelu
desorbera na podstawie danych eksperymentalnych z instalacji badawczej z roztworem MEA,
gdzie oczyszczano okoto 350 m3h spalin. Poréwnanie uzyskanych w tej pracy wynikéw
symulacji, wykonanych za pomocg programu Aspen Plus V7.3, oraz danych
eksperymentalnych przedstawiono na rys. 7.25. Zestawienie to zawiera kilka przypadkow
realizowanych w konfiguracji klasycznej, w ktérych zmieniano obcigzenie mocy wyparki,
naptyw roztworu do desorbera oraz inne parametry. W zdecydowanej wiekszosci przypadkéw
przebieg profili temperatury z badan symulacyjnych i pilotowych miat charakter podobny do
wynikow prezentowanych w niniejszej pracy dla testéw T01 i T11 wraz z odpowiednimi seriami
symulacyjnymi. Najwieksza réznica, w odniesieniu do wynikow niniejszej pracy, dotyczy
temperatury w gornej czesci desorbera. Wynika to z tego, ze w przypadku punktu
pomiarowego ,TE28" na rys. 7.25 Jung i in. podali temperature gazu wylotowego za
separatorem. Gaz wylotowy byt wéwczas chtodzony do 40°C w kazdym rozpatrywanym
przypadku. W pracy Junga i in. podano, ze dla temperatury w desorberze sredni btgd wzgledny
dopasowania modelu do danych doswiadczalnych wynosit 1,0 — 3,0°C. Jednoczesnie, jak
mozna zaobserwowac na rys. 7.25, wyniki symulacji byly zazwyczaj zawyzone wzgledem
wynikéw eksperymentalnych.

ZABRZE 2021 165



WPLYW INTEGRACJI TERMICZNEJ NA ENERGOCHEONNOSC PROCESU USUWANIA CO2 ZE SPALIN KOTEOWYCH

Nie odnaleziono prac analizujgcych w sposéb szczegotowy wptyw wbudowanych
w desorber rekuperatorow ciepta na proces desorpcji. Natomiast wsréd badan wptywu
ogrzewania miedzystopniowego desorbera Sl (ang. Stripper Interheating), wedtug schematu
przedstawionego narys. 3.13, na uwage zastuguje przywotana wczesniej analiza Li i in. [106].

Model klasycznego procesu wychwytu zostat tam zweryfikowany na przyktadzie
danych pilotowych. Doswiadczalny i obliczeniowy profil temperatury z pracy Li i in.
przedstawiono na rys. 7.26. W wyniku symulacji wykonanej za pomocg programu Aspen Plus
v7.3, Liiin. uzyskali wyzszg temperature niz w przypadku eksperymentalnym. W Srodkowe;j
czesci desorbera réznica siegata nawet do 4,0°C. Autorzy pracy ttumaczyli spadek
temperatury w Srodkowej czesci desorbera, wystepowaniem strat ciepta podczas badan
pilotowych. Podobne zjawisko odnotowano w badaniach na Instalacji Pilotowej. Spadek
temperatury, wywotany stratami ciepta, mozna bylo najlepiej zaobserwowaé na wykresach
profili temperatury podczas testow bez integracji termicznej TO1 i T11.

Liiin., po zoptymalizowaniu swojego procesu, sprawdzili efekt zastosowania wariantu
SI. Wyniki ich symulacji w postaci profili temperatury, porownane do przypadku klasycznego,
przedstawiono na rys. 7.27. Jak mozna zaobserwowaé¢ na tym rysunku, ogrzewanie
miedzystopniowe desorbera dziata na proces w sposéb zblizony do omawianej w niniejszej
pracy integracji termicznej desorbera (HIS). Dozowanie roztworu podgrzanego w zewnetrznym
wymienniku ciepta do ésmej sekcji od gory, powodowato wzrost temperatury w sekcjach od
6 do 16. Natomiast dozowany na szczyt aparatu (sekcja nr 2) swiezy strumien roztworu
nasyconego niést ze sobg juz mniejszy strumien ciepta i bardziej obnizat temperature gazu
wylotowego niz w przypadku klasycznym.

240 o
125 A —®&— Reference stripper 1204 Temperature L E{
—&— |Inter-heated stripper 1 200 g
120 A 100 L S
H_O vapor
= e : 160 2
5 115 - g 80 S
§ i & 1 —=— Conventional process [ 120 8
£ 110 4 g. —e— Interheating process g
@ @ 4 o
= = 80 =
40 L @,
105 - | N
20 140 %
100 4 Interheating stage 5" =
— 04— : . ' r . r o ©
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 2 4 6 8 10 12 14 16
Numer sekcji od gory desorbera Numer sekcji od gory desorbera
Rys. 7.27 Profile temperatury wzdtuz Rys. 7.28 Profile temperatury oraz preznosci par
wysokosci wypetnienia desorbera dla sktadnikow fazy gazowej wzdituz wysokosci
konfiguracji klasycznej oraz konfiguracji z wypetnienia desorbera dla konfiguracji klasycznej
ogrzewaniem migedzystopniowym, oraz konfiguracji z ogrzewaniem miedzystopniowym,
w pracy Liiin. [106] w pracy Zhao i in. [105]
(czerwony - przypadek z ogrzewaniem miedzystopniowym, (czerwony - przypadek z ogrzewaniem miedzystopniowym,
czarny - przypadek klasyczny) czarny - przypadek klasyczny)

Podobnej analizy dokonano w omawianej wczesniej pracy Zhao i in. [105]. Badania
symulacyjne prowadzono tam przy wykorzystaniu programu Aspen Plus dla procesu
z roztworem MDEA/Pz. Tym razem ogrzewanie miedzystopniowe realizowane byto w pigtej
sekcji od gory i spowodowato wzrost temperatury w sekcjach od 3 do 9 oraz spadek na
szczycie desorbera (rys. 7.28). Autorzy tej pracy zaprezentowali takze profile cisnienia
czgstkowego sktadnikéw fazy gazowej wzdtuz wypetnienia. Pozwolito to na uzyskanie obrazu
ilosciowych zmian skladu fazy gazowej i potwierdzenie najwazniejszych wnioskow
dokonanych przy analizie wynikdw uzyskanych w niniejszej pracy. Dla przypadku z SlI,
w punkcie dozowania podgrzanego strumienia (w sekcji 5), ze wzrostem temperatury wzrést
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udziat pary wodnej. Jednak u wylotu z desorbera sytuacja sie odwrdcita i warto$¢ pr2o byta
mniejsza, a pcoz Wieksza niz w przypadku klasycznym. Mimo innego podejscia do integracji
termicznej, w niniejszej pracy dokonano analogicznych obserwacji.

Analizujgc profile temperatury z badan symulacyjnych prezentowanych w niniejszej
pracy i dostepnej literaturze mozna zaobserwowac, ze dla testéw w konfiguracji klasycznej
temperatura desorbera w czesci z wypetnieniem osigga dos¢ szybko statg wartosé [185,188—
191]. Wynika to ze zbyt idealistycznego podejscia procedur symulacyjnych w stosowanym
oprogramowaniu. Czes$¢ programéw, w tym ProTreat, umozliwia zastosowanie szeregu
wspotczynnikéw korygujgcych dziatanie aparatow kolumnowych, dzieki ktorym mozliwe jest
dopasowanie lub przyblizenie wynikow modelu do danych eksperymentalnych. Pozwala to na
zmiane warunkoéw osiggania rownowagi wzdiuz wypetnienia. W takiej sytuacji profil, na
przyktad temperatury, jest bardziej nachylony lub moment przejscia obejmuje wiekszy
fragment wypetnienia [105,106]. W niniejsze] analizie, w celu zachowania uniwersalnosci
opracowanego modelu, nie dobierano wspétczynnikow korygujacych. Uznano, ze mogtoby to
zakléci¢ takze sposéb okreslenia wptywu HIS na proces w réznych konfiguracjach.

Przedstawione wyzej modele literaturowe zostaty opracowane na podstawie danych
dotyczacych procesu realizowanego w konfiguraciji klasycznej, a nastepnie wykorzystane do
testowania réznych rozwigzan konfiguracyjnych. Natomiast w niniejszej pracy badania
symulacyjne oparto na danych pilotowych uzyskanych zaréwno w procesie klasycznym, jak
i w konfiguracji z integracja termiczna.

Podsumowujgc wyniki prac symulacyjnych, nalezy podkresli¢, ze mimo omdwionych
probleméw w wyznaczaniu cw, otrzymane w niniejszej pracy wyniki nie odstajg w duzym
stopniu od rezultatow przedstawionych w literaturze. Uzupetnienie modelu o sekcje absorpciji
moze postuzy¢ do uzyskania narzedzia do catosciowego modelowania uktadéw usuwania CO-
Z mieszanin gazowych, w zaawansowanych konfiguracjach.
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8. Analiza kosztowa wprowadzenia integracji termicznej

W celu wykazania ewentualnych korzysci z praktycznego zastosowania integracii
termicznej desorbera, omawianej w niniejszej pracy, przeanalizowano jej wptyw na koszty
wychwytu CO. w instalacji zaplanowanej do wspétpracy z istniejgcym blokiem weglowym.
Uproszczona analiza polegata na poréwnaniu szacunkowych kosztow wybudowania
i eksploatacji przemystowego obiektu wykonanego w konfiguracji zawierajgcej klasyczny uktad
desorpcji — ,Wariant A” oraz obiektu zawierajgcego zmodyfikowany uktad desorpcji,
uzupetniony o integracje termiczng w postaci wbudowanych w desorber wymiennikéw ciepta
— ,Wariant B”. Poréwnanie zostato przeprowadzone z wykorzystaniem wynikéw badan
pilotowych usuwania CO, w konfiguracji standardowej z roztworem MEA 30%, na podstawie
testow TO1 — TO2 omoéwionych w punkcie 6.2.1.

8.1. Przykitadowa instalacja wychwytu CO;

Wyliczenia kosztowe przeprowadzono na przyktadzie danych literaturowych. Jako
obiekt odniesienia przyjeto przypadek nr 4 (Case 4) z raportu pt.: ,Carbon Dioxide Capture
from Existing Coal-Fired Power Plants”, opublikowanego przez Narodowe Laboratorium
Technologii Energetycznych (NETL) w USA w roku 2007 [46]. Opracowanie to zawiera
szczegotowe analizy kilku wariantéw budowy instalacji wychwytu CO, (ang. CCP — Carbon
Capture Plant) przy istniejgcym bloku weglowym nr 5 w Elektrowni Conesville w USA (tab. 8.1).
Dodatkowg motywacjg do przyjecia tego przypadku referencyjnego byt fakt, iz rozpatrywano
tam proces wychwytu z wykorzystaniem roztworu MEA 30%. Co wiecej, autorzy wzorowali sie
cze$ciowo na doswiadczeniach pracujgcej od 1990 roku instalacji aminowej, wedtug
technologii firmy ABB Lummus Global, wybudowanej dla AES Corporation, produkujgcej 7,5
Mgcoz2/h 0 czystosci spozywczej, co w duzym stopniu uwiarygadnia prezentowane w raporcie
dane.

Przywotane opracowanie posiada wskazniki kosztowe aktualne na rok 2006, mimo to
zdecydowano sie wykorzysta¢ zawarte w niej bogate dane techniczne i finansowe. Tak
szczegotowe informacje z nowo powstatych komercyjnych obiektéw nie zostaty ujawnione na
etapie realizacji niniejszej pracy. Ponadto, podstawowym celem niniejszego opracowania nie
jest szczegbtowe oszacowanie kosztéw budowy tego typu instalacji dla biezgcych warunkow,
a jedynie wskazanie wzajemnych relacji miedzy podstawowym i zaawansowanym uktadem
desorpcji.

8.2.  Zalozenia do analizy kosztowej

W celu zblizenia analizy kosztowej do biezacych warunkéw, przy szacowaniu
naktaddw inwestycyjnych oraz dla okreslenia kosztow eksploatacyjnych przyjeto nastepujgce
zatozenia:

= sprawno$¢ usuwania CO, za pomocg uktadu CCP ustalono na poziomie 90%;

* regeneracje roztworu prowadzono w desorberze, ktérego wyparka jest zasilana parg
wodng (t = 134°C; p = 3,2 barns)) pochodzgcg z upustu turbiny;

= ukfad procesowy obejmuje wezet sprezania wychwyconego ditlenku wegla do
cisnienia 13,9 MPagbs) | Skraplania przy zastosowaniu uktadu chtodzenia propanem;

= ukiad procesowy nie obejmuje wezta odsiarczania spalin oraz transportu
wychwyconego COg;

= roczny czas pracy instalacji ustalono na 8000 godzin, a okres amortyzacji na 20 lat;
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= wyniki analizy podano w przeliczeniu na walute krajowa po kursie srednim NBP z dnia
01.06.2021 w wysokosci 1USD = 3,6590 PLN [192];

= cene energii elektrycznej dla urzadzen pomocniczych przyjeto jako cene sprzedazy
energii przez jednostke wytwoérczg na poziomie 252,69 PLN/MWh [193], poniewaz
zwiekszenie potrzeb wiasnych obiektu wplywa na obnizenie przychodéw ze sprzedazy;

= cene pary wodnej do regeneracji absorbentu, réwng 13,95 PLN/GJ, wyliczono na
podstawie cen sprzedazy energii elektrycznej oraz spadku mocy bloku wynikajgcego
ze spozytkowania ciepta pary wodnej na cele uktadu desorpcji;

= ubytek wody chtodzacej w chtodni kominowej okreslono na poziomie 3% obiegu, a jej
cene przyjeto jako 0,60 PLN/m?3 [194];

= przyjeto cene uprawnien do emisji CO, wynoszgca 52,91 EUR/Mdgco2 z dnia 1.06.2021
[5], po kursie srednim NBP w wysokos$ci 1IEUR = 4,4749 PLN [192];

= naktady inwestycyjne na majatek trwaty prezentowane sg dla roku bazowego 2006
z uwzglednieniem wzrostu cen w okresie do konca roku 2020 wg indeksu CEPCI;

= koszty kolumn sorpcyjnych obejmujg wypetnienie;

= nie uwzgledniono kosztéw rozruchu instalaciji;

= nakfady inwestycyjne finansowane sg w catosci z kapitatu wtasnego.

Pozostate dane dotyczgce bloku weglowego oraz uktadu CCP zestawiono w tab. 8.1.

Tab. 8.1 Podstawowe dane rozpatrywanego bloku weglowego oraz referencyjnej instalacji wychwytu CO:

Lp. Pozycja Warto$¢

1 2 3

Blok weglowy nr 5

. Energia chemiczna wprowadzanego paliwa / Catkowita moc elektryczna 1239,1 MWh /433,8 MW
2. Emitowane spaliny 1993,5 Mg/h
3. Zawarto$¢ CO2 w spalinach 392,8 Mg/h (12,80 %obi.)

CCP - Instalacja wychwytu CO»

4,  Calkowita moc elektryczna bloku z CCP 392,1 MW
5. Spaliny kierowane do oczyszczenia 33% catosci strumienia
6.  Parawodna z upustu turbiny do regeneracji CO2 w wyparce 182,9 Mg/h (425,1 GJ/h)
7.  Stopien karbonizacji r-ru nasyconego / r-ru zregenerowanego 0,49 /0,19 molcoa/mola
8.  Strumien wychwyconego CO2 117,9 Mg/h
9. Moc elektryczna urzadzen pomocniczych 18,3 MW
10. Temperatura r-ru do desorbera / Temperatura r-ru z desorbera 96,1/119,5°C
11. Obieg wody chtodzacej (27°C /43°C) 5222 m3h

8.3. Metodologia szacowania nakladéw inwestycyjnych

Algorytm szacowania nakfadéw inwestycyjnych przyjeto zgodnie z metodologig
stosowang w IChPW [194], kt6ra zostata opracowana z uwzglednieniem metody wyktadniczej,
metody indekséw wzrostu cen oraz metody czynnikowej szacowania naktadéw. Procedura ta
zostata sprawdzona w wielu przeprowadzonych pracach komercyjnych i badawczych
[36,98,195].

Metoda wyktadnicza

Podstawg przy zastosowaniu metody wyktadniczej jest znajomos¢ nakiadéw
inwestycyjnych dla okreslonej skali realizacyjnej wybranej technologii. W celu okreslenia
nakfadow dla instalacji o innej skali stosuje sie nastepujgcg funkcje:
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Co=C, (5_B> (8.1)
Sa
gdzie:
Cy — bazowe naktady inwestycyjne skfadnika instalaciji,
Cp — wyznaczane naktady inwestycyjne sktadnika instalacji,
Sa — parametr skali bazowego sktadnika instalacji,
Sp — parametr skali wyznaczanego sktadnika instalaciji,
f — wyktadnik skalujgcy.

Z praktycznych doswiadczeh wynika, ze wyktadnik skalujgcy f przyjmuje wartosci

z zakresu 0,5 — 1,0 w zaleznosci od typu aparatu lub operacji jednostkowej. W niniejszej pracy
wskazniki oraz naktady bazowe dla poszczegdinych sktadnikéw procesu ustalono na
podstawie przeanalizowanych obiektéw CCP zawartych w raporcie referencyjnym [46].

Analizowane w wariantach A i B przypadki sg tej samej skali, co do catkowitej

wydajnoséci przetwarzanych spalin i wychwyconego CO-, jednak ze wzgledu na wprowadzenie
uktadu HIS do standardowego uktadu desorpcji, cze$¢ proceséw jednostkowych ulegta
zmianie. Wptyneto to na zmiane skali niektérych aparatéw, a zatem wymagato przeskalowania
naktadow za pomocg metody wyktadniczej. Dla nakladéw na skfadniki, ktére nie ulegty
Zmianie, przyjeto wartos¢ jak dla przypadku bazowego. Zestawienie wynikéw analizy metodg
wyktadniczg zawiera tab. 8.3 w poz. od 1 do 16.

Metoda indekséw wzrostu cen

700

650

CEPCI, USD
w w D
8 3 8

~
3
o

S
o
o

603,1  607.5

596,2
585,7 5846

5754 5761

567,3

556,8

468,2

2005 2006 2007 2008 2009 2010 2011 2012 2013 2014 2015 2016 2017 2018 2019 2020
==0O=Indeks wzrostu kosztéw budowy zaktadéw chemicznych (CEPCI)

Rys. 8.1 Indeksy wzrostu kosztéw budowy zaktadéw chemicznych — CEPCI

Kolejnym etapem wyznaczenia naktadow inwestycyjnych danego sktadnika instalacji,

bylo przeliczenie ich wysokosci z roku bazowego na ustalony rok realizacji inwestyciji.
Zastosowano metode indeksow wzrostu cen charakteryzujgca sie réwnaniem:

IRZ
R2 _ rR1
CR2 = (ﬁ) (8.2)
gdzie:
CR'  — nakfady inwestycyjne w roku bazowym,
CR?2  — nakfady inwestycyjne w roku realizacji inwestyciji,
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IRl —wartos¢ indeksu CEPCI w roku bazowym,
182 — wartos¢ indeksu CEPCI w roku realizacji inwestyciji.

Dla procesdéw rozwazanych w niniejszej pracy rekomendowane sg powszechnie
stosowane indeksy wzrostu cen takie jak: indeks wzrostu cen dostaw aparatow i urzadzeh -
M&S (Marshall & Swift Equipment Cost Index) oraz indeks wzrostu kosztow budowy zaktadéw
chemicznych - CEPCI (Chemical Engineering Plant Cost Index) publikowane w miesieczniku
Chemical Engineering [196]. Ze wzgledu na dostepnos¢ oraz ciggtos¢ danych, w tym badaniu
przyjeto CEPCI, a na rys. 8.1 przedstawiono Srednioroczne wartosci tego indeksu w okresie
ostatnich kilkunastu lat.

Metoda czynnikowa

W dalszej czesci analizy wykorzystano metode czynnikowa, bazujgcg na ustalonych
kosztach zakupow gtownych sktadnikéw wyposazenia instalacji (dostawy maszyn, aparatow
i urzagdzen) — TE (ang. Total Equipment). Nastepnie, w celu okredlenia szacunkowych,
catkowitych nakfadéw inwestycyjnych na instalacje — TIC (ang. Total Investment Cost), do TE
dodano koszty zwigzane ze sktadnikami posrednimi, zaleznymi od TE, stosujgc wspoétczynniki
kosztow posrednich. Wspotczynniki te przyjmujg zwykle wartosci w przedziale od 5 do 50%.

W niniejszej pracy wykorzystano wspétczynniki pochodzgce z raportu NETL [46]. Do
obliczenia sumarycznych naktadéw na srodki trwate zastosowano nastepujgce réwnanie:

m
TIC = TE + Z F.TE 8.3)
i=1
gdzie:
TIC - calkowite naktady inwestycyjne na instalacje,
TE  —Kkoszty zakupu wyposazenia,
fi — wspoétczynniki dla kosztéw posrednich zaleznych od TE.

Zestawienie wynikdéw analizy metodg czynnikowg zawiera tab. 8.3 w poz. od 17 do 25.

8.4. Analiza wptywu integracji termicznej desorbera na koszty i naktady

Zastosowanie uktadu HIS wptywa w istotnym stopniu na niektoére sktadniki kosztéw
instalacji, przede wszystkim na te zwigzane z uktadem desorpcji. W zwigzku z tym dla celow
analizy poréwnawczej zatozono, ze uktad absorpcji dla wariantu B nie ulegt zmianie. Przyjeto
takze, ze wielko$¢ strumienia cieczy absorpcyjnej cyrkulujgcej w uktadzie jest jednakowa, co
wraz z niezmienionym doptywem spalin do ukfadu dato staty wspétczynnik L/G. Pominieto
roznice w spadku cisnienia roztworu ptyngcego w ukfadzie rekuperatoréow i wymiennikéw
krzyzowych, zatem zuzycie energii elektrycznej uktadu pompowego pozostato jednakowe dla
obydwu wariantéw. Zatozono, ze strumienie roztworu zregenerowanego po Opuszczeniu
wymiennikow krzyzowych majg jednakowe temperatury, oraz ze ilos¢ pozyskanego CO: jest
taka sama, wobec tego zuzycie wody procesowej w ukfadzie pozostato bez zmian.
Niezmieniony strumien wychwyconego gazu wptynagt ponadto na brak zmian kosztéw po
stronie jego sprezania i skraplania.

Ponizej przedstawiono wraz z uzasadnieniem sktadniki procesu, ktérych koszty réznig
sie dla obydwu wariantow po wprowadzeniu integracji termicznej desorbera dla procesu
wykorzystujgcego roztwor MEA 30%.
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Uktad desorpcji CO»

W przeprowadzonej analizie parametrem skalujgcym dla kolumn sorpcyjnych byta ich
objetos¢ wraz z wypetnieniem. Zastosowanie ukfadu HIS w desorberze wptywa istotnie na
powiekszenie gabarytéw kolumny ze wzgledu na zabudowanie w niej dodatkowej powierzchni
wymiany ciepta. Szczegdtowe okreslenie konstrukcji przemystowej kolumny nie jest objete
zakresem niniejszej pracy, jednak na podstawie analogii powzietej z Instalacji Pilotowej
oszacowano, ze objetos¢ desorbera bez wbudowanych rekuperatoréw bytaby trzykrotnie
mniejsza.

Desorber w Instalacji Pilotowej ma wysoko$¢ 15,29 m i faczng objetos¢ 2,08 m3,
a strefa objeta wypetnieniem zaréwno w czesci rekuperacyjnej jak i standardowej posiada
tgczng wysokosé 11,48 m i rozwiniecie powierzchni réwne 340,22 m?. Sprawdzono jaka
objetos¢ miataby kolumna po wyeliminowaniu strefy rekuperacji i wstawieniu w miejsce sekcji
4, 6 i 8 nowych sekcji o Srednicy i wypetnieniu jak dla sekcji 2 (tab. 4.1). Ustalajgc wysokosé
nowych sekcji, zastosowano kryterium jednakowego rozwiniecia powierzchni wypetnienia.
Uzyskano kolumne o wysoko$¢ 10,98 m i tgcznej objetosci 0,79 m® przy jednakowym
rozwinieciu powierzchni wypetnienia, ktdorego wysokos¢ obliczono na 6,84 m.

Nalezy wzig¢ pod uwage takze fakt, ze desorber, jak i cata Instalacja Pilotowa, zostat
zaprojektowany jako infrastruktura badawcza dla szerokiego zakresu parametréw. Niektére
elementy instalacji byty przeszacowane lub zaprojektowane z wysokim naddatkiem
bezpieczenstwa rzadko stosowanym w przemysle, gdzie zazwyczaj punkt pracy jest Scisle
okreslony. Mozna oczekiwaC zatem, Ze w instalacji wielkoskalowej objeto$¢ wypetnienia
w desorberze bedzie miata wiekszy udziat w catkowitej objetosci kolumny.

Biorgc pod uwage powyzsze, uznano za bezpieczne zatozenie, ze wprowadzenie
rekuperacji ciepta w instalacji przemystowej nie wptynie na zwiekszenie objetosci desorbera
bardziej niz trzykrotnie w stosunku do klasycznego rozwigzania. W zwigzku z tym parametr
skalujgcy dla desorbera w wariancie A pozostat bez zmian i wyniost S,= 423,1 m® natomiast
dla wariantu B przyjat warto$¢ Sz=1269,3 m? (tab. 8.3 poz. 3).

Zuzycie pary do regeneracii

Jak ustalono podczas badan pilotowych, zastosowanie ukfadu HIS wigzato sie
Z mniejszym zuzyciem ciepta potrzebnego do regeneracji roztworu absorpcyjnego. Przektada
sie to na mniejsze zapotrzebowanie na pare wodna, ktora jest kluczowym skfadnikiem kosztow
operacyjnych. Na podstawie testow TO1 — T02 przyjeto, ze ilos¢ ciepta do regeneracji po
zastosowaniu rekuperatoréw zmniejszy sie o 7%. Zatem roczny koszt zuzycia pary wodnej,
wedtug zatozen przyjetych w punkcie 8.2, wyniést 47,43 min PLN w wariancie A oraz
44,07 min PLN w wariancie B (tab. 8.4 poz. 3).

Dodatkowo, skierowanie pary wodnej z upustu turbiny do uktadu desorpcji powoduje
bezposredni spadek mocy bloku weglowego. Dla obiektu referencyjnego odnotowano spadek
rzedu 23,5 MW, a dla przypadku z implementacjg uktadu HIS spadek byt mniejszy i wynidst
21,8 MW, dzieki czemu zachowano wiekszg sprawnosé bloku.

Wyparka desorbera

Oméwiona wczesniej redukcja zapotrzebowania na pare wodng do regeneracji
wptyneta na zmniejszenie mocy cieplnej aparatéw wyparnych w Wariancie B. Totez parametr
skalujgcy Si przyjat wartos¢ 134 509 kW, podczas gdy S, dla wariantu podstawowego wyniost
144 778 kW (tab. 8.3 w poz. 4).
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Wymienniki krzyzowe

Na podstawie testow T01iT02 oszacowano, ze zasadne jest zalozenie, ze moc
cieplna wymiennikow krzyzowych bedzie mniejsza o 33% dla wariantu z HIS. Totez parametr
skalujacy dla tej grupy aparatéw w wariancie B przyjat wartos¢ Sg= 109 372 kW, podczas gdy
dla wariantu A wynosit S,= 163 241 kW (tab. 8.3 w poz. 5).

Uktad chtodzenia separatora kondensatu

Zastosowanie integracji termicznej w duzym stopniu zmniejszato udziat pary wodnej
w strumieniu parowo-gazowym z desorbera. Przy omawianiu wynikow testow T0O1 — T02
w punkcie 6.4.1, potwierdzono, ze zastosowanie HIS w konfiguracji S obniza Qpar 0 27%.
Uzyskuje sie dzieki temu redukcje zapotrzebowania na wode chtodzgcg do chtodzenia
wychwyconego gazu oraz zmniejsza sie wymagang powierzchnie chtodnicy separatora
kondensatu. Dlatego tez w wariancie B parametr skalujgcy S dla pozycji 7 z tab. 8.3, przyjat
warto$¢ 17 115 kW, podczas gdy S, dla wariantu podstawowego wynidst 23 446 kW.

Koszty budowlano-montazowe

Analiza grupy kosztéw niezwigzanych bezposrednio z wyposazeniem instalacji, objeta
materiaty oraz prace budowlane, konstrukcyjne oraz montazowe. Uznano, ze bez bardzo
szczegotowej analizy opartej o studium konkretnego przypadku w zdefiniowanej lokalizacji, nie
jest mozliwe oszacowanie wptywu zastosowania uktadu HIS na naktady inwestycyjne w tej
czedci kosztow, dotyczgcej takich instalacji pomocniczych jak cze$¢ elektryczna,
opomiarowanie, orurowanie, izolacja itp. Parametrem skalujgcym ten skfadnik kosztow jest
zazwyczaj strumien otrzymanego produktu. W analizowanych przypadkach produktem jest
strumien wychwyconego CO,, a ten nie ulega zmianie. Uznano wobec tego, ze koszty
budowlano-montazowe dla obydwu wariantéw pozostang bez zmian.

Nieprzewidziane wydatki

Podczas opracowywania raportu NETL [46] jego autorzy oszacowali ryzyko projektowe
i dla uktadu CCP przyjeli rezerwe na poziomie 25% sumarycznych kosztow bezposrednich
(BEC). W kosztorysowaniu pozycja ta jest dodatkowym czynnikiem, ktéry uwzglednia koszty,
ktére bytyby zidentyfikowane w bardziej szczegdtowym projekcie dla konkretnej lokalizacji,
z uwzglednieniem integracji obiektu z docelowg infrastrukturg przemystowa. Jednoczesnie dla
technologii odsiarczania spalin powszechnie stosowanej w przemysle, przyjeli ten koszt na
poziomie 11% BEC.

Tab. 8.2 Zestawienie wariantéw przyjetych do analizy kosztowej

Lp. Pozycja Wariant A Wariant B Wariant A’ Wariant B’
1 2 3 4 5 6

1. Uktad desorpcji Standard HIS Standard HIS

2. Gabaryty desorbera 100% 300% 100% 300%

3. Moc cieplna wymiennikdw krzyzowych 100% 67% 100% 67%

4. Moc cieplna wyparek desorbera 100% 93% 100% 93%

5. Zuzycie pary wodnej do regeneracji 100% 93% 100% 93%

6. Moc cieplna chtodnicy separatora kondensatu 100% 73% 100% 73%

7. Dojrzatos¢ procesu Niska Niska Wysoka Wysoka

8. Nieprzewidziane wydatki projektu 25% BEC 25% BEC 11% BEC 11% BEC

9. Nieprzewidziane wydatki technologii 18% BEC 18% BEC 0% BEC 0% BEC

ZABRZE 2021 173



WPLYW INTEGRACJI TERMICZNEJ NA ENERGOCHEONNOSC PROCESU USUWANIA CO2 ZE SPALIN KOTEOWYCH

Przy obliczaniu catkowitych naktadow inwestycyjnych (TIC) uwzgledniona zostata
takze rezerwa na ryzyko procesowe na poziomie 18% BEC. Ten skfadnik kosztow zwykle jest
Scisle powigzany z poziomem dojrzatosci technologicznej procesu. Dla uktadow
wykorzystywanych komercyjnie wspoétczynnik ten szacuje sie zazwyczaj na poziomie 0 — 10%
[197]. Jednak technologia aminowego usuwania CO- ze spalin kottowych w roku opracowania
raportu nie byta wykorzystywana komercyjnie w duzej skali, nawet obecnie jest
wykorzystywana w ograniczonej liczbie zastosowan komercyjnych, o czym pisano w punkcie
3.6. Nie mniej jednak mozna szacowac, ze z biegiem czasu proces ten dla duzej skali
w energetyce bedzie szeroko poznany i mozliwe bedzie zatozenie niepewnosci procesowej na
poziomie zerowym, tak jak to zrobiono w raporcie referencyjnym dla technologii odsiarczania
spalin kottowych.

W celu przedstawienia wptywu zastosowania HIS w uktadzie CCP w konkretnym
obiekcie komercyjnym przy wykorzystaniu procesu dojrzatego technologicznie przygotowano
odpowiednio Wariant A’ analizy kosztowej z uktadem standardowym desorbera i Wariant B’
Z uktadem HIS. Dla obydwu tych wariantéw przyjeto niski poziom nieprzewidzianych wydatkow
procesowych i projektowych. Podsumowanie przyjetych zatozen dla wszystkich wariantow
przedstawiono w tab. 8.2.

8.5. Oszacowanie naktadéw inwestycyjnych

Tab. 8.3 Zestawienie kosztow instalacji usuwania CO: dla wariantu A i B

Lp. Sktadnik kosztéw Param. skalujacy Sa Sa- Se- C%  Ca™ G ¢ Rémica
wartosé  wartosé tys.USD tys.USD minPLN minPLN _ min PLN
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
1 Chiodnica spalin Gabaryly, it 568,4 568,4 0,81 2085 2085 9,11 9,11 0,00
2 Absorber Gabaryty, i 16985 16985 081 6232 6232 27,21 27,21 0,00
3 Desorber Gabaryly, i 423,1 12693 0,81 1552 3780 6,78 16,51 9,73
4 Wyparki desorbera Moc cieplna, kW 144778 134509 0,93 2790 2 605 12,18 11,38 -0,81
5 Wymienniki krzyzowe Moc cieplna, kW 163241 109372 0,93 3154 2173 13,77 9,49 -4,28
6 Chlodnice roztworu Moc cieplna, kW 61252 61252 0,93 882 882 3,85 3,85 0,00
7 Chiodnica separatora kondensatu Moc cieplna, kW 23446 17115 0,93 338 252 1,47 1,10 -0,37
8 Zbiorniki i filtry Przeptyw CO,, kg/h 117 880 117880 0,92 1869 1869 8,16 8,16 0,00
9 Wentylator spalin Moc elektryczna, KW 1 719 1719 050 2874 2 874 12,55 12,55 0,00
10 Pompy uktadu wychwytu Moc elektryczna, KW 1 358 1358 0,86 821 821 3,58 3,58 0,00
11 Wymienniki ciepta uktadu spreZania Moc cieplna, kW 41616 41616 0,93 675 675 2,95 2,95 0,00
12 Sprezarki CO2 Moc elekryczna, kW 14380 14380 0,50 24045 24045 104,99 104,99 0,00
13 Pompy ukladu sprezania Moc elektryczna, kW 856 856 0,86 517 517 2,26 2,26 0,00
14 Wyposazenie dodatkowe Przeplyw CO,, kg/h 117 880 117880 0,80 1655 1655 7,23 7,23 0,00
15 Sumaryczne koszty zakupu wyposazenia - TE 49 490 50467 216,10 220,36 4,26
16 Sumaryczne koszty budowlano-montazowe - TC 38696 38696 168,97 168,97 0,00
Lp. Sktadnik kosztow Skiadniki odniesienia £, CA . Cs .  Ca*®  Cg™  Roinica
tys.USD tys.USD minPLN _min PLN _[min PLN]
17 Koszly konstrukcyjne posrednie -Cl TE 34,5% 17073 17410 74,55 76,02 1,47
18 Razem koszty bezposrednie - BEC TC+TE+CI 105 259 106 572 459,61 465,35 5,74
19 Koszly posrednie state - IC1 8750 8750 38,21 38,21 0,00
20 Koszty posrednie zmienne - 1C2 BEC 21,9% 23000 23287 100,43 101,68 1,25
21 Nakfady na srodki trwate - TBC  BEC+IC1+IC2 137 009 138 610 598,25 605,24 6,99
22 Optata wykonawcy TBC 53% 7300 7 385 31,88 32,25 0,37
23 Rezerwa na ryzyko projekiu BEC 25,0% 26315 26643 114,90 116,34 1,43
24 Rezerwa na ryzyko procesu BEC 18,0% 18947 19183 82,73 83,76 1,03
25 Catkowite naktady inwestycyjne na instalacje - TIC 189 570 191821 827,76 837,58 9,83

(Wariant A — instalacja wychwytu CO2 w standardowej konfiguracji; Wariant B — instalacja wychwytu CO2 w konfiguracji z HIS)

Wedlug opisanej metodologii oraz zgodnie z przyjetymi warunkami oszacowano
naktady inwestycyjne dla rozpatrywanych wariantow, wykorzystujgc dane z raportu NETL [46],
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gdzie estymacja naktadoéw inwestycyjnych zostata przeprowadzona z doktadnoscig jak dla
studium przed-realizacyjnego (ang. pre-feasibility), tj. £ 30%. W tab. 8.3 przedstawiono
zestawienie oszacowanych nakfadow na poszczegdlne grupy urzgdzen dla instalacji usuwania
CO, w wariancie A i B.

8.6. Oszacowanie kosztéw eksploatacyjnych

W celu okreslenia rocznych kosztow eksploatacyjnych rozpatrywanych wariantéw
zastosowano aktualne dane cenowe mediow eksploatacyjnych dla warunkéw krajowych.
W analizie ujeto koszty operacyjne oraz amortyzacje okresdlong na podstawie catkowitych
naktadéw inwestycyjnych z tab. 8.3. Wyniki analizy dla wariantu A i B, zestawiono w tab. 8.4 .

Tab. 8.4 Wyniki szacowania rocznych kosztéw eksploatacji instalacji usuwania COz dla wariantu A i B

Lp. Skfadnik kosztow Wariant A Wariant B Reznica,

Koszt roczny, Udziat Koszt roczny, min PLN
1 2 3 4 5 6

1.  Energia elektryczna dla urzadzerh pomocniczych 36,89 22,3% 36,89 0,00

2. Woda procesowal/technologiczna uzupetniajaca 0,75 0,5% 0,75 0,00

3.  Parawodna do wyparki desorbera 4743 28,7% 44,07 -3,36

4.  Chemikalia [18] [46] 13,42 8,1% 13,42 0,00

5.  Zagospodarowanie odpadéw i ustugi zewnetrzne [46] 1,19 0,7% 1,19 0,00

6.  Czesci zamienne, naprawy i remonty [46] 15,54 9,4% 15,54 0,00

7.  Obstuga instalacji [46] 8,66 5,2% 8,66 0,00

8. Koszty operacyjne razem 123,88 75,0% 120,52 -3,36

9. Amortyzacja 41,39 25,0% 41,88 0,49

10. Razem 165,27 100,0% 162,40 2,87

(Wariant A — instalacja wychwytu CO2 w standardowej konfiguracji; Wariant B — instalacja wychwytu CO2 w konfiguracji z HIS)

Znajgc roczne koszty eksploatacyjne CCP oraz strumien wychwyconego CO:
(tab. 8.1 poz. 8), obliczono koszt wychwytu dla rozpatrywanego obiektu energetycznego.
Uzyskane wartosci podano w przeliczeniu na tone usunietego CO i poréwnano do cen
uprawnien do emisji CO; z czerwca 2016 roku oraz z 2021 roku. Na tej podstawie mozna
oceni¢ jak zmienita sie opfacalnos¢ realizacji przedsiewzigcia zarébwno w wariancie
standardowym jak i z integracjg termiczng w okresie ostatnich pigciu lat. Wyniki przedstawiono
narys. 8.2.

8.7. Podsumowanie analizy kosztéw

Biezgcy rozdziat zostat przygotowany w celu przedstawienia szacunkowej oceny
kosztow zastosowania integracji termicznej w procesie wychwytu. Standardowe rozwigzanie
uktadu desorpcji uwzglednione w wariancie A zestawiono z zaawansowanym ukladem
desorbera w wariancie B. Analizy dokonano stosujgc sprawdzong metode szacowania
naktadéw inwestycyjnych oraz wykorzystujgc rzetelne dane kosztowe z raportu NETL [46].
Podsumowanie przeprowadzonego badania zostato ujete na rys. 8.2.

Przeprowadzona analiza kosztéw inwestycyjnych wykazata wzrost sumarycznych
kosztow zakupu wyposazenia (TE) w wariancie B, za sprawg zwigkszonych kosztow
desorbera, ktéry jest jednym z najistotniejszych elementéw uktadu CCP. Efekt ten zostat
czesciowo zniwelowany zmniejszeniem kosztow krzyzowych wymiennikow ciepta, chtodnicy
separatora oraz wyparki desorbera. Mimo to réznica w kosztach wyposazenia wyniosta 4,26
min PLN na niekorzy$¢ wariantu B. Po zsumowaniu wszystkich kosztow rozbiezno$¢ ta
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wzrosta do poziomu 9,83 min PLN, ze wzgledu na to, Ze w przyjetej metodzie szacowania,
wiekszo$¢ pozostatych sktadnikéw jest pochodng kosztow wyposazenia. Wartos¢ catkowitych
naktaddéw inwestycyjnych na instalacje w wariancie A i B wyniosta odpowiednio 827,76 min
PLN oraz 837,58 min PLN.

900 250
mmmm Catkowite naktady - - - -
inwestycyjne na instalacje

- TIC, min PLN
800 200

A— Koszty eksploatacii
instalacji, min PLN/rok

700 150

—&— Koszty wychwytu,
PLN/MgCO2

min PLN

600 100

W— Koszty uprawnien do
emisji 06.2021,
PLN/MgCO2

min PLN/rok; PLN/MgCO,

500 50
—— Koszty uprawnieni do
emisji 06.2016,

PLN/MgCO2

400 Wariant A Wariant B Wariant A' Wariant B'

Catkowite naktady inwestycyjne na instalacje
- TIC, min PLN

Koszty eksploatacji instalacji, min PLN/rok 165,27 162,40 157,68 154,72
Koszty wychwytu, PLN/MgCO2 175,25 172,20 167,21 164,06

Koszty uprawnier do emisji 06.2021,
PLN/MgCO2

Koszty uprawnien do emisji 06.2016,
PLN/MgC02

827,76 837,58 676,08 684,02

236,77 236,77 236,77 236,77

19,89 19,89 19,89 19,89

Rys. 8.2 Poréwnanie nakltadow inwestycyjnych i kosztéw eksploatacyjnych dla czterech analizowanych
wariantow w relacji do aktualnej i archiwalnej ceny uprawnien do emisji CO:
(Wariant A — instalacja wychwytu CO2 w standardowej konfiguracji; Wariant B — instalacja wychwytu CO2 w konfiguracji z HIS;
Wariant A’ — instalacja wychwytu CO2 w standardowej konfiguracji - proces dojrzaty komercyjnie; Wariant B’ — instalacja wychwytu CO2 w
konfiguracji HIS - proces dojrzaty komercyjnie)

Przy ocenie kosztéw operacyjnych stwierdzono, ze udziat kosztéw pary wodnej
kierowanej do regeneracji absorbentu wynosi okoto 30% wszystkich kosztéw, zatem niewielkie
nawet oszczednosci tego medium, w istotny sposéb wptywajg na obnizenie kosztow
operacyjnych instalacji. Wykonana analiza, bazujgca na wynikach badan pilotowych,
wykazata, ze zmniejszenie zapotrzebowania na ciepto regeneracji o 7% w wariancie B,
zaowocowato zredukowaniem rocznych kosztow operacyjnych o okoto 3,36 min PLN.
Ostatecznie, po uwzglednieniu w wariancie B nieco wiekszej amortyzacji, koszty
eksploatacyjne byly nizsze niz w rozwigzaniu standardowym o 2,87 min PLN/rok i wyniosty
162,40 min PLN/rok. Zatem przewidywany czas zwrotu inwestycji w uktad HIS wynosi okoto
41 miesiecy. Ponadto wedtug wariantu A koszt wychwytu wynidst 175,25 PLN/Mgco2, podczas
gdy dla wariantu z rekuperacjg byt nizszy i wyniost 172,20 PLN/ Mgco2 przy zachowaniu nieco
wiekszej sprawnosci ogodlnej bloku.

Podczas analizy zwrécono uwage na fakt duzych rezerw ze wzgledu na ryzyko
projektowe i procesowe w rozpatrywanych przypadkach. Przyjete podejscie jest
charakterystyczne dla technologii na niskim stopniu dojrzatosci technologicznej. Mozna
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przyjac, ze w zwigzku z pojawieniem sie do tej pory dwoch duzych jednostek wychwytu CO»
oraz wzrostu cen uprawnien do emisji CO,, rozwdj tej technologii bedzie postepowat
I przyczyni sie do osiagniecia komercyjnego poziomu tej technologii o zredukowanym stopniu
ryzyka.

Wobec tego dokonano obliczen dla przypadkow, gdzie wspotczynniki niepewnosci
inwestycyjnej sg niskie, wyniki przedstawiono na rys. 8.2 w postaci wariantow A’ i B'. Przy
takim podejsciu nakfady inwestycyjne zmniejszyty sie odpowiednio do poziomu 676,08 min
PLN oraz 684,02 min PLN, wptywajgc poprzez mniejszg amortyzacje na obnizenie kosztéw
eksploatacyjnych odpowiednio do 157,68 min PLN/rok oraz do 154,72 min PLN/rok. Wobec
tego dla rozpatrywanego w wariancie B’ przypadku, zwrot naktadéw inwestycyjnych na
instalacje z uktadem HIS powinien nastgpi¢ po okoto 32 miesigcach.

Jednostkowe koszty wychwytu wyliczono na poziomie 167,21 PLN/Mgco: dla wariantu
A’ oraz 164,06 PLN/Mgco. dla wariantu B’. W zestawieniu ze wzrostem cen uprawnien do
emisji CO,, w ciggu ostatnich pieciu lat z poziomu 19,89 PLN/Mgco2 (4,46 Euro/ Mgcoz) do
wysokosci 236,77 PLN/Mgco2 (52,91 Euro/Mgco2), uzyskane wyniki analizy wskazujg, ze po
uwzglednieniu kosztow transportu i sktadowania, zastosowanie uktadow wychwytu CO-
w krajowej energetyce moze by¢ optacalne juz w niedalekiej przysztosci.

Wedtug przewidywan dla nowo planowanych obiektéw CCS w USA, m in. Gerald
Gentleman oraz San Juan (tab. 3.3), podawane sg koszty wychwytu CO, mieszczace sie
w zakresie 157 — 238 PLN/Mgco2 (43 — 65 USD/Mgcoz) [198-201]. Mozna zatem uzna¢, ze
wyliczenia zamieszczone w niniejszej pracy, przeprowadzone w ramach uproszczonej analizy,
dajg wiarygodne oszacowanie kosztéw uktadu CCP zaréwno z integracjg termiczng jak i bez
niej.

Podsumowujgc przeprowadzong analize, stwierdzono, ze zastosowanie uktadu HIS,
prowadzi do obnizenia kosztéw eksploatacyjnych uktadu CCP. Wptywa takze pozytywnie na
efektywnosc¢ inwestycji w rozpatrywanym okresie trwatosci instalacji, przynoszac zwrot
z inwestycji ponizej trzech i pét roku, w najmniej korzystnym przypadku. Dodatkowg korzyscig
byto zachowanie wiekszej mocy catkowitej bloku weglowego. Korzys¢ z wprowadzenia tego
rozwigzania bedzie sie powiekszaC wraz ze wzrostem cen uprawnien do emisji, ktore
bezposrednio wptywajg na cene energii elektrycznej, oraz w miare dojrzewania technologii
wychwytu CO; ze spalin do poziomu komercyjnego.
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0. Podsumowanie i wnioski

Podjete na swiecie, a zwtaszcza w UE, dziatania zwigzane z ograniczeniem emisji CO-
wymagajg zastosowania wielkoskalowych instalacji CCS nie tylko w energetyce, ale i w innych
gateziach przemystu. Analizujgc wybudowane oraz planowane tego typu obiekty, wydaje sie,
ze najwieksze perspektywy wdrozenia w sektorze energetycznym maija technologie wychwytu
CO; typu post-combustion (po spaleniu). W$rdd nich dominujaca role moze odegra¢ metoda
wykorzystujgca absorpcje chemiczng w roztworach amin. Rozwigzanie to posiada wysokg
dojrzatos¢ technologiczna, ktora wynika z wczesniejszych aplikacji tej metody do oczyszczania
strumieni gazowych w réznych gateziach przemystu.

Gltownymi zaletami aminowego usuwania CO: sg wysoka sprawnos¢ procesu oraz
wysoka czysto$¢ uzyskanego gazu, co daje szerokie mozliwosci jego przemystowego
wykorzystania. Wadag nadal jest jednak znaczna energochtonnosé tego procesu. Jednym
z dwoch kierunkéw prac badawczych zmierzajgcych do jej ograniczenia sg modyfikacje
procesu wychwytu. Dziatania te dotyczg zaréwno poprawienia efektywnosci uktadu absorpcji
COg, jak i uktadu regeneracji roztworu, czyli desorpcji CO,. Wedtug danych literatury
przedmiotu jednym z bardziej obiecujgcych rozwigzan, przebadanych do tej pory teoretycznie
z wykorzystaniem badan symulacyjnych, jest integracja termiczna wykorzystujgca wymienniki
(rekuperatory) ciepta wbudowane w desorber (ang. HIS — Heat Integrated Stripper).

Celem badan przeprowadzonych w niniejszej pracy byto sprawdzenie wptywu
integracji termicznej desorbera na proces aminowego usuwania CO; ze spalin kottowych.
Dokonano w zwigzku z tym poréwnania energochtonnoéci procesu z wykorzystaniem
zmodyfikowanego desorbera wzgledem procesu z desorberem bez integracji termiczne;j.
Analiza poréwnawcza obejmowata wyniki badan pilotowych i symulacyjnych oraz zagadnienia
kosztowe wprowadzenia modyfikacji procesu.

Badania pilotowe zostaly przeprowadzone na dwdch obiektach energetycznych przy
wykorzystaniu Instalacji Pilotowej do aminowego usuwania CO, ze spalin o przeptywie
nominalnym 200 m3./h. Instalacja jako narzedzie badawcze zostata zaprojektowana
w ukfadzie wielowariantowym, co umozliwito prowadzenie testdéw zgodnie ze standardowg
konfiguracjg procesowg (S), konfiguracja z dwupunktowym zasilaniem absorbera (DAF),
a takze konfiguracjg z rozdzielonymi strumieniami (SF). Kazda tych konfiguracji zostata
sprawdzona w testach poréwnawczych prowadzonych z wigczonym uktadem HIS, jak i bez
tego ukfadu.

W ramach programu badawczego zrealizowano badania pilotowe z wykorzystaniem
wodnych roztworéw MEA 30% oraz AMP/Pz 30/10%. Wyniki badan zostaty poddane
procedurze uwiarygodnienia danych pomiarowych, dzieki czemu mozna byto sporzgdzic¢
bilanse masowe, wyznaczy¢ straty ciepta i wspotczynniki zuzycia ciepta w procesie. Do analizy
porownawczej wybrano testy prowadzone w zblizonych warunkach i pozbawione znacznych
btedéw pomiarowych, co w przypadku badan pilotowych daje podstawe do sformutowania
nastepujacych wnioskow:

= Zastosowanie integracji termicznej desorbera prowadzi do istothego zmniejszenia
energochtonnosci procesu aminowego usuwania CO: ze spalin kottowych.

= Zaleznie od wykorzystywanego w procesie roztworu absorpcyjnego oraz od wybranej
konfiguracji procesowej, wartoS¢ wspotczynnika zuzycia ciepta do regeneracji
absorbentu q, zostata obnizona o0 4 — 7% po wigczeniu integracji termicznej desorbera.

= Stwierdzono, ze takie obnizenie uzyskuje sie poprzez redukcje wartosci sktadnikdw
wspotczynnika g w danym procesie. Dwie jego sktadowe: gpar — Ciepto na odparowanie
wody z roztworu oraz (og — ciepto do ogrzania roztworu, ulegajg obnizeniu dzieki
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zastosowaniu HIS. Natomiast trzeci skfadnik, g¢es — ciepto desorpcji CO2 z roztworu,
jest niezalezny od analizowanej modyfikacji procesu.

Najnizsze wartosci wspotczynnika zuzycia ciepta, w zakresie 2,61 — 2,63 MJ/kgco2,
uzyskano podczas serii testow z wykorzystaniem roztworu AMP/Pz w konfiguracji SF
z integracja termiczng desorbera, przy zachowaniu sprawnosci usuwania CO; ze spalin
powyzej 90%. Warto podkresli¢, ze wynik taki jest zblizony do parametréw obecnie
oferowanych komercyjnie technologii wychwytu CO; ze spalin blokéw weglowych.
Zastosowanie HIS spowodowato obnizenie temperatury procesu w gornej czesci
desorbera, co ograniczyto ilos¢ pary wodnej opuszczajgcej desorber. Dzigki temu
warto$¢ Qpar zmniejszyta sie wzgledem uktadu bez HIS, a razem z nig warto$é
catkowitego wspotczynnika q.

Na podstawie badan poréwnawczych prowadzonych w trzech konfiguracjach procesu
wychwytu stwierdzono, ze przy wykorzystaniu HIS wartos¢ qpar Obnizata sie najbardziej
w standardowe] konfiguracji S. Efekt ten byt mniej korzystny, jesli réwnolegle
W procesie zastosowana byta inna konfiguracja procesowa, ktéra takze prowadzita do
obnizenia temperatury procesu na szczycie desorbera, jak to miato miejsce
w przypadku konfiguracji SF. Mozna zatem uznac¢, ze im wyzsza jest wartoS¢ Qpar
w danym procesie tym efekt jej obnizenia poprzez wprowadzenie HIS jest wiekszy.
Dziatanie uktadu HIS powodowato podwyzszenie temperatury procesu w srodkowe;j
i dolnej czesci desorbera, co sprzyjato poprawieniu sity napedowej procesu desorpciji.
Prowadzito to do gtebszej regeneracji roztworu, a co za tym idzie, uzyskania wiekszej
ilosci zdesorbowanego CO,. W zwigzku z tym, ze odbywato sie to bez dodatkowego
nakfadu ciepta w wyparce, obnizata sie warto$¢ gog, a z nig wartos¢ catkowitego
wspotczynnika zuzycia ciepta do regeneradji g.

Poréwnanie wynikéw badan dla obu absorbentow wykazato, ze najwieksze wartosci
(og OSiggano w testach prowadzonych w konfiguracji SF. Stwierdzono, ze w takich
przypadkach zastosowanie HIS prowadzito do najwiekszej redukciji tej sktadowej ciepta
do regeneracji g w porownaniu do wynikéw testow w innych konfiguracjach.
Stwierdzono, ze stopien obnizenia energochtonnosci poprzez zastosowanie HIS
zalezy takze od wiasciwosci zastosowanego absorbentu. W badaniach z roztworem
MEA 30%, ktéry miat wyzszg wartosc ciepta wlasciwego cw, proces charakteryzowat
sie wyzszg wartodcig (og. W przypadku testédw pilotowych z tym absorbentem
zastosowanie HIS przyniosto redukcje wspotczynnika q o 5 — 7%, podczas gdy dla
testow z roztworem AMP/Pz 30/10%, byto to 4 — 6%. Mozna zatem uznaé, ze im
wyzsza jest warto$¢ qog W danym procesie, tym wiekszy bedzie efekt jej zredukowania
poprzez zastosowanie HIS.

Stwierdzono takze, ze dla absorbentu o nizszej wartosci cw roztworu nasyconego
w konfiguracji SF, zastosowanie HIS prowadzi, co prawda, do mniejszej redukciji
wspotczynnika g, jednak wystarcza wtedy zastosowanie tylko dolnego rekuperatora.
Istotne jest w zwigzku z tym odpowiednie umiejscowienie uktadu rekuperacji
w desorberze i nie zawsze jest konieczne stosowanie rekuperacji na catej wysokosci
strefy desorpcji. W takich przypadkach modyfikacja desorbera bedzie uproszczona
I pociggnie za sobg mniejsze nakfady inwestycyjne.

Z przeprowadzonych badan wplywu stezenia CO, w spalinach cco2 (w zakresie
8 — 14%.1;.) Na proces wychwytu wynika, ze wspoétczynnik q rosnie ze spadkiem tego
stezenia. Biorgc pod uwage fakt, ze wartoSC ques jest zalezna tylko od rodzaju
absorbentu, to nastepuje w tym przypadku zwiekszenie wartosci qpar Oraz gog. Mozna
wobec tego stwierdzi¢, ze poprzez oddziatywanie na te dwie sktadowe, efekt obnizenia
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energochtonnosci procesu poprzez zastosowanie HIS bedzie tym wiekszy, im mniejsza
bedzie zawartosci CO, w doprowadzanych do procesu spalinach. Dobrze to rokuje
w kontekscie zastosowania tej modyfikacji procesu wychwytu dla blokéw gazowo-
parowych, w ktorych spaliny charakteryzujg sie zawartoscia CO. w przedziale
4 — 6%ob;.

= Z analizy wptywu L/G na proces wychwytu wynika, ze optymalna wartos¢ q zalezy od
znalezienia minimum we wzajemnej zalezno$ci miedzy Qpar i Qog. PotoZenie tego
minimum zalezy miedzy innymi od konfiguracji procesowej, zatem w modyfikacjach,
ktérych efektem jest obnizenie temperatury na szczycie desorbera, a w konsekwencji
zmniejszenie gpar, jak to ma miejsce przy zastosowaniu HIS, zmniejsza sie optymalna
wartos¢ L/G. Moze to wptyngé pozytywnie na efektywnos¢ ekonomiczng procesu
poprzez obnizenie gabarytéw urzadzen i kosztéw zwigzanych z przettaczaniem
i chtodzeniem roztworu.

= Stwierdzono ponadto, ze wzrost L/G prowadzi do wzrostu gog Wskutek zwiekszenia
ilosci roztworu, ktérg nalezy ogrzaé¢, by utrzymac¢ w uktadzie desorpcji odpowiednig
temperature. Zatem mozna wnioskowac, ze efekt ograniczenia energochtonnosci
procesu poprzez zastosowanie HIS bedzie bardziej znaczacy dla duzych wartosci
wspotczynnika L/G.

= Wprowadzenie integracji termicznej desorbera, poprzez zabudowanie w nim
rekuperatorow, wymaga istotnych zmian konstrukcyjnych, co pocigga za sobg wzrost
naktadow inwestycyjnych dla tego aparatu. Z drugiej jednak strony zaleznie od
zastosowanej konfiguracji procesu, obniza sie wtedy wymagana powierzchnia
wymiany ciepta w wymiennikach krzyzowych (o 30 — 44%), w wyparce desorbera
(04 -7%), a takze chiodnicy separatora kondensatu (o0 nawet 28%). Czynniki te
wptywajg na obnizenie naktaddéw inwestycyjnych catej instalacji wychwytu. Po stronie
kosztow eksploatacyjnych dzieki wprowadzeniu HIS mozna sie spodziewaé obnizenia
zapotrzebowania na pare wodng do regeneracji absorbentu (0 4 — 7%) oraz
mniejszego zapotrzebowania na wode chtodzagcg do separatora kondensatu
(o nawet 28%).

Opracowane wyniki badan pilotowych w formie szczegdtowego bilansu masowego
stanowity baze wejsciowa do przygotowania modelu procesu wychwytu w programie ProTreat.
Badania symulacyjne wptywu zastosowania integracji termicznej desorbera wykazaty, ze
moze dzieki niej nastgpic¢ obnizenie wspotczynnika q 0 4 — 12%. Jest to, zwtaszcza dla procesu
w konfiguracji S, nieco wigksza wartos¢ niz w badaniach pilotowych. Wynika to jednak w duzej
mierze z tego, ze w zastosowanym programie symulacyjnym wartosci cy roztworu nasyconego
byly nieco wyzsze niz w przyjetej do badan pilotowych zaleznosci cw = f(f,a). Jak wykazano,
na przyktadzie poréwnania wynikow badan roztworéw MEA 30% oraz AMP/Pz 30/10%,
korzystny wptyw HIS jest wiekszy dla absorbentéw o wyzszej wartosci cy.

W badaniach symulacyjnych potwierdzono takze pozostate najwazniejsze wnioski
i obserwacje dotyczace korzystnego wplywu zastosowania integracji termicznej w procesie
wychwytu, ktére zostaly sformutowane na podstawie wynikow badanh pilotowych. Obliczenia
symulacyjne umozliwity takze przeprowadzenie analizy sktadu fazy gazowej i ciektej wzdtuz
wysokosci desorbera oraz sledzenie procesu desorpcji w sytuacji, gdy strumienie ciepta
przekazywane w rekuperatorach byly zwiekszane stopniowo. Pozwolito to na sformutowanie
dodatkowych wnioskow:

= Profile temperatury desorbera oraz profile masy skfadnikow fazy gazowej uzyskane
podczas badan pilotowych i symulacyjnych wykazujg znaczne podobienstwo,
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a w przypadku konfiguracji standardowej takze duzg zgodnoS$¢ przebiegu z danymi
literaturowymi.

= Stwierdzono, Zze zastosowanie HIS obniza temperature strumienia roztworu
nasyconego dozowanego do gérnych stref desorbera. Z jednej strony zmniejsza sie
ryzyko wystepowania gwattownej desorpcji CO; i odparowania wody z roztworu, dzieki
czemu redukuje sie straty wody z ukfadu i obniza Qpa. Mniejsze jest takze
prawdopodobienstwo pienienia sie roztworu i porywania kropel aminy, co moze
przynies¢ korzysci w postaci krotszej sekcji mycia kondensatem wystepujgcej nad
punktem dozowania roztworu. Z drugiej jednak strony, zbyt niska temperatura w gérnej
strefie desorbera powoduje zjawisko wtérnej absorpcji CO, w roztworze nasyconym
dozowanym do tej czesci desorbera. Ogranicza to korzystny efekt obnizenia
energochtonnosci poprzez zastosowanie HIS. Szczegodlnie wyrazny wptyw tego
zjawiska byt widoczny dla testow w konfiguracji SF, w ktérych temperatura na szczycie
desorbera wynosita ponizej 60°C.

= Stwierdzono ponadto, ze w konfiguracji SF z integracjg termiczng intensywnosé
wymiany ciepta w rekuperatorach, zwlaszcza dolnym, byta bardzo duza (okoto 65%
strumienia wyparki). Jednak wzrost strumienia ciepta przekazanego w rekuperatorach,
ponad wartos¢ uzyskang w badaniach pilotowych, nie przynosit juz znaczgcego
obnizenia wspotczynnika q.

= Stwierdzono, ze w konfiguracji S z integracjg termiczng strumieh przekazanego
w rekuperatorach ciepta byt roztozony rownomiernie wzdtuz wypetnienia desorbera.
Byt on jednak mniejszy niz w konfiguracji SF i siegat okoto 33% strumienia wyparki.
Zaobserwowano, ze w przypadku zwiekszenia tego strumienia ciepta ponad wartosci
uzyskane w badaniach pilotowych mozna w konfiguracji S oczekiwa¢ dalszego
obnizenia wartosci wspétczynnika g.

= Wprowadzenie do opracowanego modelu uktadu absorpcji moze postuzy¢ do
uzyskania kompleksowego narzedzia do modelowania uktadéw usuwania CO;
Z mieszanin gazowych w zaawansowanych konfiguracjach.

Analiza kosztowa implementacji rekuperatorow wewnagtrz desorbera, przygotowana dla
konfiguracji S z roztworem MEA 30%, wykazata wzrost nakfadéw inwestycyjnych dla
przemystowej instalacji wychwytu. Jednak ograniczenie zuzycia ciepta, wynikajgce
z zastosowania HIS, prowadzi finalnie do tego, ze roczne koszty eksploatacyjne byly nizsze
niz w rozwigzaniu standardowym o okofo 1,8%. Inwestycja taka powinna sie zwroci¢ po 41
miesigcach dla instalacji o duzym stopniu niepewnosci technologicznej. Natomiast przyjmujgc
ryzyko jak dla dojrzatej technologii oczekiwany zwrot z inwestycji wynosi 32 miesigce.

Dodatkowg motywacjg do podjecia dziatan zwigzanych z implementacjg tego typu
rozwigzania do praktyki przemystowej bedzie polityka energetyczno-klimatyczna. Natomiast
efektywnos¢ ekonomiczna zalezna bedzie od cen uprawnieh do emisji CO,. Biorgc pod uwage
dzisiejszy ich poziom, budowa zaréwno instalacji wychwytu w konfiguracji klasycznej jak
i instalacji z HIS jest opfacalna.

Podczas realizacji niniejszej pracy zidentyfikowano kilka obszaréw, dla ktérych warto
rozwazyC¢ wykorzystanie integracji termicznej desorbera oraz wybrac¢ kierunki kolejnych prac
badawczych i rozwojowych:

= Jak wskazujg planowane dziatania koncernow energetycznych i paliwowych w USA,
gdzie perspektywy rozwoju technologii CCS sg najwieksze, aminowe usuwanie CO;
stanowi jak na razie jedyng alternatywe do oczyszczania spalin z blokow gazowo—
parowych. Ze wzgledu jednak na mniejsze stezenie CO, w spalinach z tego typu
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obiektéw spodziewana jest wieksza energochtonno$¢ uktadow wychwytu CO,. Jednym
z rozwigzah moze by¢ w takim przypadku zastosowanie procesu wychwytu z integracja
termiczng desorbera, ktéra jak wykazano w niniejszej pracy, moze przynies¢ tym
wieksze obnizenie zuzycia ciepta, im mniejsza jest zawartos¢ CO, w doprowadzanych
do procesu spalinach.

Zastosowanie HIS stwarza mozliwoS¢ wykorzystania zewnetrznych zrdédet ciepta
niskotemperaturowego do wspomagania regeneracji absorbentu w procesie wychwytu
COg, co pozwoli ograniczyé zuzycie pary i podnies¢ efektywno$¢ energetyczng tego
procesu. Zrédlem takiego ciepta mogg byé egzotermiczne procesy chemicznej
konwersji CO; stosowane w technologiach CCU, ktére osiggajg coraz wyzszy poziom
gotowosci technologicznej. Kierunki takiej integracji miedzyprocesowej zaczynajg byc¢
rozwazane do wprowadzenia do praktyki przemystowej, o czym $wiadczy chocéby
realizacja projektu CO2-SNG dotyczacego magazynowania energii poprzez
metanizacje COs,.

Wprowadzenie instalacji wychwytu CO; staje sie w obecnych czasach coraz bardziej
realne w obiektach przemystowych z sektoréw objetych ograniczeniami emisyjnymi.
W takich przypadkach zastosowanie uktadow HIS moze by¢ interesujgcym
rozwigzaniem prowadzgcym do ograniczenia zuzycia ciepta. W tego typu obiektach
czesto wystepuje deficyt lub brak pary wodnej, a dostepne strumienie ciepta majg
rozmaite parametry oraz formy. Mozliwy jest wowczas do rozwazenia ukfad Kilku
zabudowanych  rekuperatoréw, zasilanych  réznymi  strumieniami  ciepta,
dostosowanymi do profilu temperatury w desorberze.

Kolejnym perspektywicznym kierunkiem wykorzystania rozpatrywanej modyfikacii
procesowej mogg byé instalacie w przemysle chemicznym i petrochemicznym,
w ktoérych wykorzystuje sie absorpcje chemiczng do oczyszczania gazéw, a wymagane
jest ograniczenie zuzycia energii.

Z technicznego punktu widzenia wdrozenie integracji termicznej desorbera zaleze¢

bedzie od opracowania rozwigzahn konstrukcyjnych pozwalajgcych na implementacje tej
modyfikacji dla desorberéw w $redniej i duzej skali. Biorgc jednak pod uwage funkcjonowanie
podobnych rozwigzan w przemysle chemicznym, nie wydaje sie to skomplikowanym
wyzwaniem. Ocenia sig, ze przedstawione w niniejszej pracy analizy mogg stanowi¢ podstawy
do dziatan projektowych zmodyfikowanego procesu wychwytu CO, w wiekszej skali.
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