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Hybrydowe uk³ady do rozdzia³u mieszanin wodoru
i dwutlenku wêgla. Zastosowanie uproszczonych

modeli matematycznych do obliczeñ
membranowego procesu separacji

STRESZCZENIE. Ograniczanie emisji gazów cieplarnianych, zw³aszcza CO2, jest jednym z g³ównych
zadañ stawianych w projektach ramowych UE. By³o ono m.in. celem priorytetu tematycznego
6.1 (Zrównowa¿one Systemy Energetyczne) 6. Programu Ramowego UE. W obrêbie tego
priorytetu jest realizowany projekt HY2SEPS, zaprezentowany w poprzedniej publikacji [1],
którego zasadniczym celem jest opracowanie hybrydowego, membranowo-adsorpcyjnego
procesu wydzielania wodoru. W niniejszej pracy przedstawiono wyniki projektu w zakresie
uproszczonego modelowania membranowej czêœci uk³adu hybrydowego. Omówiono jeden
z opracowanych modeli permeacji gazów oraz zaprezentowano wyniki symulacji numery-
cznych procesu rozdzia³u mieszanin H2/CO2, H2/N2 i H2/CH4 w module membranowym.
Dokonano tak¿e porównania wyników obliczeñ z danymi doœwiadczalnymi, uzyskanymi od
jednego z partnerów projektu – FORTH/ICE-HT z Grecji.

S£OWA KLUCZOWE: ograniczanie emisji CO2, wytwarzanie wodoru, proces hybrydowy, adsorpcja
zmiennociœnieniowa, procesy membranowe
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Wprowadzenie

Rosn¹ca emisja CO2 do atmosfery jest skutkiem dzia³alnoœci cz³owieka zwi¹zanej z wy-
twarzaniem energii z paliw kopalnych. Problem ten jest przedmiotem szczególnego za-
interesowania Komisji Europejskiej, która poprzez ró¿norodne instrumenty pobudza do
podejmowania dzia³añ zmierzaj¹cych do ograniczenia emisji CO2. Znajduje to swoje odbicie
w priorytetach tematycznych programów ramowych UE. W ramach priorytetu 6.1 (Zrówno-
wa¿one Systemy Energetyczne) 6. Programu Ramowego UE jest realizowany m.in. projekt
UE „Hybrydowe uk³ady do rozdzia³u mieszanin wodoru i dwutlenku wêgla” (HY2SEPS),
którego zasadniczym celem jest opracowanie hybrydowego, membranowo-adsorpcyjnego
(adsorpcja zmiennociœnieniowa) procesu separacji mieszanin H2/CO2. Uk³ad ten móg³by
stanowiæ czêœæ procesu dekarbonizacji paliw kopalnych. Realizacja projektu, wi¹¿e siê
zatem z praktycznym zagadnieniem ograniczania emisji CO2 w etapie poprzedzaj¹cym
proces spalania. Projekt ten zosta³ przedstawiony w pracy [1]. Jako przypadek modelowy
przyjêto w projekcie proces wydzielania wodoru z mieszaniny powsta³ej po reformingu
metanu par¹ wodn¹. Opracowywany w nim proces hybrydowy ma umo¿liwiæ w tym
przypadku uzyskiwanie strumienia H2 o du¿ej czystoœci przy jednoczesnym ograniczeniu
emisji CO2, towarzysz¹cej produkcji tego gazu w standardowym procesie adsorpcji zmien-
nociœnieniowej (PSA – pressure swing adsorption) [2–5]. Jednym z zadañ stawianych
w projekcie przed Instytutem In¿ynierii Chemicznej by³o opracowanie uproszczonych
modeli matematycznych membranowego procesu separacji mieszanin CO2/H2, które mia-
³yby byæ elementem modelu uk³adu hybrydowego. W niniejszej pracy omówiono jeden
z opracowanych modeli – z t³okowym, przeciwpr¹dowym przep³ywem po stronie zasilania
i permeatu. Przedstawiono te¿ wyniki symulacji numerycznych procesu rozdzia³u CO2/H2,
CO2/CH4 i CO2/N2 w module membranowym oraz porównano wyniki symulacji z danymi
doœwiadczalnymi uzyskanymi, przez jednego z partnerów projektu – FORTH/ICE-HT
z Grecji.

1. Modele matematyczne permeacji gazów

w module membranowym

W ramach realizacji projektu opracowane zosta³y dwa uproszczone modele rozdzia³u
mieszanin gazowych w module membranowym: model z t³okowym przeciwpr¹dowym
przep³ywem po stronie zasilania i permeatu oraz model z t³okowym, wspó³pr¹dowym
przep³ywem po stronie zasilania i permeatu. W tej pracy przedstawione zostan¹ dla przy-
k³adu podstawowe równania pierwszego z wymienionych modeli. Oba modele zosta³y
opracowane przy nastêpuj¹cych za³o¿eniach:
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� gaz zasilaj¹cy mo¿e zawieraæ N permeuj¹cych sk³adników,
� strumieñ permeatu, oprócz sk³adników mieszaniny zasilaj¹cej, mo¿e zawieraæ tak¿e

dodatkowy sk³adnik inertny, u¿ywany jako gaz p³ucz¹cy,
� nie ma ¿adnych oddzia³ywañ miêdzy permeuj¹cymi gazami,
� wspó³czynniki permacji nie zale¿¹ od ciœnienia,
� spadki ciœnienia s¹ pomijalnie ma³e po obu stronach membrany,
� proces jest izotermiczny,
� polaryzacja stê¿eniowa po obu stronach membrany jest pomijalna.

Na rysunku 1 przedstawiono schemat ideowy modelowanego modu³u membranowego
dla przep³ywu przeciwpr¹dowego, poni¿ej natomiast zaprezentowano równania modelu.

Sk³ad gazu po stronie zasilania jest wyznaczany z równañ (1) i (2):
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dla i = N. Równanie (1) otrzymano ze skojarzenia bilansu sk³adnika i w elemencie ró¿-
niczkowym po stronie zasilania i równania kinetycznego dla sk³adnika i postaci:
dPyi

+ = RF��i1(xi – �yi)dz. Po podzieleniu równania wynikowego stronami przez dz i F

otrzymuje siê wyra¿enie na pochodn¹ dxi/dz, zawieraj¹ce nieznany stosunek F�/F i po-
chodn¹ dF/dz. Tê ostatni¹ wyznacza siê po zsumowaniu stronami po wszystkich sk³adnikach
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Rys. 1. Natê¿enie przep³ywu i sk³ad gazu po stronie zasilania i permeatu

Fig. 1. Feed and permeate flow rates and concentrations



wspomnianego wy¿ej skojarzonego równania bilansowego i kinetycznego dla sk³adnika i.
Stosunek F�/F natomiast, jest wyznaczany z dwóch ogólnych równañ bilansu masy i rów-
nania bilansu masy sk³adnika 1. W wyniku podobnej procedury uzyskuje siê te¿ równanie na
udzia³ molowy sk³adnika 1 w permeacie w postaci:
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Udzia³y molowe pozosta³ych permeuj¹cych sk³adników s¹ wyra¿one zale¿noœci¹:

y

x y x x y x
P

F
x y

x x
P

F
x

i

i i i

�

� � � �

� �

	 	



	

	



	

( ) ( )1 1 1 1 1

1 1 1

(4)

gdzie i = 2, ..., N.

Udzia³ molowy inertu w permeacie wynika wprost z zale¿noœci:
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Warunki brzegowe dane s¹ nastêpuj¹cymi równaniami:
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Strumienie retentatu i permeatu mo¿na obliczyæ z poni¿szych rownañ:
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W oparciu o przedstawiony wy¿ej model zosta³ opracowany program komputerowy
w jêzyku C++. W modelu przeciwpr¹dowym sk³ad i natê¿enie przep³ywu retentatu (dla
z = 0) musz¹ byæ wstêpnie za³o¿one do obliczeñ. Z uk³adu równañ (1)–(5) i warunków
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brzegowych (6)–(7) wyznaczany jest sk³ad permeatu i gazu zasilaj¹cego. Obliczony sk³ad
gazu po stronie zasilania dla z = 1 by³ porównywany z zadanym sk³adem gazu zasilaj¹cego
i je¿eli ró¿nice miêdzy nimi by³y zbyt du¿e, obliczenia powtarzano dla nowych wartoœci
sk³adu i natê¿enia przep³ywu retentatu, a¿ do uzyskania za³o¿onej zgodnoœci miêdzy obli-
czonym a danym sk³adem gazu zasilaj¹cego.

2. Wyniki obliczeñ symulacyjnych

Wykorzystuj¹c przedstawiony powy¿ej model matematyczny rozdzia³u mieszanin gazo-
wych w module membranowym i oparty na nim program obliczeniowy wykonano szereg
obliczeñ symulacyjnych, dotycz¹cych separacji mieszanin dwusk³adnikowych i obejmuj¹-
cych gazy, które mog¹ pojawiæ siê w mieszaninie poreakcyjnej po konwersji metanu par¹
wodn¹. Badano zatem wydzielanie CO2 z mieszanin z wodorem, azotem i metanem w mo-
dule membranowym z membran¹ ceramiczn¹ dla ró¿nych temperatur z zakresu 35–90oC,
przy zawartoœci dwutlenku wêgla wynosz¹cej 50% obj. Ponadto dla temperatury 60oC
wykonano obliczenia, w których zmieniano udzia³ molowy dwutlenku wêgla w miesza-
ninach w zakresie od 0,1 do 0,9. Wyniki obliczeñ porównano z wynikami doœwiadczeñ
przeprowadzonych w FORTH/ICE-HT w Grecji [6].

W tabeli 1 przedstawiono podstawowe dane dotycz¹ce przeprowadzonych obliczeñ
i eksperymentów (wymiary modu³u membranowego, ciœnienia oraz natê¿enia przep³ywu
i sk³ad strumieni gazowych). W tabeli 2 natomiast zamieszczono wszystkie przypadki
obliczeniowe i doœwiadczalne. W obliczeniach wykorzystano wspó³czynniki permeacji
czystych sk³adników (tab. 3), wyestymowane na podstawie wyników badañ doœwiadczal-
nych permeacji CO2, H2, N2 i CH4 na p³askiej membranie ceramicznej, wykonanych
w FORTH/ICE-HT w Grecji. Warstw¹ aktywn¹ tej membrany by³ fojazyt.

Na rysunkach 2 i 3 przedstawiono obliczeniowe i zmierzone strumienie dwutlenku wêgla
i wodoru w permeacie w zale¿noœci od temperatury i ciœnienia cz¹stkowego CO2. Strumieñ
CO2 w permeacie roœnie monotonicznie zarówno ze wzrostem temperatury jak i ciœnienia.
W przypadku zale¿noœci od temperatury jest to wzrost znacz¹cy i w rozwa¿anym zakresie
temperatur siêga on jednego rzêdu wielkoœci. Strumieñ wodoru w permeacie maleje ze
wzrostem ciœnienia cz¹stkowego CO2 w gazie zasilaj¹cym. Je¿eli natomiast chodzi o zale¿-
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TABELA 1. Podstawowe parametry membranowego procesu rozdzia³u

TABLE 1. Basic parameters of the membrane separation process

F
 [mol/s] 3,568 � 10–5 A [m2] 6,217 � 10–4

P
 [mol/s] 3.866 � 10–5 �M [m] 15 � 10–6

pP [kPa] 101 pF [kPa] 101



noœæ strumienia H2 w permeacie od temperatury, to wraz z jej wzrostem mo¿na obserwowaæ
pocz¹tkowy jego spadek, a powy¿ej 60�C monotoniczny wzrost. Przy oko³o 55�C strumieñ
wodoru w permeacie osi¹ga wartoœæ minimaln¹.

Podobne wnioski dotycz¹ce strumienia dwutlenku wêgla w permeacie mo¿na wyci¹gn¹æ
tak¿e w przypadku pozosta³ych mieszanin: CO2/CH4 (rys. 4 i 5) oraz CO2/N2 (rys. 6 i 7).
Zale¿noœæ strumieni azotu i metanu w permacie od temperatury jest podobna jak w przy-
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TABELA 2. Zestawienie przypadków obliczeniowych i doœwiadczalnych

TABLE 2. Computational and experimental runs

Lp. Sk³ad gazu zasilaj¹cego Nr rysunku

1
yCO2

(
) = 0,5; yH 2 (
� = 0,5

t: 35–90�C
2

2

yCO2
(
): 0,1–0,9

yH 2 (
� : 0,9–0,1

t = 60�C

3

3
yCO2

(
) = 0,5; yCH 4(
� = 0,5

t: 35–90�C
4

4

yCO2
(
): 0,1–0,9

yCH 4(
� : 0,9–0,1

t = 60�C

5

5
yCO2

(
) = 0.5; yN 2 (
� = 0.5

t: 35–90�C
6

6

yCO2
(
): 0,1–0,9

yN 2 (
� : 0,9–0,1

t = 60�C

7

TABELA 3. Wspó³czynniki permeacji czystych sk³adników (warstwa aktywna: fojazyt,

suport: 
-Al2O3)

TABLE 3. Permeabilities of pure components (active layer: FAU, support: 
-Al2O3)

t [�C]
Q [mol/m � s � Pa]

CO2 H2 CH4 N2

35 2,41 � 10–13 3,01 � 10–13 6,70 � 10–14 4,47 � 10–14

50 5,66 � 10–13 1,20 � 10–13 5,39 � 10–14 2,19 � 10–14

60 8,64 � 10–13 1,20 � 10–13 7,00 � 10–14 2,59 � 10–14

70 1,26 � 10–12 1,90 � 10–13 1,12 � 10–13 3,65 � 10–14

90 2,31 � 10–12 3,49 � 10–13 1,96 � 10–13 7,45 � 10–14
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Rys. 2. Przypadek 1. Eksperymentalne (punkty) i obliczeniowe (linie) strumienie CO2 i H2

w zale¿noœci od temperatury

Fig. 2. Run 1. Experimental (points) and theoretical (lines) fluxes of CO2 and H2 vs. temperature
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Rys. 3. Przypadek 2. Eksperymentalne (punkty) i obliczeniowe (linie) strumienie CO2 i H2

w zale¿noœci od ciœnienia cz¹stkowego CO2 w temperaturze 60�C

Fig. 3. Run 2. Experimental (points) and theoretical (lines) fluxes of CO2 and H2 vs. CO2

partial pressure at 60�C
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Rys. 4. Przypadek 3. Eksperymentalne (punkty) i obliczeniowe (linie) strumienie CO2 i CH4

w zale¿noœci od temperatury

Fig. 4. Run 3. Experimental (points) and theoretical (lines) fluxes of CO2 and CH4 vs. temperature
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Rys. 5. Przypadek 4. Eksperymentalne (punkty) i obliczeniowe (linie) strumienie CO2 i CH4

w zale¿noœci od ciœnienia cz¹stkowego CO2 w temperaturze 60�C

Fig. 5. Run 4. Experimental (points) and theoretical (lines) fluxes of CO2 and CH4 vs. CO2

partial pressure at 60�C
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Rys. 6. Przypadek 5. Eksperymentalne (punkty) i obliczeniowe (linie) strumienie CO2 i N2

w zale¿noœci od temperatury

Fig. 6. Run 5. Experimental (points) and theoretical (lines) fluxes of CO2 and N2 vs. temperature
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Rys. 7. Przypadek 6. Eksperymentalne (punkty) i obliczeniowe (linie) strumienie CO2 i N2

w zale¿noœci od ciœnienia cz¹stkowego CO2 w temperaturze 60�C

Fig. 7. Run 6. Experimental (points) and theoretical (lines) fluxes of CO2 and N2 vs. CO2

partial pressure at 60�C



padku wodoru. Podobnie te¿ jak dla wodoru w mieszaninie CO2/H2 strumienie azotu
i metanu malej¹ ze wzrostem ciœnienia cz¹stkowego CO2.

W przypadku lepiej permeuj¹cego dwutlenku wêgla zgodnoœæ wyników obliczeñ z da-
nymi doœwiadczalnymi jest bardzo dobra zarówno pod wzglêdem jakoœciowym, jak i iloœ-
ciowym dla wszystkich mieszanin. Jakoœciowa i iloœciowa zgodnoœæ obliczeniowych i zmie-
rzonych strumieni wodoru, azotu i metanu jest na ogó³ dobra. Zauwa¿alne ró¿nice iloœciowe
mo¿na obserwowaæ m.in. dla niskich temperatur w przypadku H2 i CH4 oraz wy¿szych
ciœnieñ cz¹stkowych CO2 w przypadku metanu. Nale¿y jednak zwróciæ uwagê na dwa
istotne uproszczenia zwi¹zane z obliczeniami. Z jednej strony z³o¿ony, adsorpcyjno-dy-
fuzyjny transport masy przez membranê ceramiczn¹ opisuje siê w modelu jednym, global-
nym wspó³czynnikiem permeacji. Z drugiej zaœ strony wykorzystano w obliczeniach pro-
cesu wspó³czynniki permeacji czystych sk³adników. Mimo to mo¿na stwierdziæ, ¿e w przy-
padku mieszanin dwusk³adnikowych wykorzystanie takiego modelu do obliczeñ projek-
towych i optymalizacyjnych jest uzasadnione.

Podsumowanie

Zaprezentowany zosta³ jeden z uproszczonych modeli separacji mieszanin gazowych
w module membranowym, opracowany w ramach prac nad hybrydowym, membranowo-ad-
sorpcyjnym procesem wydzielania CO2. Przedstawiono tak¿e wyniki obliczeñ symulacyj-
nych rozdzia³u mieszanin dwusk³adnikowych CO2/H2, CO2/CH4, CO2/N2 dla ró¿nych tem-
peratur procesu i ciœnieñ cz¹stkowych dwutlenku wêgla w gazie zasilaj¹cym. Stwierdzono
m.in., ¿e strumienie wodoru, metanu i azotu w permeacie osi¹gaj¹ wartoœæ minimaln¹
w temperaturze 50–55�C (przy udziale molowym CO2 w gazie zasilaj¹cym wynosz¹cym
0,5), co sugeruje, ¿e dobór parametrów ruchowych procesu separacji winien byæ przedmio-
tem kompleksowych obliczeñ optymalizacyjnych. Wyniki obliczeñ zosta³y te¿ porównane
z wynikami badañ doœwiadczalnych, wykonanych w FORTH/ICE-HT w Grecji. Uzyskano
w ogólnym przypadku dobr¹ zgodnoœæ wyników symulacji z danymi doœwiadczalnymi,
mimo zastosowania w modelu znacznie uproszczonego opisu transportu masy przez mem-
branê i wykorzystania wspó³czynników permeacji czystych sk³adników.

Oznaczenia

A – powierzchnia membrany [m2]
F – natê¿enie przep³ywu po stronie zasilania [mol/s]
L – d³ugoœæ modu³u membranowego [m]
N – liczba sk³adników
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P – natê¿enie przep³ywu po stronie permeatu [mol/s]
p – ciœnienie [Pa]
Q – wspó³czynnik permacji [mol/m�s�Pa]
R – liczba permeacji (=AQ1pF/�M F
)
t – temperatura [�C]
x – udzia³ molowy po stronie zasilania
y – udzia³ molowy po stronie permeatu
y+ – lokalny udzia³ molowy sk³adnika po stronie permeatu
Z – wspó³rzêdna po d³ugoœci modu³u [m]
z – bezwymiarowa wspó³rzêdna po d³ugoœci modu³u (=Z/L)

 – idealny wspó³czynnik rozdzia³u (=Q/Q1)
� – stosunek ciœnieñ (=pP/pF)
�M – gruboœæ warstwy aktywnej membrany [m]

Indeksy górne i dolne

F – strona zasilania
i – sk³adnik i

P – strona permeatu

 – wlot do modu³u
	 – wylot z modu³u
1 – sk³adnik odniesienia (sk³adnik o najwy¿szej wartoœci wspó³czynnika permea-

cji)
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Hybrid hydrogen – carbon dioxide separation systems.
Simplified mathematical models for calculating membrane

separations

Abstract

HY2SEPS (Hybrid Hydrogen – Carbon Dioxide Separation Systems) is one of the EU-funded
projects directed at the reduction of CO2 emissions [1]. The principal objective of the project is to
develop a hybrid membrane – adsorptive H2/CO2 separation technique that would form an integral
element of the pre-combustion process. One of the tasks of the Institute of Chemical Engineering,
Polish Academy of Sciences is to derive simplified mathematical models for the membrane separation
of H2/CO2 mixtures. These models will be included in a comprehensive model of the hybrid system. In
the present study one of the simplified models developed is discussed, namely that with the coun-
tercurrent plug flow of the feed and permeate. It is assumed that the feed may contain N permeating
species, an additional inert component may be present in the permeate, the permeation coefficients are
independent of the pressure, and the process is isothermal. The system studied is shown in Fig. 1. The
feed gas composition is determined using equations (1) and (2), and that of the permeate from
equations (3)–(5). Boundary conditions are described by equations (6) and (7), and the retentate and
permeate flow rates by equations (8) and (9). A number of simulations were carried out concerning the
separation of binary mixtures that may appear following the steam conversion of methane. The
separation of CO2 from its 50/50 binary mixtures with hydrogen, nitrogen and methane was studied in
a ceramic membrane module over 35–90�C, and at a temperature of 60�C for CO2 concentrations of 10
to 90 mole percent. The calculational results were compared with the experimental data obtained by
FORTH/ICE-HT (Greece) [6]. In Tables 1 and 3 the basic parameters of the process analysed are
shown; Table 2 summarizes all the cases investigated in the present study. The estimated fluxes of CO2

and H2 are shown alongside those measured experimentally as a function of temperature and CO2

partial pressure in, respectively, Figs 2 and 3. The results concerning the CO2/CH4 and CO2/N2

mixtures are shown, respectively, in Figs 4 and 5 and Figs 6 and 7. It is concluded that, generally, the
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CO2 flux increases monotonically with both temperature and CO2 partial pressure. It is also found that
the fluxes of hydrogen, methane and nitrogen reach a minimum at a temperature slightly above 50�C.
Overall, a good agreement was obtained between the simulations and experiments, despite using
a simplified description of trans-membrane mass transfer and employing permeation coefficients for
pure species.

KEY WORDS: carbon dioxide capture, hydrogen production, hybrid process, pressure swing adsorp-
tion, membrane processes




