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Wydzielanie wodoru z mieszanin gazowych
powsta³ych w procesie wysokotemperaturowej

konwersji gazu koksowniczego

STRESZCZENIE. Jednym z bardziej atrakcyjnych, alternatywnych do gazu ziemnego, Ÿróde³ wodoru
s¹ strumienie gazów przemys³owych generowanych w ró¿nych procesach chemicznych.
Bior¹c pod uwagê znaczne zró¿nicowanie tych strumieni wzglêdem stê¿enia wodoru, tempe-
ratury i ciœnienia, proces wydzielania wodoru z takich mieszanin musi byæ projektowany
indywidualnie do ka¿dego przypadku. W niniejszej pracy przedstawiono wyniki wielowarian-
towych obliczeñ symulacyjnych procesu wydzielania wodoru z produktu wysokotempera-
turowej konwersji gazu koksowniczego metod¹ adsorpcji zmiennociœnieniowej. Stwierdzono
m.in. ¿e, przy natê¿eniu przep³ywu gazu zasilaj¹cego w kroku adsorpcji nie wy¿szym ni¿
7,5 mn

3/h i stosunku LWA/L = 0,5 mo¿na uzyskaæ czysty wodór przy stosunkowo niskim
ciœnieniu 10 bar ze sprawnoœci¹ odzysku przekraczaj¹c¹ 66%.

S£OWA KLUCZOWE: wytwarzanie wodoru, adsorpcja zmiennociœnieniowa, gaz koksowniczy, reforming

Wprowadzenie

Wodór jest cennym noœnikiem energii i surowcem w wielu procesach chemicznych.
Popularnym sposobem pozyskiwania tego gazu jest konwersja metanu (zawartego w gazie
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ziemnym) par¹ wodn¹ po³¹czona z reakcj¹ gazu wodnego, po której nastêpuje separacja
wodoru i pozosta³ych sk³adników mieszaniny poreakcyjnej. Gaz ziemny wykorzystywany
w krajowej gospodarce pochodzi jednak w du¿ym stopniu z importu, a jego cena syste-
matycznie roœnie. Ponadto, konflikt zwi¹zany z tranzytem gazu ziemnego przez Ukrainê
w sezonie zimowym 2008/2009 wykaza³ te¿, ¿e podpisane kontrakty nie s¹ dostateczn¹
gwarancj¹ ci¹g³oœci dostaw tego surowca. W zwi¹zku z tym jednym z istotnych zagadnieñ
z punktu widzenia krajowej polityki energetycznej jest poszukiwanie innych sposobów
pozyskiwania H2. Atrakcyjnymi, alternatywnymi do gazu ziemnego, Ÿród³ami wodoru, s¹
strumienie gazów przemys³owych generowanych w ró¿nych procesach chemicznych. Za-
liczyæ mo¿na do nich resztkowe gazy przemys³u petrochemicznego, produkty zgazowania
wêgla, biomasy, czy pozosta³oœci naftowych oraz gaz koksowniczy. Cech¹ wspóln¹ wodoro-
noœnych strumieni gazów przemys³owych jest wielosk³adnikowoœæ i obecnoœæ zanieczysz-
czeñ, zazwyczaj w formie py³ów i kondensuj¹cych wêglowodorów alifatyczno-aromatycz-
nych. Ró¿ni¹ siê one natomiast znacznie po wzglêdem stê¿enia wodoru (30–70% obj.),
temperatury (250–1300°C) i ciœnienia (1–150 bar), co powoduje, ¿e proces wydzielania
wodoru z takich mieszanin musi byæ projektowany indywidualnie do ka¿dego przypadku.

Strumienie gazowe zawieraj¹ce wodór s¹ rozdzielane w skali przemys³owej najczêœciej
metodami adsorpcji zmiennociœnieniowej (PSA – pressure swing adsorption). Adsorpcyjne
technologie wydzielania wodoru s¹ metodami dojrza³ymi i fakt ten w sposób oczywisty
przemawia za ich stosowaniem [1, 2]. W niniejszej pracy przedstawiono wyniki obliczeñ
symulacyjnych procesu PSA do wydzielania wodoru z gazu koksowniczego poddanego
wysokotemperaturowej konwersji zawartych w nim wêglowodorów. G³ównymi sk³adnika-
mi surowego gazu koksowniczego s¹: H2 (53–60% obj.), CH4 (23–28% obj.), CO (6–10%
obj.), CO2 (2–4% obj.), O2 + N2 (3–8% obj.) i wy¿sze wêglowodory (2–4% obj.) [3]. Gaz
koksowniczy zawiera zwykle tak¿e sporo zanieczyszczeñ, m.in. takich jak smo³a, benzol,
naftalen, siarkowodór i amoniak. Zanieczyszczenia te musz¹ byæ usuniête przed procesem
PSA, w którym zasadniczym problemem jest w takiej sytuacji stosunkowo niskie stê¿enie
wodoru i obecnoœæ wy¿szych wêglowodorów. Te ostatnie mog¹ byæ usuniête w odrêbnej
instalacji adsorpcyjnej, wype³nionej wêglem aktywnym [4]. Alternatywnym rozwi¹zaniem
jest poddanie gazu koksowniczego procesowi wysokotemperaturowej konwersji, w którym
zawarte w nim wêglowodory reaguj¹ z par¹ wodn¹ i ulegaj¹ rozpadowi na wodór i tlenek
wêgla. Proces ten by³ przedmiotem badañ projektu badawczego zamawianego: „Materia³y
i technologie dla rozwoju gospodarki wodorowej w oparciu o przemys³owe gazy pro-
cesowe”, a jego istotn¹ zalet¹ jest tak¿e zwiêkszenie zawartoœci wodoru w strumieniu
gazowym kierowanym do procesu PSA.

1. Model matematyczny procesu PSA do wydzielania wodoru

W celu prowadzenia symulacji numerycznych procesu PSA do wydzielania wodoru
z mieszanin powsta³ych w wyniku wysokotemperaturowej konwersji gazu koksowniczego
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opracowano jego model matematyczny. Bior¹c pod uwagê ro¿ne warianty procesu wydzie-
lania wodoru metod¹ adsorpcji zmiennociœnieniowej za³o¿ono, ¿e rozdzielana mieszanina
gazowa mo¿e zawieraæ do piêciu sk³adników, proces bêdzie prowadzony w czterokolum-
nowej instalacji PSA [1, 5], a kolumny bêd¹ wype³nione dwiema warstwami adsorbentów:
wêglem aktywnym (WA) i zeolitowymi sitami molekularnymi (ZSM 5A) [1–2, 6–7].
Za³o¿ono tak¿e m.in., ¿e proces jest nieizotermiczny i istnieje równowaga termiczna
miêdzy gazem a cz¹steczkami adsorbentu. Ponadto przyjêto, ¿e przep³yw gazu przez z³o¿e
jest t³okowy z dyspersj¹ osiow¹, spadek ciœnienia w z³o¿u adsorbentu jest pomijalny
a gaz przep³ywaj¹cy przez z³o¿e jest traktowany jak gaz doskona³y. W wyniku rozdzia³u
w modelowanym procesie PSA otrzymuje siê strumieñ wodoru pod wysokim ciœnieniem
oraz niskociœnieniowy gaz odpadowy, bêd¹cy mieszanin¹ wszystkich sk³adników gazu
zasilaj¹cego.

Proces PSA ma charakter cykliczny, a jeden cykl sk³ada siê z pojedynczych kroków
realizowanych w odpowiedniej kolejnoœci. Cykl mo¿na te¿ podzieliæ na fazy, których iloœæ
jest równa liczbie kolumn w instalacji. Zak³ada siê, ¿e w ka¿dej kolumnie cykl ma taki sam
przebieg, z tym, ¿e jest przesuniêty w fazie w porównaniu z innymi kolumnami. Wiêkszoœæ
ze wspó³czesnych cykli PSA mo¿na skomponowaæ z takich kroków jak adsorpcja (zasilanie)
i p³ukanie (regeneracja) przebiegaj¹ce pod sta³ym ciœnieniu oraz sprê¿anie i rozprê¿anie
gazu w kolumnie. Szczególnym przypadkiem dwu ostatnich kroków jest wyrównywanie
ciœnieñ. Przep³yw gazu przez z³o¿e mo¿e byæ wspó³pr¹dowy lub przeciwpr¹dowy. Termin
„przep³yw wspó³pr¹dowy” oznacza przep³yw, którego kierunek jest zgodny z kierunkiem
przep³ywu gazu przez z³o¿e podczas kroku adsorpcji (zasilania), natomiast okreœlenie
„przep³yw przeciwpr¹dowy” dotyczy kierunku przeciwnego. Poni¿ej przedstawiono pod-
stawowe równania modelu.

Bilans masy i-tego sk³adnika (na – 1 równañ):
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Ogólne równanie bilansu masy:
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Prêdkoœæ transportu masy dla i-tego sk³adnika:
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Ogólny bilans energii gazu i z³o¿a:
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Bilans energii dla œcianki kolumny:
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Równowaga adsorpcji jest przedstawiona przez równanie LRC (loading ratio corre-

lation) [8]:
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Zale¿noœci wspó³czynników bi, qsi oraz ni od temperatury zosta³y podane poni¿ej:

q a a Tsi i i� � �1 2 (6a)

� �b a a Ti i i� 3 4exp (6b)

n a a Ti i i� �5 6 (6c)

Je¿eli chodzi o warunki pocz¹tkowe, to przyjmuje siê, ¿e rozk³ady stê¿eñ i temperatur
wzd³u¿ d³ugoœci z³o¿a s¹ na pocz¹tku danego kroku cyklu takie same, jak na koñcu kroku
poprzedniego. Warunki brzegowe dla równañ bilansowych (1), (2) i (4) zosta³y sformu-
³owane oddzielnie dla ka¿dego typowego kroku cyklu PSA. Poni¿ej podano dla przyk³adu
warunki brzegowe w kroku zasilania (adsorpcji):
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W przypadku bilansu energii œcianki kolumny za³o¿ono, ¿e na obu koñcach kolumny
gêstoœæ strumienia ciep³a jest równa 0, a zatem odpowiednie warunki brzegowe mo¿na
zatem zapisaæ nastêpuj¹co:
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Opracowany model procesu PSA do wydzielania wodoru zosta³ pozytywnie zweryfi-
kowany w oparciu o dane doœwiadczalne procesu rozdzia³u gazu syntezowego w cztero-
kolumnowej instalacji PSA, zamieszczone w pracy Yanga i in. [7].

2. Obliczenia symulacyjne procesu wydzielania wodoru

z produktu wysokotemperaturowej konwersji

gazu koksowniczego

Omówiony wy¿ej model matematyczny pos³u¿y³ do przeprowadzenia symulacji nume-
rycznych procesu PSA do wydzielania wodoru z przekonwertowanego gazu koksownicze-
go. Podstawowe parametry rozdzielanej mieszaniny (sk³ad i ciœnienie) przekazane zosta³y
przez partnerów z Instytutu Chemicznej Przeróbki Wêgla w Zabrzu (IChPW), odpowie-
dzialnych w projekcie za badania wysokotemperaturowej konwersji gazu koksowniczego.
Symulowano pracê rzeczywistej pó³technicznej instalacji PSA, znajduj¹cej siê w Instytucie
Nawozów Sztucznych w Pu³awach [5]. Podejœcie to pozwoli³o z jednej strony unikn¹æ
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koniecznoœci okreœlenia wymiarów nie istniej¹cej instalacji PSA (czyli w istocie jej projek-
towania), a z drugiej zapewni³o symulowanie procesu w odpowiedniej skali, dla spraw-
dzonego w warunkach przemys³owych rozwi¹zania technicznego. Instalacja ta sk³ada siê
z czterech kolumn o wysokoœci 3,55 m i œrednicy 120,4 mm [5]. Maksymalne ciœnienie gazu
zasilaj¹cego wynosi dla niej 20 bar. Kolumny wype³nione by³y dwiema warstwami ad-
sorbentów: WA BA-10 (Racibórz) i ZSM 5A (Zeochem). Podstawowe dane dotycz¹ce
adsorbentów przedstawiono w tabeli 1. Dane równowagowe i kinetyczne potrzebne w sy-
mulacjach przedstawiono w tabelach 2–5. Zosta³y one wyznaczone w wyniku w³asnych
badañ równowagi adsorpcji i kinetyki transportu masy CO2, H2, CH4 i CO na zastosowanych
adsorbentach.

Sk³ad suchego gazu doprowadzanego do procesu PSA przedstawia³ siê nastêpuj¹co:
72,1% obj. H2, 2,5% obj. CH4, 19,1% obj. CO, 6,3% obj. CO2. Mieszanina gazowa
opuszczaj¹ca proces konwersji gazu koksowniczego ma po sch³odzeniu ciœnienie i tempe-
raturê bliskie parametrom otoczenia. Przed adsorpcyjnym procesem separacji musi ona
zostaæ sprê¿ona. Ciœnienie rozdzielanej mieszaniny by³o w zwi¹zku z tym parametrem
zmienianym w obliczeniach. Zmieniano je w zakresie 8–20 bar, co z jednej strony odpo-
wiada ciœnieniu gazu zasilaj¹cego (8–10 bar) w procesie PSA do rozdzia³u gazu kok-
sowniczego [7, 9], a z drugiej maksymalnemu ciœnieniu modelowanej instalacji PSA.
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TABELA 1. Charakterystyka adsorbentów

TABLE 1. Properties of adsorbents

Wielkoœæ WA BA-10 ZSM 5A

�u [kg/m3] 518,8 846,6

ds [mm] 2,0 2,0

� 0,5 0,5

�s 0,497 0,287

cs [J/kg K] 1 046,5 830,0

TABELA 2. Wspó³czynniki izotermy LRC dla WA BA-10

TABLE 2. LRC coefficients for activated carbon BA-10

Gaz
a1

[mol/kg]
a2

[mol/kg K]
a3

[bar–n]
a4

[K]
a5
[–]

a6
[K]

CO2 12,189 0 2,17·10–4 1960,5 0,738 0

H2 3,481 0 4,76·10–5 1507,3 0,973 0

CO 8,691 0 7,70·10–5 1894,8 2,006 –375,9

CH4 6,460 0 4,24·10–4 1701,7 0,796 0



W obliczeniach zmieniano te¿ temperaturê gazu zasilaj¹cego, w zakresie 10–50°C, aby
okreœliæ wp³yw stopnia jego sch³odzenia na efektywnoœæ procesu adsorpcji zmiennociœnie-
niowej. Pozosta³ymi parametrami zmienianymi w obliczeniach by³y natê¿enie przep³ywu
gazu zasilaj¹cego oraz stosunek wysokoœci warstwy wêgla (LWA) do ca³kowitej wysokoœci
z³o¿a (L). Na podstawie obliczeñ wstêpnych za³o¿ono tak¿e, ¿e obliczenia bêd¹ prowadzone
dla natê¿eñ przep³ywu z zakresu od 5 do 10 mn

3/h oraz czasu trwania cyklu równego 12 min.
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TABELA 3. Wspó³czynniki izotermy LRC dla ZSM 5A

TABLE 3. LRC coefficients for zeolite 5A

Gaz
a1

[mol/kg]
a2

[mol/kg K]
a3

[bar–n]
a4

[K]
a5
[–]

a6
[K]

CO2 3,549 0 4,82.10–5 3 813,3 0,744 0

H2 2,894 0 2,06.10–5 1 600,5 1,003 0

CO 6,919 –1,11.10–2 1,91.10–3 1 520,0 1,366 –221,2

CH4 4,468 –5,54.10–3 3,86.10–4 1 886,4 1,078 –46,23

TABELA 4. Sta³e czasowe dyfuzji CH4, CO i CO2 na WA BA-10

TABLE 4. Diffusional time constants of CH4, CO and CO2 on activated carbon BA-10

Gaz
D/r2, s–1

10°C 30°C 50°C

CO2 7,92·10–4 9,77·10–4 1,22·10–3

CO 9,68·10–4 4,33·10–4 1,08·10–3

CH4 1,59·10–3 2,17·10–3 1,84·10–3

TABELA 5. Sta³e czasowe dyfuzji CH4, CO i CO2 na ZSM 5A

TABLE 5. Diffusional time constants of CH4, CO and CO2 on zeolite 5A

Gaz
D/r2, s–1

10°C 30°C 50°C

CO2 7,26·10–4 6,97·10–4 5,76·10–4

CO 1,15·10–3 1,29·10–3 1,35·10–3

CH4 1,64·10–3 2,05·10–3 1,66·10–3



Do rozdzia³u gazowego produktu wysokotemperaturowej konwersji gazu koksowni-
czego zaproponowano cykl pracy instalacji PSA w postaci przedstawionej na rysunku 1.
Za³o¿ono, ¿e ciœnienie w trakcie sprê¿ania gazem zasilaj¹cym, wyrównywania ciœnieñ,
wspó³pr¹dowego i przeciwpr¹dowego rozprê¿ania zmienia siê liniowo. Modelowany proces
PSA opuszczaj¹ dwa strumienie gazowe: wodór pod wysokim ciœnieniem (w kroku „A”)
i strumieñ gazu odpadowego pod ciœnieniem atmosferycznym (w krokach „R�” i „P£�”).
Czasy trwania wszystkich kroków pocz¹wszy od pierwszego wyrównywania ciœnieñ po
sprê¿anie gazem zasilaj¹cym s¹ równe po³owie czasu trwania kroku adsorpcji.

W obliczeniach okreœlano wp³yw parametrów procesu adsorpcji zmiennociœnieniowej na
jego efektywnoœæ, wyra¿on¹ przez czystoœæ i sprawnoœæ odzysku wodoru opuszczaj¹cego
instalacjê PSA oraz jego iloœæ na jednostkê masy adsorbentu. Czystoœæ produktu to w tym
przypadku stê¿enie wodoru w strumieniu gazu opuszczaj¹cym instalacjê PSA w kroku
adsorpcji. Sprawnoœæ odzysku wodoru jest zdefiniowana jako iloœæ wodoru opuszczaj¹ca
instalacjê PSA w kroku adsorpcji do iloœci wodoru dostarczonej do instalacji PSA w krokach
adsorpcji i sprê¿ania gazem zasilaj¹cym:

�
H

Ee A
wyl

A H
wyl

A
wlot

S
wlot

A H
wlot

c

V y

V V y2

2

2

�
�

,

,
( )

(13)

Wydajnoœæ produktu na jednostkê masy adsorbentu mo¿na zdefiniowaæ jako iloœæ
wysokociœnieniowego wodoru opuszczaj¹cego w jednym cyklu instalacjê PSA odniesion¹
do iloœci adsorbentu w kolumnie:
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Kolumna/Faza 1 2 3 4

1 A� WC� R� R� P£� WC� S�

2 WC� S� A� WC� R� R� P£�

3 R� P£� WC� S� A� WC� R�

4 WC� R� R� P£� WC� S� A�

A – adsorpcja, WC – wyrównywanie ciœnieñ, R – rozprê¿anie, P£ – p³ukanie, S – sprê¿anie, � – przep³yw

wspó³pr¹dowy, � – przep³yw przeciwpr¹dowy

Rys. 1. Przebieg cyklu w czterokolumnowej instalacji PSA

Fig. 1. PSA cycle in the four-bed installation



Na rysunkach 2–4 przedstawiono wyniki symulacji numerycznych rozwa¿anego procesu
separacji dla gazu zasilaj¹cego o natê¿eniu przep³ywu w kroku adsorpcji równym 7,5 mn

3/h
i temperaturze 303 K. Mo¿na stwierdziæ, ¿e w ogólnym przypadku sprawnoœæ odzysku
wodoru maleje liniowo ze wzrostem ciœnienia i jest najwy¿sza dla najni¿szej warstwy wêgla
aktywnego (LWA/L = 0,3). Z drugiej strony ciœnienie gazu zasilaj¹cego praktycznie nie
wp³ywa na stopieñ wykorzystania adsorbentu, którego miar¹ jest wydajnoœæ wodoru na
jednostkê masy adsorbentu. Parametr ten zmienia siê za to znacz¹co ze zmian¹ stosunku
LWA/L i jest tym wy¿szy im wy¿sze jest z³o¿e wêgla aktywnego, co wi¹¿e siê przede
wszystkim z tym, ¿e wêgiel aktywny ma mniejsz¹ gêstoœæ usypow¹.

W wyniku przeprowadzonych symulacji stwierdzono, ¿e dla najni¿szego natê¿enia
przep³ywu gazu zasilaj¹cego (5mn

3/h) mo¿na uzyskaæ czysty produkt w ca³ym oblicze-
niowym zakresie ciœnieñ. Z³o¿e adsorbentu jest jednak wtedy s³abo wykorzystane. Wy-
dajnoœæ wodoru na jednostkê masy adsorbentu jest bowiem w tym przypadku zawsze
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Rys. 2. Czystoœæ wodoru w funkcji ciœnienia w kroku adsorpcji dla natê¿enia przep³ywu gazu zasilaj¹cego 7,5 mn
3/h

Fig. 2. Hydrogen purity vs. pressure in the adsorption step for the feed gas flow rate of 7.5 mn
3/h

Rys. 3. Sprawnoœæ odzysku wodoru w funkcji ciœnienia w kroku adsorpcji dla natê¿enia przep³ywu gazu

zasilaj¹cego 7,5 mn
3/h

Fig. 3. Hydrogen recovery vs. pressure in the adsorption step for the feed gas flow rate of 7.5 mn
3/h



mniejsza od 0,01 mn
3 H2/kg·cykl. Sprawnoœci odzysku nie przekraczaj¹ 70% dla najni¿-

szego ciœnienia. Przy przep³ywie wiêkszym o 50% (7,5mn
3/h) wydajnoœæ wodoru z jednostki

masy adsorbentu jest tak¿e o oko³o 50% wy¿sza dla odpowiednich stosunków LWA/L
(rys. 4). Czysty produkt mo¿na w tym przypadku uzyskaæ ju¿ przy ciœnieniu gazu za-
silaj¹cego wynosz¹cym 10 bar, czyli o 25% wy¿szym ni¿ dla najni¿szego przep³ywu (rys. 2).
Sprawnoœæ odzysku wodoru dla tego ciœnienia (najni¿szego, przy którym nie nastêpuje
przebicie) i stosunku LWA/L równego 0,5 wynosi ~66,4% (rys. 3) i jest znacznie wy¿sza ni¿
odpowiednio przy przep³ywie 5 mn

3/h i ciœnieniu 8 bar, która wynosi ~58,9%.
Przy natê¿eniu przep³ywu wynosz¹cym 10 mn

3/h najni¿sze ciœnienie w kroku adsorpcji,
przy którym nie nastêpuje przebicie pozosta³ych sk³adników mieszaniny zasilaj¹cej w stru-
mieniu wodoru, jest ju¿ stosunkowo wysokie i wynosi 15 bar. Sprawnoœæ odzysku przy tym
ciœnieniu i dla LWA/L równego 0,5 wynosi 65,9% i jest ju¿ ni¿sza ni¿, jak to podano wy¿ej,
dla ciœnienia 10 bar przy przep³ywie 7,5 mn

3/h. Stopieñ wykorzystania z³o¿a jest w tym
przypadku najwy¿szy, ale odbywa siê to kosztem sprê¿ania gazu do stosunkowo wysokich
ciœnieñ w celu uzyskania czystego wodoru.

Podsumowuj¹c powy¿sze rozwa¿ania mo¿na stwierdziæ, ¿e z praktycznego punktu
widzenia najbardziej odpowiednie dla rozwa¿anego przypadku rozdzia³u jest natê¿enie
przep³ywu gazu zasilaj¹cego w kroku adsorpcji wynosz¹ce 7,5 mn

3/h. Czysty produkt
mo¿na uzyskaæ przy stosunkowo niedu¿ym ciœnieniu w kroku adsorpcji (10 bar) z przyzwoi-
tymi sprawnoœciami odzysku wodoru (od ~66,4 dla LWA/L = 0,5 do ~72 dla LWA/L = 0,3).
Dla przep³ywu 7,5 mn

3/h i ciœnienia 10 bar liniowa prêdkoœæ przep³ywu gazu przez z³o¿e
liczona na pusty przekrój wynosi ~2 cm/s. Wy¿sze sprawnoœci odzysku wodoru uzyskuje
siê, co prawda, dla ni¿szej warstwy wêgla aktywnego, jednak przy tej wydajnoœci przebija
siê przez ni¹ CO2, a zatem wskazane wydaje siê usypanie z³ó¿ w stosunku LWA/L = 0,5, co
z jednej strony zapewni zatrzymanie dwutlenku wêgla w z³o¿u wêgla aktywnego, a z drugiej
znacznie lepsze wykorzystanie z³o¿a adsorbentu (rys. 4).

Na rysunkach 5–7 przedstawiono wyniki symulacji numerycznych procesu dla
trzech ró¿nych temperatur gazu zasilaj¹cego przy natê¿eniu przep³ywu równym 7,5 mn

3/h
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Rys. 4. Wydajnoœæ produktu na jednostkê masy adsorbentu w funkcji ciœnienia w kroku adsorpcji dla natê¿enia

przep³ywu gazu zasilaj¹cego 7,5 mn
3/h

Fig. 4. Productivity vs. pressure in the adsorption step for the feed gas flow rate of 7.5 mn
3/h
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Rys. 5. Wp³yw temperatury na czystoœæ wodoru dla natê¿enia przep³ywu gazu zasilaj¹cego 7,5 mn
3/h

Fig. 5. Hydrogen purity vs. temperature for the feed gas flow rate of 7.5 mn
3/h

Rys. 6. Wp³yw temperatury na sprawnoœæ odzysku wodoru dla natê¿enia przep³ywu gazu zasilaj¹cego 7,5 mn
3/h

Fig. 6. Hydrogen recovery vs. temperature for the feed gas flow rate of 7.5 mn
3/h

Rys. 7. Wp³yw temperatury na wydajnoœæ produktu na jednostkê masy adsorbentu dla natê¿enia przep³ywu gazu

zasilaj¹cego 7,5 mn
3/h

Fig. 7. Productivity vs. temperature for the feed gas flow rate of 7.5 mn
3/h



i LWA/L = 0,5. Sch³odzenie gazu do 283 K (rys. 5) pozwala na uzyskanie czystego wodoru
przy ciœnieniu 8 bar, czyli ni¿szym ni¿ w przypadku gazu zasilaj¹cego o temperaturze 303 K.
Odbywa siê to jednak kosztem istotnego zmniejszenia sprawnoœci odzysku wodoru (rys. 6).
Z drugiej strony gaz zasilaj¹cy o temperaturze 323K musia³by byæ sprê¿ony do 15 bar w celu
uzyskania czystego wodoru, co wi¹¿e siê z mniejsz¹ sprawnoœci¹ odzysku H2 (rys. 6). Bior¹c
te¿ pod uwagê fakt, ¿e temperatura gazu zasilaj¹cego praktycznie nie wp³ywa na stopieñ
wykorzystania adsorbentu (rys. 7), wydaje siê, ¿e w tym przypadku mieszanina gazowa
opuszczaj¹ca proces wysokotemperaturowej konwersji gazu koksowniczego powinna byæ
sch³adzana do oko³o 30°C przed rozdzia³em w instalacji PSA.

Instalacjê PSA, oprócz wysokociœnieniowego strumienia czystego wodoru, opuszcza
strumieñ gazu odpadowego pod ciœnieniem otoczenia. Kwestia jego utylizacji jest istotnym
zagadnieniem tak z ekologicznego, jak i ekonomicznego punktu widzenia. W przypadku
gazu zasilaj¹cego o ciœnieniu 10 bar i natê¿eniu przep³ywu w kroku adsorpcji 7,5 mn

3/h oraz
stosunku LWA/L = 0,5 instalacjê PSA opuszcza 6,4 mn

3/h gazu odpadowego zawieraj¹cego
35,4% obj. CO oraz 48,8% obj. H2. Wydaje siê, ¿e gaz odpadowy o takim stosunku H2/CO
(~1,4) móg³by byæ poddawany reakcji gazu wodnego, a powsta³a w jej wyniku mieszanina
H2/CO2 mog³aby byæ rozdzielana w odpowiednim procesie adsorpcji zmiennociœnieniowej
[1–2] lub jeszcze lepiej w membranowo-adsorpcyjnym procesie hybrydowym. W tym
drugim przypadku osi¹gniêty móg³by byæ zarówno cel ekologiczny, jak i ekonomiczny
zagospodarowania gazu odpadowego. Z jednej strony, bowiem, ograniczana by³aby emisja
CO2, gdy¿ w procesie hybrydowym mo¿liwe jest uzyskiwanie strumienia gazu o du¿ym jego
stê¿eniu, kwalifikuj¹cym go do sk³adowania. Z drugiej strony zwiêkszeniu ulega³aby spraw-
noœæ odzysku wodoru. Takie procesy hybrydowe s¹ jednak rozwi¹zaniami nowymi, bêd¹-
cymi przedmiotem prac w wielu projektach badawczych (np. projekt 6.PR UE HY2SEPS:
http://hy2seps.iceht.forth.gr/).

Podsumowanie

Dla mieszaniny gazowej powsta³ej w wyniku wysokotemperaturowej konwersji gazu
koksowniczego, wykonano wielowariantowe obliczenia symulacyjne procesu wydzielania
wodoru metod¹ adsorpcji zmiennociœnieniowej. Stwierdzono m.in., ¿e przy natê¿eniu prze-

p³ywu gazu zasilaj¹cego w kroku adsorpcji nie wy¿szym ni¿ 7,5 mn
3/h (v � 2 cm/s) i sto-

sunku LWA/L = 0,5 mo¿na uzyskaæ czysty wodór przy stosunkowo niskim ciœnieniu 10 bar
ze sprawnoœci¹ odzysku przekraczaj¹c¹ 66%. Stwierdzono ponadto, ¿e sprawnoœæ odzysku
wodoru maleje liniowo ze wzrostem ciœnienia i jest tym wy¿sza, im ni¿sza jest warstwa
wêgla aktywnego w kolumnie. Stwierdzono tak¿e, ¿e przy temperaturze gazu zasilaj¹cego
proces PSA ni¿szej od 30°C nastêpuje obni¿enie sprawnoœci odzysku wodoru, a w przy-
padku temperatury wy¿szej od 30°C trzeba znacznie zwiêkszyæ ciœnienie w kroku adsorpcji
w celu uzyskania czystego wodoru. Wskazano tak¿e potencjalny sposób utylizacji gazu
odpadowego z procesu PSA, poprzez poddanie go reakcji gazu wodnego i rozdzielanie tak
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powsta³ej mieszaniny H2/CO2 w membranowo-adsorpcyjnym procesie separacji. Na pod-
stawie przeprowadzonych badañ mo¿na tak¿e stwierdziæ, ¿e gaz koksowniczy po wysoko-
temperaturowej konwersji mo¿e byæ traktowany jako alternatywne Ÿród³o wodoru.

Oznaczenia

a1–a6 – parametry we wzorach na wspó³czynniki izotermy adsorpcji LRC
b – wspó³czynnik izotermy, 1/barn

c – ciep³o w³aœciwe, J/kg K
cg – ciep³o w³aœciwe gazu, J/kmol K
D/r2 – sta³a czasowa dyfuzji, 1/s
DL – wspó³czynnik dyspersji osiowej, m2/s
d1, d2 – œrednica wewnêtrzna i zewnêtrzna kolumny, m
ds – œrednica ziarna adsorbentu, mm
k – wspó³czynnik przenikania masy, 1/s
L – ca³kowita wysokoœæ z³o¿a, m
n – wspó³czynnik izotermy adsorpcji
na – iloœæ sk³adników w gazie zasilaj¹cym
p – ciœnienie, bar
q – œrednie stê¿enie (fazy zaadsorbowanej) w ziarnie, kmol/kg
q* – stê¿enie równowagowe w fazie zaadsorbowanej, mol/kg
qs – stê¿enie równowagowe w fazie zaadsorbowanej przy p !, mol/kg
t – czas, s
T – temperatura, K
y – udzia³ molowy w fazie gazowej
V – iloœæ gazu, mn

3

v – prêdkoœæ przep³ywu gazu przez z³o¿e liczona na pusty przekrój aparatu, m/s
z – wspó³rzêdna liniowa, m
�ot – wspó³czynnik wnikania ciep³a od œcianki do otoczenia, W/m2 K
� sc – wspó³czynnik wnikania ciep³a od gazu do œcianki, W/m2 K
�H – ciep³o adsorpcji, J/kmol
� – porowatoœæ z³o¿a
�s – porowatoœæ ziarna
�t – porowatoœæ ca³kowita

�
H
Eec

2
– sprawnoœæ odzysku wodoru,%

�
H 2

Prod – wydajnoœæ produktu na jednostkê masy adsorbentu, mn
3 H2/kg cykl

� – wspó³czynnik przewodzenia ciep³a, W/m K
�L – efektywny wspó³czynnik osiowego przewodzenia ciep³a, W/m K
�Mg – gêstoœæ molowa gazu (koncentracja ca³kowita), kmol/m3

�sc – gêstoœæ materia³u œcianki kolumny, kg/m3

�u – gêstoœæ usypowa z³o¿a, kg/ m3

Indeksy górne
l – warstwa „l”adsorbentu
wlot – dotyczy parametrów gazu doprowadzanego do kolumny
wyl – dotyczy parametrów gazu wyprowadzanego z kolumny

Indeksy dolne
1, 2 – numer warstwy adsorbentu
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A – krok adsorpcji (zasilania)
g – faza gazowa
i, j – sk³adnik „i”, „j”

ot – parametry otoczenia
S – krok sprê¿ania
s – faza sta³a (z³o¿e lub ziarno adsorbenta)
sc – œcianka kolumny
WA – warstwa wêgla aktywnego
z – wspó³rzêdna „z”

Praca ta zosta³a wykonana w ramach realizacji projektu badawczego zamawianego

PBZ-KBN-117/T08/2005 „Materia³y i technologie dla rozwoju gospodarki wodorowej

w oparciu o przemys³owe gazy procesowe”.
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Marek TAÑCZYK, Krzysztof WARMUZIÑSKI, Manfred JASCHIK

Hydrogen separation from gaseous product of the process
of high temperature conversion of coke-oven gas

Abstract

Industrial gaseous streams produced in various chemical processes are very attractive source of
hydrogen. Their composition, temperature and pressure are, however, diversified so that a process of
hydrogen separation from these streams has to be developed separately for each specific case. The
hydrogen separation is performed very often in the pressure swing adsorption (PSA) process. In the
present paper hydrogen recovery from the gaseous product of the process of the high-temperature
conversion of coke-oven gas was investigated theoretically. The mathematical model was then
developed to study the PSA separation process (Eqs 1–12). Four-bed PSA unit was considered
with two adsorbent layers (activated carbon BA-10 Raciborz and zeolite 5A Zeochem). Adsorbent
properties was given in Table 1 and the appropriate equilibrium and kinetic data was presented in
Tables 2–5. Feed gas to the PSA process consisted of H2: 72.1%, CH4: 2.5%, CO: 19.1% and CO2:
6.3%. The PSA cycle was presented in Fig. 1. The PSA process efficiency, described by hydrogen
purity, recovery (Eq. 13) and productivity (Eq. 14), was checked against feed gas pressure, tempe-
rature and flow rate, and LWA/L ratio. In Figs 2–4 exemplary results of simulations were presented for
the feed gas flow rate of 7.5 mn

3/h and temperature of 303K. The dependence of the process efficiency
on temperature is presented in Figs 5–7 for the feed gas flow rate of 7.5 mn

3/h and LWA/L = 0.5. It was
found that if the feed gas flow rate in the adsorption step does not exceed 7.5 mn

3/h (v � 2 cm/s) and
LWA/L = 0.5 pure hydrogen with the recovery greater than 66% is produced at the rather low pressure
10 bar. It was also concluded that the hydrogen recovery decreases when pressure in the adsorption
step is increased. On the other hand the recovery is greater for lower length of the active carbon bed
(LWA). It was also found that at temperature of the feed gas lower than 30°C the hydrogen recovery
decreases. At temperature of the feed gas greater that 30°C the feed gas pressure has to be greater than
10 bar in order to obtain pure hydrogen in the adsorption step. The possible way of further processing
of the waste gas from the PSA installation was also discussed which includes the water gas shift
reaction and the H2/CO2 separation in the hybrid process.

KEY WORDS: hydrogen recovery, pressure swing adsorption, coke-oven gas, reforming




