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Badania absorpcji CO, w wodnym roztworze amoniaku
na potrzeby oczyszczania gazéw odlotowych

Korzysci stosowania technologii separacji dwutlenku
wegla w przemysle sodowym nie ograniczaja si¢ jedy-
nie, jak to ma miejsce w wielu gateziach przemystu, do
ograniczenia emisji CO, do atmosfery, co przektada si¢
na zmniejszenie nakladéw finansowych poniesionych na
zakup praw do jego emisji. Wprowadzenie separacji CO,
w przemysle sodowym moze przyczyni¢ si¢ rowniez do
ograniczenia kosztow zwigzanych ze zmniejszeniem zapo-
trzebowania na surowce wykorzystywane w produkcji. Za-
wrbocenie emitowanego do atmosfery dwutlenku wegla do
strumienia gazu procesowego zawierajacego CO, pozwala
na intensyfikacj¢ procesu, a co za tym idzie — na ogranicze-
nie zuzycia weglanu wapnia w postaci kamienia wapien-
nego lub mozliwos¢ stosowania w tym procesie wapieni
o gorszych parametrach procesowych [1].

W przemysle stosowane sa rozne technologie usuwania
dwutlenku wegla ze strumienia gazéw — absorpcja fizyczna
i chemiczna, adsorpcja, procesy membranowe, kriogenicz-
ne oraz elektrochemiczne. Wybor technologii separacji CO,
W znaczacy sposob zalezy od jego wlasciwosci — tempe-
ratury, ci$nienia, st¢zenia oraz strumienia objgtosci [2—4].
Jednakze najbardziej rozpowszechnionymi metodami se-
paracji CO, na skale¢ techniczng sg procesy absorpcji fi-
zycznej 1 chemicznej [5, 6], ktore sa od lat wykorzystywane
w przemysle petrochemicznym do wydzielania dwutlenku
wegla z mieszanin gazowych. Pozostale metody usuwania
CO,, takie jak adsorpcja, separacja membranowa i krioge-
niczna sg wykorzystywane na znacznie mniejsza skale.

Jako absorbenty w metodzie absorpcji chemicznej sto-
sowane sg roztwory amin, takie jak monoetanoloamina
(MEA), ktora jest absorbentem powszechnie uzywanym
w instalacjach przemystowych, a takze inne aminy, jak die-
tanoloamina (DEA), diglikoloamina (DGA), N-metylodie-
tanoloamina (MDEA), 2-amino-2-metylopropanol (AMP)
oraz piperazyna (PZ) [7-9]. Oprocz roztworéw amin stoso-
wany jest rowniez wodny roztwor amoniaku [10-12], kto-
ry moze stanowi¢ rozwigzanie konkurencyjne w zaktadach
sodowych ze wzgledu na jego wykorzystanie w produkc;ji.
Tym samym uzasadnione jest prowadzenie testow badaw-
czych, ktére moga przyczyni¢ si¢ do rozwoju technologii
absorpcji CO, (badania w skali ¢wieré- i pottechnicznej),
co w przysztosci utatwi wprowadzenie tej metody do prak-
tyki przemystowej w zaktadach sodowych.

Podczas kontaktu wodnego roztworu amoniaku z dwu-
tlenkiem wegla zachodza reakcje chemiczne (1)—(3),
w wyniku ktérych tworzy si¢ mieszanina soli amonowych
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z przemystu sodowego

— weglanu amonu ((NHy4),CO3), wodorowegglanu amonu
(NH4HCO3) oraz karbaminianu amonu (NH,CO,NHj,).
Reakcje te sa odwracalne i w zalezno$ci od temperatury
moga przebiegaé¢ w strong substratow:

2NH3 + HzO + COZ «> (NH4)2CO3 (1)
(NH4),CO53 + CO, + H,0O <> 2NH4HCO3 2)
(NH,4),CO; <> NH,CO,NH, + H,0 3)

Absorpcja CO, w wodnym roztworze amoniaku jest re-
akcja egzoenergetyczna, stad tez prowadzi si¢ ja w mozli-
wie niskiej temperaturze, co polepsza skuteczno$¢ procesu.
Ponadto nizsza temperatura absorpcji ogranicza znaczaco
straty amoniaku z roztworu. Regeneracja roztworu, ktora
polega na rozkladzie soli amonowych i uwolnieniu zaab-
sorbowanego dwutlenku wegla (reakcje odwrotne do reak-
cji (1)—(3)), prowadzona jest w desorberze (regeneratorze)
w temperaturze >80°C.

Do zalet wodnego roztworu amoniaku w odniesieniu do
roztworow opartych na aminach mozna zaliczy¢ wigksza
pojemnos¢ absorpcyjng roztworu, mniejsze ciepto regene-
racji, nizszy koszt absorbentu oraz niepodatno$¢ na proces
degradacji. Niestety gtdéwna wada tego roztworu jest jego
wysoka lotno$¢ oraz mozliwo§¢ wytracania stalych soli
amonowych przy przesyceniu roztworu. Zjawisko takie
moze zachodzi¢ przede wszystkim w miejscach kontaktu
wilgotnego gazu (zawierajacego dwutlenek wegla) z gazo-
wym amoniakiem. Warunki takie wystepuja przede wszyst-
kim na szczycie regeneratora (kolumny desorpcyjnej). Aby
unikna¢ problemoéw operacyjnych zaleca si¢ stosowanie
rozcienczonego wodnego roztworu amoniaku (do okoto
6% NH3), co ogranicza jego odparowywanie oraz wytraca-
nie si¢ osadu w instalacji [13, 14].

Stanowisko doswiadczalne
i proces technologiczny

Stanowisko laboratoryjne do badan usuwania CO, za
pomoca wodnego roztworu amoniaku (rys. 1), pozwala na
prowadzenie procesu separacji CO, z komponowanych
mieszanin gazowych. Wybrana skala instalacji (wartos¢
strumienia objetosci gazu wlotowego do 5m?3/h) umozli-
wita zbadanie procesu separacji CO, za pomoca wodnego
roztworu amoniaku w ukladzie kolumn absorber-desorber.
W instalacji mozliwa byta zmiana wielu parametrow, ta-
kich jak temperatura, ciSnienie, strumien objgtosci cieczy
i/lub gazu czy tez energia dostarczana do regeneracji. Tym
samym mozliwe byto dobranie optymalnych parametrow
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Rys. 1. Schemat stanowiska laboratoryjnego

do usuwania CO, za pomoca wodnego roztworu amoniaku

Fig. 1. Laboratory stand for CO, capture
using agueous ammonia

procesu separacji CO, z badanego gazu i roztworu, co po-
zwolilo na osiagnigcie wysokiej sprawnosci procesu ab-
sorpcji CO, przy mozliwie niskiej jego energochtonnosci.

Powietrze bylto kierowane do komory mieszania za po-
mocg dmuchawy i w razie potrzeby schtadzane w chtodni-
cy, natomiast CO, doprowadzano z instalacji gazow tech-
nicznych. Regulacj¢ strumienia objetosci dwutlenku wegla
wprowadzanego do komory mieszania zapewnial prze-
ptywomierz masowy Bronkhorst (seria El-Flow Select).
Skomponowany gaz kierowany byt do kolumny absorpcyj-
nej, gdzie zachodzita absorpcja CO, w wodnym roztwo-
rze amoniaku. Przed kolumng absorpcyjng cze$é gazu byta
kierowana do analizatora Siemens ULTRAMAT 23 w celu
weryfikacji st¢zenia dwutlenku wegla. Gaz po absorpcji
CO,; opuszczat szczyt kolumny i byt kierowany przez licz-
nik gazu do wyciagu. Na szczyt kolumny absorpcyjnej po-
dawany byl zregenerowany roztwor absorbentu, natomiast
z dohu kolumny odbierany byt roztwor nasycony dwutlen-
kiem wegla. Nastepnie roztwor ten pompowany byt do wy-
miennika ciepla (podgrzewanie wstepne) i kierowany dalej
na szczyt desorbera (regeneratora). Roztwor w zbiorniku
regeneratora byt ogrzewany z uzyciem grzatki elektrycznej
do zadanej temperatury (80+90°C). Wskutek ogrzewania
roztworu nastepowato uwolnienie zaabsorbowanego CO,,
a nastepnie zregenerowany roztwor pompowany byt z po-
wrotem do kolumny absorpcyjnej, przeptywajac wczesniej
przez wymiennik ciepta (w ktérym przekazywat czesé¢
ciepta roztworowi nasyconemu) i chtodnice, w ktorej byt
chtodzony do zadanej temperatury (20-30°C). Nasycony
wilgocia strumien dwutlenku wegla opuszczajacy szczyt
regeneratora kierowany byt poprzez szklany zbiornik bu-
forowy do ptuczki, gdzie przez bezprzeponowy kontakt
z woda ulegat schlodzeniu i oczyszczeniu z par amoniaku.
Szklany zbiornik buforowy umozliwial obserwacje ewen-
tualnego tworzenia si¢ krysztatow soli amonowych w tej
czeséel instalacji. Oczyszczony strumien CO, odprowa-
dzany byt do wyciagu. Ubytki absorbentu uzupetniano ze
zbiornika stezonego roztworu amoniaku za pomocg pom-
py. Podstawowe parametry pracy stanowiska doswiadczal-
nego zebrano w tabeli 1.

Metody badan

W testach badawczych stosowano 6% wodny roztwor
amoniaku, ze wzgledu na mozliwo$§¢ zarastania instalacji
solami amonowymi oraz z racji wysokiej emisji amonia-
ku przy wigkszym stezeniu jego roztworu. Wodny roztwor
amoniaku o takim st¢zeniu stosowany byt rowniez przez
inne o$rodki i instytucje badawcze [12,15,16]. W celu

Tabela 1. Parametry stanowiska laboratoryjnego
do usuwania CO, za pomocg wodnego roztworu amoniaku
Table 1. Process parameters of the laboratory stand
for CO, capture using aqueous ammonia

Parametr Wartos¢, jednostka
Strumien objetosci powietrza 0+5mdh
Strumien objetogci CO, 0,0+1,2md%h
Temperatura gazu wlotowego 15+30°C

maks. 150kPa
maks. 60dm3/h

Cisnienie pracy aparatow*

Strumien objetosci absorbentu

Temperatura roztworu zregenerowanego

kierowanego do absorbera 20+30°C
Spadek cisnienia w kolumnach <3kPa
Temperatura pracy desorbera 80+90°C
Moc elektryczna grzatki w desorberze maks. 3kW
Cyrkulacja absorbentu w obrebie grzatki 450dm3/h
Temperatura szczytu regeneratora 60+90°C

*ci$nienie bezwzgledne

doboru odpowiedniego stg¢zenia roztworu absorpcyjne-
go wykonano réwniez testy wstepne z uzyciem wodnego
roztworu amoniaku o réznych wartosciach st¢zenia, kto-
re miaty na celu okreslenie maksymalnego stezenia NHj,
przy ktéorym nie wystepuje zjawisko wytracania soli w in-
stalacji doswiadczalnej, a emisja gazowego amoniaku do
atmosfery jest ograniczona. Testy wstepne przeprowadzo-
no przy strumieniu doprowadzanego gazu réownym 2m3/h
(w warunkach normalnych) i przy stezeniu dwutlenku
wegla rownym 10% (obj.). Wyniki testow przedstawiono
na rysunku 2.
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Rys. 2. Sprawnos¢ usuwania CO, oraz zuzycie energii
w funkgji stezenia wodnego roztworu amoniaku
(stezenie CO, w gazie wlotowym 10% (obj.))

Fig. 2. CO, removal efficacy and energy consumption
as a function of aqueous ammonia concentration
(inlet CO, concentration of 10% (vol.))

Wyniki testoéw potwierdzity shusznos$¢ doboru stgzenia
roztworu absorpcyjnego wynoszacego 6% NHj. Podczas
testu nie napotkano na zadne problemy ruchowe, ktore
mogtyby zakloci¢ prace instalacji. W przypadku testu ab-
sorpcji CO, z uzyciem 8% wodnego roztworu amoniaku
zauwazono zwickszong ilo$¢ osadzajacych si¢ soli amono-
wych w naczyniu buforowym na linii gazu za desorberem.
Przeprowadzenie testu absorpcji CO, za pomocg 10% wod-
nego roztworu amoniaku okazato si¢ trudne w realizacji
ze wzgledu na bardzo duzy ubytek amoniaku z instalacji.
Juz w czasie przygotowywania roztworu (podczas nasyca-
nia §wiezego absorbentu) nastapito znaczne zmniejszenie
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stezenia amoniaku (nasycanie roztworu gazem o zawar-
tosci 10% CO, w ukladzie z cyrkulujacym roztworem na
zimno, tzn. z wylaczonym elementem grzejnym wyparki
desorbera). Dlatego test rozpoczgto ze zwigkszonym ste-
zeniem wodnego amoniaku w roztworze do okoto 11,5%
NH;. Uzyskane wyniki byty prawidtowe, lecz pod koniec
procesu zauwazono krystalizacje soli w nieizolowanych
czgsciach desorbera, natomiast droga gazu za desorberem
zostata catkowicie zablokowana przez wytracone krysztaty
soli amonowych.

Sktad gazu wlotowego w przedstawionych badaniach
skomponowano w taki sposob, aby zawartos¢ CO, od-
zwierciedlata sktad gazow procesowych wystepujacych
w produkcji sody metodg Solvaya. W trakcie prowadzenia
testow zbadano wpltyw wielu parametréw procesowych
na skutecznos$¢ i energochtonnos$¢ procesu separacji CO,.
Podczas prowadzenia testow przyjeto stala warto$¢ stru-
mienia doprowadzanego gazu réwng 2 m3/h oraz zatozono
trzy wartosci stezenia dwutlenku wegla — 10% w przy-
padku gazu resztkowego (gaz odlotowy z produkcji sody
amoniakalnej), 20% w przypadku gazu z instalacji sody
oczyszczonej oraz 30% w przypadku gazu piecowego (gaz
produkowany w piecach wapiennych). Zmienne byty nato-
miast wartosci takich parametrow, jak strumien objgtosci
roztworu absorpcyjnego (w stosunku do strumienia gazu
— L/G) w zakresie 20+60 dm3/h, moc grzatki elektrycznej
kolumny desorpcyjnej w zakresie 1150-1900W, tempe-
ratura roztworu zregenerowanego kierowanego na szczyt
kolumny absorpcyjnej w zakresie 19+30°C oraz ci$nienie
bezwzglgdne w kolumnach absorpcji/desorpcji w przedzia-
le 100+~130kPa.

Roztwoér absorbentu pobierano w zatozonych odstepach
czasu w celu pomiaru stgzenia amoniaku w roztworze. Na
tej podstawie oszacowano catkowita strate (emisj¢) amo-
niaku z uktadu. W celu wykonania pomiaru emisji z ko-
lumny absorpcyjnej, czgs¢ gazu z kolumny (kierowana do
analizatora) zostala skierowana do ptuczki z kwasem siar-
kowym. Strumien objetosci gazu podczas pomiaru mierzo-
no za pomoca rotametru w stanie ustalonych parametrow
pracy instalacji. Na podstawie oznaczenia zawartosci kwa-
su siarkowego w ptuczce przed rozpoczgciem pomiaru i po
jego zakonczeniu oraz przy znanej ilosci przeptywajacego
gazu w danych warunkach pracy instalacji, obliczono za-
warto$¢ amoniaku w gazie przeptywajacym przez ptuczke.
Podczas kazdego testu pobierano probki roztworu zrege-
nerowanego i nasyconego celem sprawdzenia stezenia
amoniaku i okreslenia zawartosci zaabsorbowanego CO,.
Stezenie calkowite amoniaku oznaczono przez miareczko-
wanie mianowanym roztworem HCI, natomiast zawarto$¢
dwutlenku wegla byta okreslana z wykorzystaniem reakcji
roztworu z chlorkiem baru i ilosciowego oznaczenia wytra-
conego weglanu baru. W wyniku reakcji soli baru z solami
amoniaku i dwutlenku wegla, w podwyzszonej tempera-
turze, wytracat si¢ ilosciowo weglan baru. W ten sposob
oznaczono sumaryczng zawartos¢ zaabsorbowanego dwu-
tlenku wegla w roztworze.

Wyniki badan

Wyniki czterech serii pomiarowych, przy zadanym ste-
zeniu CO, w gazie wlotowym, przedstawiono w postaci
wykresow na rysunkach 3—11. Na rysunku 3 zestawiono
wyniki serii badan obejmujacej dobor energii regeneracji
w celu uzyskania 90% sprawnosci usuwania CO, przy
zmiennej warto$ci strumienia roztworu absorpcyjnego.
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Rys. 3. Sprawnos¢ usuwania CO, oraz zuzycie energii
w funkcji warto$ci stosunku L/G
(stezenie CO, w gazie wlotowym 10%, 20% i 30% (obj.))
Fig. 3. CO, removal efficacy and energy consumption
as a function of L/G ratio
(inlet CO, concentration of 10, 20 and 30% (vol.))

W przypadku gazu zblizonego sktadem do gazu reszt-
kowego (tj. zawierajagcego 10% CO,), uzyskano sprawnosé
absorpcji CO, wynoszaca 90+£12%, a zuzycie energii na
regeneracj¢ wynosito w zakresie 11,67+14,21 MJ/kgCO,.
Najmniejsza sprawnos¢ absorpcji CO, (78,3%) uzyskano
przy stosunku L/G=7,5kg/kg, co bylo spowodowane zbyt
matlg wartoscig strumienia roztworu absorpcyjnego w sto-
sunku do iloSci przeptywajacego gazu, ktdra nie wystar-
czyta do zaabsorbowania dostatecznej ilosci CO,. W przy-
padku gazu zblizonego sktadem do gazu z instalacji sody
oczyszczonej (20% CO,), w calym badanym zakresie ilosci
absorbentu uzyskano sprawno$¢ separacji CO, wynosza-
ca 90+2,5%, a zuzycie energii na regeneracj¢ wynosito
7,03+8,27MJ/kgCO,. W badaniach z uzyciem gazu zbli-
zonego sktadem do gazu piecowego (30% CO,), uzyskano
sprawnos¢ wynoszaca 85=+1,5%, a zuzycie energii byto naj-
mniejsze i wynosito 6,18+6,90 MJ/kgCO,. Najmniejsze zu-
zycie energii na regeneracj¢ wynikalo z najwigkszej ilosci
usuwanego dwutlenku wegla w odniesieniu do mocy do-
starczanej do regeneratora. Przy stosunku L/G=13,7kg/kg
nie udato si¢ uzyskaé wickszej sprawnosci niz 83,5%,
mimo zwigkszenia mocy grzatki w regeneratorze. Osig-
gnigto w tym przypadku maksymalny stopien regeneracji
roztworu, jednak warto$¢ strumienia cieczy absorpcyjnej
byta niewystarczajaca do uzyskania 85% absorpcji dwu-
tlenku wegla.

Stopien nasycenia CO, oznacza ilo$¢ zaabsorbowane-
go dwutlenku wegla w odniesieniu do liczby moli amo-
niaku znajdujacego si¢ w roztworze (molCO,/molNHj).
Roztwoér absorpcyjny powinien pochtaniaé jak najwigksza
ilos¢ dwutlenku wegla, jednak im mniejszy bedzie stopien
nasycenia roztworu, tym roztwor ten bedzie lepiej zrege-
nerowany. Réznica pomigdzy stopniem nasycenia CO,
roztworO6w nasyconego i zregenerowanego, z uwzgled-
nieniem strumienia cieczy absorpcyjnej doptywajacej do
absorbera, okresla ilo§¢ zaabsorbowanego CO,. Rysunek 4
przedstawia zawartos¢ CO, (stopien nasycenia) w roztwo-
rze zregenerowanym oraz roztworze nasyconym w zalez-
nosci od warto$ci stosunku L/G oraz strumienia gazu wlo-
towego. Przebieg wykresow na tym rysunku pokazuje, ze
przy wiekszym stezeniu CO, w gazie wlotowym zawarto$¢
dwutlenku wegla w roztworze absorpcyjnym byta wigksza,
co bylo zgodne z oczekiwaniami. Im wigcej dwutlenku we-
gla dostarczano do kolumny, tym wigcej tego gazu naleza-
o zaabsorbowaé, aby uzyskaé te samg sprawnos¢ procesu
separacji. Czym mniejszy byt strumien cieczy absorpcyjnej
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Rys. 4. Stopien nasycenia CO, w funkcji wartosci stosunku L/G
(stezenie CO, w gazie wlotowym 10%, 20% i 30% (obj.))
Fig. 4. CO, loading as a function of L/G ratio
(inlet CO, concentration of 10, 20 and 30% (vol.))

w uktadzie (mniejsza wartos$¢ L) tym roztwor lepiej si¢ re-
generowal ze wzgledu na dtuzszy czas przebywania w ko-
lumnie. Wyjatkiem byta warto$¢ 0,339 molCO,/molNHj;
przy stosunku L/G=16,9kg/kg. Prawdopodobnie rege-
neracja roztworu byta w tym przypadku lepsza (mniejszy
stopien nasycenia), gdyz roztwdr nasycony (odprowadza-
ny z kolumny absorpcji) zawieral mniej dwutlenku wegla
i tatwiej bylo go zregenerowac niz roztwory o wigkszej
zawartosci CO,. Uwzgledniajac niewielkie odchylenia
zmierzonej zawarto$ci CO, w przedstawionym trendzie
stwierdzono, ze zawartos¢ dwutlenku wegla w roztworze
nasyconym malata wraz ze wzrostem jego strumienia. Bio-
rac pod uwagge, ze przy stalej sprawnosci procesu usuwa-
nia CO, (okoto 90%) roztwor absorbowat statg ilos¢ gazu,
zwigkszenie strumienia cieczy absorpcyjnej spowodowato
ograniczenie stopnia nasycenia, gdyz zwickszala si¢ liczba
moli amoniaku w roztworze przypadajaca na mol CO,.

Na rysunku 5 przedstawiono wplyw temperatury roz-
tworu zregenerowanego kierowanego do absorbera na
sprawnos¢ separacji CO,. Z przeprowadzonych badan wy-
nika, ze w przypadku gazoéw wlotowych o sktadzie zbli-
zonym do gazéw wystepujacych w przemysle sodowym,
zwigkszenie temperatury roztworu kierowanego na szczyt
absorbera wplyneto na polepszenie sprawnosci procesu
absorpcji oraz na zmniejszenie energochtonnosci procesu
separacji CO,. Niemniej jednak wzrost temperatury roz-
tworu z 25°C do 30°C spowodowal wzmozona emisj¢
par amoniaku ze szczytu absorbera (tab. 2) ze wzgledu na
zwigkszong pr¢zno$¢ par roztworu, co obrazuje rysunek 6.
Uzyskane wyniki okazaty si¢ by¢ zgodne z wartosciami
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Fig. 5. CO, removal efficacy and energy consumption
as a function of inlet lean solvent temperature
(inlet CO, concentration of 10, 20 and 30% (vol.))

Tabela 2. Szacunkowa emisja NH3
z 6% wodnego roztworu amoniaku
Table 2. Estimate values of ammonia emission
from 6% ammonia liquor

Temperatura roztworu
Emisja amoniaku kierowanego do absorbera
25°C 30°C
Ubytek amoniaku
w roztworze, %/h 0,15 0,23
Emisja amoniaku
z instalacji, gNHg/h 39 59
Emisja amoniaku | 9NHa/h 35 51
z absorbera % (obj.) 191 581
35

& 304

X

=}

s 257

S

£ 20

©

G 15

:O

8 10-

& 51

0 : : ;
20 30 40 50

Temperatura, °C

Rys. 6. Preznos¢ par 6% wodnego roztworu amoniaku
w funkcji temperatury

Fig. 6. Vapor pressure of 6% aqueous ammonia
as a function of temperature

preznos$ci par roztworu, co tlumaczy, ze straty amoniaku
wynikaly gléwnie z odparowania gazu z roztworu. Zjawi-
sko to bylo dodatkowo intensyfikowane poprzez strumien
gazu przeplywajacego w przeciwpradzie do strumienia ab-
sorbentu. Catkowite straty amoniaku w instalacji laborato-
ryjnej w uktadzie absorpcja-desorpcja wynosity 39 gNHs/h
oraz 59 gNHjs/h, przy temperaturze roztworu kierowanego
do absorbera wynoszacej odpowiednio 25°C oraz 30°C.
Straty amoniaku zwiazane byly przede wszystkim z jego
emisja z kolumny absorpcyjnej — w zaleznosci od tempe-
ratury zawarto$¢ amoniaku w gazie oczyszczonym wyno-
sita 1,9+5,8%. Ze wzgledu na zwigkszone straty amoniaku
w temperaturze 30°C, uznano temperaturg 25°C za wilasci-
wa do prowadzenia dalszych badan.

Rysunek 7 przedstawia zmian¢ stopnia nasycenia CO,
w zalezno$ci od temperatury roztworu zregenerowanego
kierowanego do kolumny absorpcji, ktory zwigkszat si¢
wraz ze wzrostem st¢zenia CO, w gazie kierowanym do
kolumny. Najmniejsze warto$ci stopnia nasycenia roztwo-
ru zregenerowanego wystapily w przypadku temperatury
roztworu rownej 25°C, natomiast zawarto§¢ CO, w roz-
tworze nasyconym byta praktycznie stata.

Na rysunku 8 przedstawiono wplyw cisnienia w ko-
lumnie absorpcyjnej na przebieg procesu usuwania CO,.
Z uzyskanych zaleznos$ci wynika, ze wraz ze wzrostem
cisnienia w kolumnie absorpcyjnej nieznacznie wzrastata
sprawnos¢ procesu. Przy warto$ciach ci$nienia 120kPa
i 130kPa uzyskano niemal identyczng sprawno$¢ usuwania
CO, oraz zuzycie energii potrzebnej do regeneracji roztwo-
ru. Jednak wyzsze ci$nienie przyczynito si¢ do zmniejsze-
nia stopnia odparowania amoniaku z roztworu absorbentu.
Stad tez przyjeto warto$¢ cisnienia w kolumnie absorpcyj-
nej rowna 130kPa.
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Stopien nasycenia CO, w zalezno$ci od zastosowane-
go nadci$nienia w kolumnie absorpcyjnej przedstawiono
na rysunku 9, z ktérego wynika, ze zwigkszenie ci$nienia
praktycznie nie wptyneto na stopien nasycenia CO, zarow-
no roztworu nasyconego, jak i zregenerowanego.

Na rysunku 10 zestawiono wyniki badan nad okre-
$leniem wplywu cis$nienia w kolumnie desorpcyjnej na
sprawnos¢ procesu absorpcji CO,, z ktorych wynika, ze
w przypadku gazéw wlotowych zblizonych sktadem do ga-
zOw wystepujacych w przemysle sodowym, wlasciwg war-
toscig ci$nienia w regeneratorze (w skali laboratoryjnej)

0,50

© i

£ 0,46

g Roztwor

= 0,42 nasycony D\D_/’?o% Co,

(o]

O

)

2 0,38+

@

o

>

)

g 0,34 Roztwor O—0o_____ == 5

zregenerowany 10% CO,

0,30

100 105 110 115 120 125 130 135
Cisnienie bezwzgledne, kPa

Rys. 9. Stopien nasycenia CO, roztworu absorbentu
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Fig. 9. CO, solvent loading as a function of absorber pressure
(inlet CO, concentration of 10% (vol.))
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Fig. 10. CO, removal efficacy and energy consumption
as a function of desorber pressure
(inlet CO, concentration of 10, 20 and 30% (vol.))

byto ci$nienie atmosferyczne. Wzrost cisnienia w desorbe-
rze w badanym zakresie ci$nien spowodowat pogorszenie
sprawnosci procesu przy rosngcym zapotrzebowaniu na
energi¢ do regeneracji, co byto zwigzane z pogorszeniem
przebiegu procesu desorpcji wraz ze wzrostem cisnienia.
Jednakze wigksze cisnienie w desorberze zmniejszyto od-
parowanie amoniaku z roztworu kolumny desorpcyjnej
i ograniczylo powstawanie krysztatdw soli amonowych
W rurociaggu transportujacym gaz, co obserwowano miedzy
innymi na szklanych $ciankach zbiornika buforowego.

Zmiang stopnia nasycenia dwutlenku wegla w zalez-
nosci od zastosowanego ci$nienia w kolumnie desorpcyj-
nej zilustrowano na rysunku 11. Stopien ten zwigkszat si¢
wraz ze wzrostem st¢zenia CO, w gazie kierowanym do
instalacji. Najmniejsze warto$ci stopnia nasycenia roztwo-
ru zregenerowanego wystapily w przypadku zastosowa-
nia ci$nienia atmosferycznego, co potwierdza negatywny
wplyw ci$nienia w kolumnie desorpcyjnej na sprawnosé
badanego procesu.
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Rys. 11. Stopien nasycenia CO, roztworu absorbentu
w funkgji ci$nienia w desorberze
(stezenie CO, w gazie wlotowym 10%, 20% i 30% (obj.))
Fig. 11. CO; solvent loading as a function of desorber pressure
(inlet CO, concentration of 10, 20 and 30% (vol.))

Whioski

¢ Najkorzystniejsza warto$¢ stosunku strumienia obje-
tosci cieczy absorpcyjnej do strumienia obj¢tosci oczysz-
czanego gazu (L/G) w przypadku gazu o zawartos$ci 10%
CO, (gaz resztkowy) wynosita 10+13kg/kg, gazu o za-
wartosci 20% CO, (gaz z instalacji sody oczyszczonej) —
L/G=17+20kg/kg, natomiast gazu o zawartosci 30% CO,
(gaz piecowy) — L/G=19+22kg/kg,
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¢ Pozadana temperatura roztworu zregenerowanego,
kierowanego do kolumny absorpcyjnej, wynosita 25°C.
Obnizenie temperatury roztworu znaczgco wptywato na
zmniejszenie emisji amoniaku z kolumny absorpcyjne;j,
przyczyniajac si¢ jednoczesnie do pogorszenia sprawnosci
procesu absorpcji CO,.

¢ Najkorzystniejsze cisnienie bezwzgledne zastosowa-
ne w kolumnie absorpcyjnej wynosilo 130kPa, przy kto-
rym uzyskano wysoka skuteczno$¢ usuwania CO,, mate
zuzycie energii oraz ograniczenie emisji NHz. Wzrost ci-
$nienia w kolumnie desorpcyjnej spowodowat natomiast
pogorszenie regeneracji absorbentu, przyczyniajac si¢ row-
noczesnie do zmniejszenia emisji NH3 oraz ograniczenia
procesu krystalizacji soli amonowych.

¢ Calkowite straty amoniaku w instalacji laboratoryjne;j
wynosity 39 gNH5/h, kiedy temperatura roztworu kierowa-
nego do absorbera wynosita 25°C oraz 59 gNH3/h w tem-
peraturze 30°C. Straty amoniaku byly zwiazane przede
wszystkim z jego emisja z kolumny absorpcyjnej. W zalez-
nos$ci od temperatury procesu zawarto$§¢ amoniaku w gazie
oczyszczonym wynosita 1,9+5,8%.

Przedstawione w artykule wyniki zostaly uzyskane pod-
czas realizacji projektu wspolfinansowanego ze srodkow
Unii Europejskiej w ramach Programu Operacyjnego In-
teligentny Rozwdj (umowa POIR.01.02.00--00-00034/16).
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Abstract: This paper presents results of studies of car-
bon dioxide capture process and its efficacy using ammonia
aqueous solution. The studies were conducted in a laboratory
stand (installation capacity up to 5m?3Mh), where CO, content
of the inlet gas corresponded to gas emissions from soda ash
manufacturing lines. Influence of the following process param-
eters on CO, removal efficiency and energy consumption were
investigated: power of the desorption column/stripper heater,
temperature of the inlet lean solvent, liquid to gas ratio (L/G)

and pressure in both the adsorption and desorption columns.
The studies allowed determination of optimal process param-
eters of CO, separation from the purified gas using aqueous
ammonia at various CO, concentrations in the range 10-30%
(vol.). The most favorable liquid to gas ratio (L/G) for the feed
gas with 10% CO, content was 10-13kg/kg, for the gas with
20% CO, — 17-20kg/kg while for 30% CO, — 19-22kg/kg.
The optimum temperature of the lean amine directed to the ab-
sorption column was 25°C, while the most favorable pressure
there was 130kPa. Total ammonia losses in the laboratory in-
stallation, primarily related to its emission from the absorption
column, were about 40gNH3/h at 25°C.

Keywords: Carbon dioxide, absorption, desorption, aque-
ous ammonia, Solvay process, soda ash.



