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Wydzielanie wodoru z mieszanin gazowych
powstatych w procesie wysokotemperaturowej
konwersji gazu koksowniczego

STRESZCZENIE. Jednym z bardziej atrakcyjnych, alternatywnych do gazu ziemnego, zrédet wodoru
sq strumienie gazéw przemystowych generowanych w roéznych procesach chemicznych.
Biorac pod uwage znaczne zréznicowanie tych strumieni wzgledem stgzenia wodoru, tempe-
ratury i ci$nienia, proces wydzielania wodoru z takich mieszanin musi by¢ projektowany
indywidualnie do kazdego przypadku. W niniejszej pracy przedstawiono wyniki wielowarian-
towych obliczen symulacyjnych procesu wydzielania wodoru z produktu wysokotempera-
turowej konwersji gazu koksowniczego metoda adsorpcji zmiennocisnieniowej. Stwierdzono
m.in. ze, przy natgzeniu przeplywu gazu zasilajacego w kroku adsorpcji nie wyzszym niz
7,5 my3/h i stosunku Lya/L = 0,5 mozna uzyskaé czysty wodor przy stosunkowo niskim
ci$nieniu 10 bar ze sprawnos$cia odzysku przekraczajaca 66%.

SEOWA KLUCZOWE: wytwarzanie wodoru, adsorpcja zmiennocisnieniowa, gaz koksowniczy, reforming

Wprowadzenie

Wodér jest cennym nos$nikiem energii i surowcem w wielu procesach chemicznych.
Popularnym sposobem pozyskiwania tego gazu jest konwersja metanu (zawartego w gazie
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ziemnym) parag wodng polaczona z reakcja gazu wodnego, po ktorej nastgpuje separacja
wodoru i pozostatych sktadnikéw mieszaniny poreakcyjnej. Gaz ziemny wykorzystywany
w krajowej gospodarce pochodzi jednak w duzym stopniu z importu, a jego cena syste-
matycznie ros$nie. Ponadto, konflikt zwigzany z tranzytem gazu ziemnego przez Ukraing
w sezonie zimowym 2008/2009 wykazal tez, ze podpisane kontrakty nie s dostateczna
gwarancja ciagtosci dostaw tego surowca. W zwiazku z tym jednym z istotnych zagadnien
z punktu widzenia krajowej polityki energetycznej jest poszukiwanie innych sposobow
pozyskiwania H,. Atrakcyjnymi, alternatywnymi do gazu ziemnego, zrodtami wodoru, sa
strumienie gazow przemystowych generowanych w réznych procesach chemicznych. Za-
liczy¢ mozna do nich resztkowe gazy przemystu petrochemicznego, produkty zgazowania
wegla, biomasy, czy pozostatosci naftowych oraz gaz koksowniczy. Cecha wspdlna wodoro-
no$nych strumieni gazow przemystowych jest wielosktadnikowo$¢ i obecno$¢ zanieczysz-
czen, zazwyczaj w formie pylow i kondensujacych weglowodoréow alifatyczno-aromatycz-
nych. Roznia si¢ one natomiast znacznie po wzgledem st¢zenia wodoru (30-70% obj.),
temperatury (250—1300°C) i cis$nienia (1-150 bar), co powoduje, ze proces wydzielania
wodoru z takich mieszanin musi by¢ projektowany indywidualnie do kazdego przypadku.

Strumienie gazowe zawierajace wodor sa rozdzielane w skali przemystowej najczesciej
metodami adsorpcji zmiennoci$nieniowej (PSA — pressure swing adsorption). Adsorpcyjne
technologie wydzielania wodoru sa metodami dojrzatymi i fakt ten w sposob oczywisty
przemawia za ich stosowaniem [1, 2]. W niniejszej pracy przedstawiono wyniki obliczen
symulacyjnych procesu PSA do wydzielania wodoru z gazu koksowniczego poddanego
wysokotemperaturowej konwersji zawartych w nim weglowodorow. Glownymi sktadnika-
mi surowego gazu koksowniczego sa: Hy (53-60% obj.), CHy (23-28% obj.), CO (6—-10%
obj.), CO, (2-4% obj.), O, + Ny (3—8% obj.) i wyzsze weglowodory (2-4% obj.) [3]. Gaz
koksowniczy zawiera zwykle takze sporo zanieczyszczen, m.in. takich jak smota, benzol,
naftalen, siarkowoddr i amoniak. Zanieczyszczenia te musza by¢ usunigte przed procesem
PSA, w ktorym zasadniczym problemem jest w takiej sytuacji stosunkowo niskie st¢zenie
wodoru i1 obecnos$¢ wyzszych weglowodordw. Te ostatnie moga by¢ usunig¢te w odrgbne;j
instalacji adsorpcyjnej, wypelnionej weglem aktywnym [4]. Alternatywnym rozwiazaniem
jest poddanie gazu koksowniczego procesowi wysokotemperaturowej konwersji, w ktérym
zawarte w nim weglowodory reaguja z para wodna i ulegaja rozpadowi na wodor i tlenek
wegla. Proces ten byt przedmiotem badan projektu badawczego zamawianego: ,,Materiaty
i technologie dla rozwoju gospodarki wodorowej w oparciu o przemystowe gazy pro-
cesowe”, a jego istotna zaleta jest takze zwigkszenie zawarto$ci 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 powstatych w wyniku wysokotemperaturowej konwersji gazu koksowniczego
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opracowano jego model matematyczny. Biorac pod uwagg rozne warianty procesu wydzie-
lania wodoru metoda adsorpcji zmiennocisnieniowej zatozono, ze rozdzielana mieszanina
gazowa moze zawiera¢ do pigciu sktadnikéw, proces bedzie prowadzony w czterokolum-
nowej instalacji PSA [1, 5], a kolumny beda wypelnione dwiema warstwami adsorbentow:
weglem aktywnym (WA) i zeolitowymi sitami molekularnymi (ZSM 5A) [1-2, 6-7].
Zatozono takze m.in., ze proces jest nieizotermiczny i istnieje rOwnowaga termiczna
migdzy gazem a czasteczkami adsorbentu. Ponadto przyjgto, ze przeplyw gazu przez ztoze
jest ttokowy z dyspersja osiowa, spadek cisnienia w zlozu adsorbentu jest pomijalny
a gaz przeptywajacy przez ztoze jest traktowany jak gaz doskonaly. W wyniku rozdziatu
w modelowanym procesie PSA otrzymuje si¢ strumien wodoru pod wysokim ci$nieniem
oraz niskocisnieniowy gaz odpadowy, bgedacy mieszaning wszystkich sktadnikéw gazu
zasilajacego.

Proces PSA ma charakter cykliczny, a jeden cykl sktada si¢ z pojedynczych krokow
realizowanych w odpowiedniej kolejnosci. Cykl mozna tez podzieli¢ na fazy, ktorych ilo§¢
jest rowna liczbie kolumn w instalacji. Zaklada sig, ze w kazdej kolumnie cykl ma taki sam
przebieg, z tym, ze jest przesunigty w fazie w poréwnaniu z innymi kolumnami. Wigkszosé
ze wspotczesnych cykli PSA mozna skomponowac z takich krokow jak adsorpcja (zasilanie)
i ptukanie (regeneracja) przebiegajace pod stalym ci$nieniu oraz sprgzanie i rozprgzanie
gazu w kolumnie. Szczegdlnym przypadkiem dwu ostatnich krokéw jest wyrownywanie
ci$nien. Przepltyw gazu przez zloze moze by¢ wspotpradowy lub przeciwpradowy. Termin
»przeplyw wspotpradowy” oznacza przeptyw, ktorego kierunek jest zgodny z kierunkiem
przeplywu gazu przez ztoze podczas kroku adsorpcji (zasilania), natomiast okreslenie
»przeptyw przeciwpradowy” dotyczy kierunku przeciwnego. Ponizej przedstawiono pod-
stawowe rownania modelu.

Bilans masy i-tego sktadnika (7, — 1 réwnan):

1 0~ (p Mg Vi Vi 1 Vi 1| 99; 2 J
-D —+p vV—=+E&; P —PpP =V —1=0
t (922 Mg 0z Mg ot " ot Vi Jj=1 ot

Ogolne rownanie bilansu masy:

a(ngV)+8 159Mgp 1%5;1'_0 @
oz Ca TS
Predkos¢ transportu masy dla i-tego sktadnika:
oq; 1 — (3)
a—;zkt (9:*—q;)

Ogolny bilans energii gazu i zloza:
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Bilans energii dla $cianki kolumny:
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Rownowaga adsorpcji jest przedstawiona przez rownanie LRC (loading ratio corre-
lation) [8]:
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Zaleznosci wspotczynnikow by, qgi oraz n; od temperatury zostaly podane ponize;j:

qsi =ay; +an; - T (62)
b; =ay; exp(ay; /T) (6b)
n; =as; +ag; [T (6¢)

Jezeli chodzi o warunki poczatkowe, to przyjmuje sig, ze rozktady stezen i temperatur
wzdtuz dtugosci ztoza sa na poczatku danego kroku cyklu takie same, jak na koncu kroku
poprzedniego. Warunki brzegowe dla roéwnan bilansowych (1), (2) i (4) zostaty sformu-
towane oddzielnie dla kazdego typowego kroku cyklu PSA. Ponizej podano dla przyktadu
warunki brzegowe w kroku zasilania (adsorpcji):
0P pg Vi) @)
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W przypadku bilansu energii $cianki kolumny zatozono, ze na obu koncach kolumny
gesto$¢ strumienia ciepta jest rowna 0, a zatem odpowiednie warunki brzegowe mozna
zatem zapisa¢ nastgpujaco:

oT,, 0 (12)
0z z=0,L

Opracowany model procesu PSA do wydzielania wodoru zostat pozytywnie zweryfi-
kowany w oparciu o dane do§wiadczalne procesu rozdziatu 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

Omowiony wyzej model matematyczny postuzyt do przeprowadzenia symulacji nume-
rycznych procesu PSA do wydzielania wodoru z przekonwertowanego gazu koksownicze-
go. Podstawowe parametry rozdzielanej mieszaniny (sktad i ci$nienie) przekazane zostaty
przez partnerow z Instytutu Chemicznej Przerobki Wegla w Zabrzu (IChPW), odpowie-
dzialnych w projekcie za badania wysokotemperaturowej konwersji gazu koksowniczego.
Symulowano pracg rzeczywistej pottechnicznej instalacji PSA, znajdujacej si¢ w Instytucie
Nawozéw Sztucznych w Putawach [5]. Podejscie to pozwolilo z jednej strony uniknaé
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koniecznosci okreslenia wymiardw nie istniejacej instalacji PSA (czyli w istocie jej projek-
towania), a z drugiej zapewnito symulowanie procesu w odpowiedniej skali, dla spraw-
dzonego w warunkach przemystowych rozwigzania technicznego. Instalacja ta sktada sig
z czterech kolumn o wysokosci 3,55 mi $rednicy 120,4 mm [5]. Maksymalne ci$nienie gazu
zasilajacego wynosi dla niej 20 bar. Kolumny wypekione byly dwiema warstwami ad-
sorbentow: WA BA-10 (Raciborz) i ZSM 5A (Zeochem). Podstawowe dane dotyczace
adsorbentow przedstawiono w tabeli 1. Dane rownowagowe i kinetyczne potrzebne w sy-
mulacjach przedstawiono w tabelach 2-5. Zostaly one wyznaczone w wyniku wtasnych
badan rownowagi adsorpcji i kinetyki transportu masy CO», H,, CH4 i CO na zastosowanych
adsorbentach.

Sktad suchego gazu doprowadzanego do procesu PSA przedstawiat si¢ nastgpujaco:
72,1% obj. Hy, 2,5% obj. CHy, 19,1% obj. CO, 6,3% obj. CO,. Mieszanina gazowa
opuszczajaca proces konwersji gazu koksowniczego ma po schtodzeniu ci$nienie i tempe-
raturg bliskie parametrom otoczenia. Przed adsorpcyjnym procesem separacji musi ona
zosta¢ sprezona. Cisnienie rozdzielanej mieszaniny bylo w zwiazku z tym parametrem
zmienianym w obliczeniach. Zmieniano je w zakresie 8-20 bar, co z jednej strony odpo-
wiada ci$nieniu gazu zasilajacego (8—10 bar) w procesie PSA do rozdziatu gazu kok-
sowniczego [7, 9], a z drugiej maksymalnemu ci$nieniu modelowanej instalacji PSA.

TABELA 1. Charakterystyka adsorbentéw

TABLE 1. Properties of adsorbents

Wielkos¢ WA BA-10 ZSM 5A
p, [ke/m3] 518,8 846,6
d, [mm] 2,0 2,0
€ 0,5 0,5

Sy 0,497 0,287
¢ [J/kg K] 1 046,5 830,0

TABELA 2. Wspotczynniki izotermy LRC dla WA BA-10

TABLE 2. LRC coefficients for activated carbon BA-10

Gaz a; a, as ay as ag
[mol/kg] [mol/kg K] [bar™] [K] [-] [K]
CO, 12,189 0 2,17-104 1960,5 0,738 0
H, 3,481 0 4,76:10-5 1507,3 0,973 0
CcO 8,691 0 7,70-10-5 1894,8 2,006 -375,9
CHy 6,460 0 4,24-104 1701,7 0,796 0
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TABELA 3. Wspotczynniki izotermy LRC dla ZSM SA

TABLE 3. LRC coefficients for zeolite 5A

Gaz a; a, ay ay as ag
[mol/kg] [mol/kg K] [bar™] [K] [-] [K]
CO, 3,549 0 4,82:10°3 38133 0,744 0
H, 2,894 0 2,06:10-3 1 600,5 1,003 0
CO 6,919 -1,11-102 1,91-103 1520,0 1,366 -221,2
CHy 4,468 -5,54-10-3 3,86-104 1 886,4 1,078 —46,23

TABELA 4. State czasowe dyfuzji CHy, CO i CO, na WA BA-10

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

D/r2, 57!
Gaz
10°C 30°C 50°C
CO, 7,92-104 9,77-10-4 1,22:10-3
CcO 9,68-104 4,33-104 1,08-10-3
CH, 1,59-10-3 2,17-10-3 1,84:10-3

TABELA 5. State czasowe dyfuzji CHy, CO i CO, na ZSM 5A

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

D/r2, 571
Gaz
10°C 30°C 50°C
CO, 726104 6,97-104 5,76:10-4
CcO 1,15-1073 1,29-10-3 1,35-10-3
CH4 1,64-10-3 2,05-10-3 1,66:10-3

W obliczeniach zmieniano tez temperaturg gazu zasilajacego, w zakresie 10-50°C, aby
okresli¢ wplyw stopnia jego schtodzenia na efektywno$¢ procesu adsorpcji zmiennocisnie-
niowej. Pozostatymi parametrami zmienianymi w obliczeniach byly natgzenie przeptywu
gazu zasilajacego oraz stosunek wysoko$ci warstwy wegla (Lya) do catkowitej wysokosci
ztoza (L). Na podstawie obliczen wstgpnych zalozono takze, ze obliczenia beda prowadzone
dla natezen przeptywu z zakresu od 5 do 10 m,3/h oraz czasu trwania cyklu réwnego 12 min.
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Do rozdziatu gazowego produktu wysokotemperaturowej konwersji gazu koksowni-
czego zaproponowano cykl pracy instalacji PSA w postaci przedstawionej na rysunku 1.
Zatozono, ze cisnienie w trakcie sprgzania gazem zasilajacym, wyréwnywania cisnien,
wspotpradowego i przeciwpradowego rozprezania zmienia si¢ liniowo. Modelowany proces
PSA opuszczaja dwa strumienie gazowe: wodor pod wysokim ci$nieniem (w kroku ,,A”)
i strumien gazu odpadowego pod ciénieniem atmosferycznym (w krokach ,,Ry” i ,,PET”).
Czasy trwania wszystkich krokow poczawszy od pierwszego wyrownywania ci$nien po
sprezanie gazem zasilajacym sa roéwne potowie czasu trwania kroku adsorpcji.

Kolumna/Faza 1 2 3 4
1 AT wct RT R{ PL wcl sT
2 wcl ST AT wct RT R{ PL{
3 R{ PL{ wcl st AT wcT RT
4 wct RT R{ PL{ wcl sT AT

A — adsorpcja, WC — wyréwnywanie cisnien, R — rozprezanie, PL. — ptukanie, S — sprezanie, T — przepltyw

wspblpradowy, ¥ — przeptyw przeciwpradowy

Rys. 1. Przebieg cyklu w czterokolumnowej instalacji PSA

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

W obliczeniach okreslano wplyw parametréw procesu adsorpcji zmiennoci$nieniowej na
jego efektywnos$¢, wyrazona przez czystos¢ i sprawnosé odzysku wodoru opuszczajacego
instalacje PSA oraz jego ilo$¢ na jednostke masy adsorbentu. Czystos¢ produktu to w tym
przypadku stezenie wodoru w strumieniu gazu opuszczajacym instalacj¢ PSA w kroku
adsorpcji. Sprawno$é odzysku wodoru jest zdefiniowana jako ilo$¢ wodoru opuszczajaca
instalacje PSA w kroku adsorpcji do ilo$ci wodoru dostarczonej do instalacji PSA w krokach
adsorpcji 1 sprezania gazem zasilajacym:

I, o
Nyl = ’
2 wlot wlot ~ . wlot
Vo Vs Vs,

Wydajnos¢ produktu na jednostk¢ masy adsorbentu mozna zdefiniowac jako ilo$¢
wysokocisnieniowego wodoru opuszczajacego w jednym cyklu instalacj¢ PSA odniesiona
do ilosci adsorbentu w kolumnie:

wyl wyl
b, Ve, (14)
Hy n-d12
4 (Llpttl+L2pu2)
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Na rysunkach 2—4 przedstawiono wyniki symulacji numerycznych rozwazanego procesu
separacji dla gazu zasilajacego o natezeniu przeptywu w kroku adsorpcji rownym 7,5 my3/h
i temperaturze 303 K. Mozna stwierdzi¢, ze w og6lnym przypadku sprawnos¢ odzysku
wodoru maleje liniowo ze wzrostem cisnienia i jest najwyzsza dla najnizszej warstwy wegla
aktywnego (Lwa/L = 0,3). Z drugiej strony ci$nienie gazu zasilajacego praktycznie nie
wplywa na stopien wykorzystania adsorbentu, ktérego miara jest wydajno$é wodoru na
jednostke masy adsorbentu. Parametr ten zmienia si¢ za to znaczaco ze zmiang stosunku
Lwa/L 1 jest tym wyzszy im wyzsze jest ztoze wegla aktywnego, co wiaze si¢ przede
wszystkim z tym, ze wegiel aktywny ma mniejsza ggsto$¢ usypowa.

W wyniku przeprowadzonych symulacji stwierdzono, ze dla najnizszego natg¢zenia
przeptywu gazu zasilajacego (5m,3/h) mozna uzyskaé czysty produkt w calym oblicze-
niowym zakresie ci$nien. Ztoze adsorbentu jest jednak wtedy stabo wykorzystane. Wy-
dajno$¢ wodoru na jednostk¢ masy adsorbentu jest bowiem w tym przypadku zawsze

100 2.3 2.3 2.3
x

99 1 mL(WA)L=03
= . SL(WA)YL =05
& X L(WA)L = 0.7
$ 98 1
k:;
[’J
R
o

97

96 : ‘ ‘
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Rys. 2. Czysto$¢ wodoru w funkcji cisnienia w kroku adsorpcji dla natezenia przeptywu gazu zasilajacego 7,5 m,3/h

Fig. 2. Hydrogen purity vs. pressure in the adsorption step for the feed gas flow rate of 7.5 m3/h
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Rys. 3. Sprawnos¢ odzysku wodoru w funkcji ci$nienia w kroku adsorpcji dla natgzenia przeptywu gazu

zasilajacego 7,5 m,3/h

Fig. 3. Hydrogen recovery vs. pressure in the adsorption step for the feed gas flow rate of 7.5 m,3/h
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Rys. 4. Wydajno$¢ produktu na jednostkg masy adsorbentu w funkcji cisnienia w kroku adsorpcji dla natgzenia

przeptywu gazu zasilajacego 7,5 m,3/h

Fig. 4. Productivity vs. pressure in the adsorption step for the feed gas flow rate of 7.5 m,3/h

mniejsza od 0,01 m,3 Hy/kg-cykl. Sprawnosci odzysku nie przekraczaja 70% dla najniz-
szego cisnienia. Przy przeptywie wigkszym o 50% (7,5m,,3/h) wydajnoéé wodoru z jednostki
masy adsorbentu jest takze o okoto 50% wyzsza dla odpowiednich stosunkéw Lyya/L
(rys. 4). Czysty produkt mozna w tym przypadku uzyska¢ juz przy ci$nieniu gazu za-
silajacego wynoszacym 10 bar, czyli 0 25% wyzszym niz dla najnizszego przeptywu (rys. 2).
Sprawnos$¢ odzysku wodoru dla tego ci$nienia (najnizszego, przy ktérym nie nastgpuje
przebicie) i stosunku Ly a/L rownego 0,5 wynosi ~66,4% (rys. 3) i jest znacznie wyzsza niz
odpowiednio przy przeptywie 5 m,3/h i ci$nieniu 8 bar, ktéra wynosi ~58,9%.

Przy natezeniu przeptywu wynoszacym 10 m,3/h najnizsze ci$nienie w kroku adsorpcji,
przy ktérym nie nastgpuje przebicie pozostatych sktadnikow mieszaniny zasilajacej w stru-
mieniu wodoru, jest juz stosunkowo wysokie i wynosi 15 bar. Sprawno$¢ odzysku przy tym
ci$nieniu i dla Ly /L rownego 0,5 wynosi 65,9% i jest juz nizsza niz, jak to podano wyzej,
dla ci$nienia 10 bar przy przeptywie 7,5 m,3/h. Stopien wykorzystania ztoza jest w tym
przypadku najwyzszy, ale odbywa sig to kosztem spr¢zania gazu do stosunkowo wysokich
ci$nien w celu uzyskania czystego wodoru.

Podsumowujac powyzsze rozwazania mozna stwierdzi¢, ze z praktycznego punktu
widzenia najbardziej odpowiednie dla rozwazanego przypadku rozdziatu jest natezenie
przeptywu gazu zasilajacego w kroku adsorpcji wynoszace 7,5 my3/h. Czysty produkt
mozna uzyskac przy stosunkowo nieduzym ci$nieniu w kroku adsorpcji (10 bar) z przyzwoi-
tymi sprawno$ciami odzysku wodoru (od ~66,4 dla Lywa/L = 0,5 do ~72 dla Ly /L = 0,3).
Dla przeptywu 7,5 m,3/h i ci$nienia 10 bar liniowa predko$é przeptywu gazu przez ztoze
liczona na pusty przekr6j wynosi ~2 cm/s. Wyzsze sprawnosci odzysku wodoru uzyskuje
sig, co prawda, dla nizszej warstwy wegla aktywnego, jednak przy tej wydajnos$ci przebija
si¢ przez nig CO,, a zatem wskazane wydaje si¢ usypanie z16z w stosunku Lywa/L = 0,5, co
z jednej strony zapewni zatrzymanie dwutlenku wegla w ztozu wegla aktywnego, a z drugiej
znacznie lepsze wykorzystanie ztoza adsorbentu (rys. 4).

Na rysunkach 5-7 przedstawiono wyniki symulacji numerycznych procesu dla
trzech réznych temperatur gazu zasilajacego przy natezeniu przeptywu rownym 7,5 m,3/h
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Rys. 5. Wplyw temperatury na czysto$¢ wodoru dla natgzenia przeptywu gazu zasilajacego 7,5 m,3/h

Fig. 5. Hydrogen purity vs. temperature for the feed gas flow rate of 7.5 m3/h
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Rys. 6. Wplyw temperatury na sprawno$¢ odzysku wodoru dla natgzenia przeptywu gazu zasilajacego 7,5 m,3/h

Fig. 6. Hydrogen recovery vs. temperature for the feed gas flow rate of 7.5 m,3/h
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Rys. 7. Wptyw temperatury na wydajnos¢ produktu na jednostke masy adsorbentu dla natg¢zenia przeptywu gazu
zasilajacego 7,5 m,3/h

Fig. 7. Productivity vs. temperature for the feed gas flow rate of 7.5 m,3/h
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i Lywa/L = 0,5. Schiodzenie gazu do 283 K (rys. 5) pozwala na uzyskanie czystego wodoru
przy ci$nieniu 8§ bar, czyli nizszym niz w przypadku gazu zasilajacego o temperaturze 303 K.
Odbywa sig¢ to jednak kosztem istotnego zmniejszenia sprawnosci odzysku wodoru (rys. 6).
Z drugiej strony gaz zasilajacy o temperaturze 323K musiatby by¢ sprezony do 15 bar w celu
uzyskania czystego wodoru, co wiaze si¢ z mniejsza sprawnoscia odzysku Hj (rys. 6). Biorac
tez pod uwage fakt, ze temperatura gazu zasilajacego praktycznie nie wpltywa na stopien
wykorzystania adsorbentu (rys. 7), wydaje sig, ze w tym przypadku mieszanina gazowa
opuszczajaca proces wysokotemperaturowej konwersji gazu koksowniczego powinna by¢
schtadzana do okoto 30°C przed rozdzialem w instalacji PSA.

Instalacje¢ PSA, oprocz wysokoci$nieniowego strumienia czystego wodoru, opuszcza
strumien gazu odpadowego pod ci$nieniem otoczenia. Kwestia jego utylizacji jest istotnym
zagadnieniem tak z ekologicznego, jak i ekonomicznego punktu widzenia. W przypadku
gazu zasilajacego o ci$nieniu 10 bar i natezeniu przeptywu w kroku adsorpcji 7,5 m,3/h oraz
stosunku Ly /L = 0,5 instalacje PSA opuszcza 6,4 m,3/h gazu odpadowego zawierajacego
35,4% obj. CO oraz 48,8% obj. Hy. Wydaje sig, ze gaz odpadowy o takim stosunku H,/CO
(~1,4) moglby by¢ poddawany reakcji gazu wodnego, a powstata w jej wyniku mieszanina
H,/CO; moglaby by¢ rozdzielana w odpowiednim procesie adsorpcji zmiennoci$nieniowe;j
[1-2] lub jeszcze lepiej w membranowo-adsorpcyjnym procesie hybrydowym. W tym
drugim przypadku osiagnigty moglby by¢ zaréwno cel ekologiczny, jak i ekonomiczny
zagospodarowania gazu odpadowego. Z jednej strony, bowiem, ograniczana bytaby emisja
CO,, gdyz w procesie hybrydowym mozliwe jest uzyskiwanie strumienia gazu o duzym jego
stezeniu, kwalifikujacym go do sktadowania. Z drugiej strony zwigkszeniu ulegataby spraw-
nos$¢ odzysku wodoru. Takie procesy hybrydowe sa jednak rozwiazaniami nowymi, bgda-
cymi przedmiotem prac w wielu projektach badawczych (np. projekt 6.PR UE HY2SEPS:
http://hy2seps.iceht.forth.gr/).

Podsumowanie

Dla mieszaniny gazowej powstatej w wyniku wysokotemperaturowej konwersji gazu
koksowniczego, wykonano wielowariantowe obliczenia symulacyjne procesu wydzielania
wodoru metoda adsorpcji zmiennoci$nieniowej. Stwierdzono m.in., ze przy natgzeniu prze-
ptywu gazu zasilajacego w kroku adsorpcji nie wyzszym niz 7,5 my3/h (v = 2 cm/s) i sto-
sunku Lywa/L = 0,5 mozna uzyskac¢ czysty wodor przy stosunkowo niskim ci$nieniu 10 bar
ze sprawnoscia odzysku przekraczajaca 66%. Stwierdzono ponadto, ze sprawnos¢ odzysku
wodoru maleje liniowo ze wzrostem cisnienia i jest tym wyzsza, im nizsza jest warstwa
wegla aktywnego w kolumnie. Stwierdzono takze, ze przy temperaturze gazu zasilajacego
proces PSA nizszej od 30°C nastgpuje obnizenie sprawnosci odzysku wodoru, a w przy-
padku temperatury wyzszej od 30°C trzeba znacznie zwigkszy¢ ci$nienie w kroku adsorpcji
w celu uzyskania czystego wodoru. Wskazano takze potencjalny sposéb utylizacji gazu
odpadowego z procesu PSA, poprzez poddanie go reakcji gazu wodnego i rozdzielanie tak
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powstatej mieszaniny H,/CO, w membranowo-adsorpcyjnym procesie separacji. Na pod-
stawie przeprowadzonych badan mozna takze stwierdzié, ze gaz koksowniczy po wysoko-
temperaturowej konwersji moze by¢ traktowany jako alternatywne zrodto wodoru.
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Oznaczenia

parametry we wzorach na wspolczynniki izotermy adsorpcji LRC
wspotczynnik izotermy, 1/barn

ciepto wlasciwe, J/kg K

ciepto wlasciwe gazu, J/kmol K

stata czasowa dyfuzji, 1/s

wspOlczynnik dyspersji osiowej, m2/s

srednica wewngtrzna i zewngtrzna kolumny, m

$rednica ziarna adsorbentu, mm

wspotczynnik przenikania masy, 1/s

catkowita wysokos¢ ztoza, m

wspotczynnik izotermy adsorpcji

ilos¢ sktadnikow w gazie zasilajacym

ci$nienie, bar

$rednie stgzenie (fazy zaadsorbowanej) w ziarnie, kmol/kg
stezenie rownowagowe w fazie zaadsorbowanej, mol/kg

stgzenie rOwnowagowe w fazie zaadsorbowanej przy p — o, mol/kg
czas, S

temperatura, K

udzial molowy w fazie gazowej

ilo$¢ gazu, m,3

predkosé przeplywu gazu przez ztoze liczona na pusty przekrdj aparatu, m/s
wspotrzedna liniowa, m

wspOlezynnik wnikania ciepta od $cianki do otoczenia, W/m2 K
wspotczynnik wnikania ciepta od gazu do $cianki, W/m2 K
ciepto adsorpcji, J/kmol

porowatos¢ ztoza

porowatos¢ ziarna

porowatos¢ catkowita

sprawnos¢ odzysku wodoru,%
wydajnos¢ produktu na jednostke masy adsorbentu, m,3 H,/kg cykl

wspotczynnik przewodzenia ciepta, W/m K

efektywny wspotczynnik osiowego przewodzenia ciepta, W/m K
gesto$¢é molowa gazu (koncentracja catkowita), kmol/m3

gesto$¢ materiatu $cianki kolumny, kg/m3

gesto$¢ usypowa zloza, kg/ m3

warstwa ,,/ “adsorbentu
dotyczy parametréw gazu doprowadzanego do kolumny
dotyczy parametrow gazu wyprowadzanego z kolumny

numer warstwy adsorbentu

589



A — krok adsorpcji (zasilania)

g — faza gazowa
i, j — skiadnik,i”, ,;j”
ot — parametry otoczenia
—  krok sprezania
s — faza stata (zloze lub ziarno adsorbenta)
sc — $cianka kolumny
WA  — warstwa wegla aktywnego
z —  wspbélrzedna ,,z”

Praca ta zostala wykonana w ramach realizacji projektu badawczego zamawianego
PBZ-KBN-117/T08/2005 ,, Materialy i technologie dla rozwoju gospodarki wodorowej
w oparciu o przemystowe gazy procesowe”.
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Marek TANCZYK, Krzysztof WARMUZINSKI, 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 5SA 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 Hy: 72.1%, CHy: 2.5%, CO: 19.1% and CO,:
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 Lyy /L ratio. In Figs 2—4 exemplary results of simulations were presented for
the feed gas flow rate of 7.5 m,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 m,3/h and Ly /L = 0.5. It was
found that if the feed gas flow rate in the adsorption step does not exceed 7.5 my3/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 H,/CO, separation in the hybrid process.

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






