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Opis wynalazku

Przedmiot wynalazku

Niniejszy wynalazek dotyczy sposobu integracji cieplnej procesu magazynowania energii w po-
staci syntetycznego gazu naturalnego z procesem usuwania CO2 metodg absorpcji chemicznej. Sposob
wedtug wynalazku przyczynia sie do redukc;ji ilosci energii cieplnej, potrzebnej do endotermicznego pro-
cesu regeneracji adsorbentu, stanowigcego integralng czes¢ procesu usuwania ditlenku wegla z gazéw
metodg chemicznej absorpcji, gdzie wydzielony ditlenek wegla wykorzystywany jest do zasilania pro-
cesu syntezy metanu, w procesie katalitycznej syntezy z ditlenku wegla i wodoru.

Dziedzina wynalazku

Wynalazek dotyczy technologii metanizacji produkujgcej syntetyczny metan z odseparowanego
ze spalin ditlenku wegla metodami absorpcji chemicznej i z uzyciem nadmiarowej energii odnawialnej
(EOR). Metanizacja jest chemiczna reakcja, w ktérej tlenek wegla i/lub ditlenek wegla jest konwertowany
do metanu. Produkcja metanu poprzez reakcje Sabatiera jest dobrze znanym procesem przeksztatcania
ditlenku wegla do przydatnych produktéw chemicznych i zostata odkryta przez Paula Sabatiera i J. B,
Sendersena w 1902 r. Jednakze wielkoskalowa produkcja metanu tg metoda nigdy nie zostata wdro-
zona na szerokg skale ze wzgledu na dobrg dostepnos¢ i niskg cene gazu ziemnego.

Reakcja Sabatiera jest reakcjg wodoru z ditlenkiem wegla zachodzgcg przy sredniej wysokosci
temperaturach i cisnieniu, w obecnosci metalicznych katalizatoréw, prowadzacg do wytworzenia me-
tanu i wody. Gaz produkowany w procesach metanizacji musi spetnia¢ odpowiednie wymagania dla
zastosowan w przypadku wykorzystania pojemnosci gazociggu do magazynowania CH4 jego wtasci-
wosci muszg by¢ zblizone do gazu ziemnego znajdujgcego sie w sieci gazowej. Typowy gaz ziemny
zawiera ponad 80% metanu. Pozostate sktadniki stanowi etan, propan i butan, ktére podwyzszajg war-
tos¢ opatowg gazu w poréwnaniu do czystego metanu. Z drugiej strony w gazie ziemnym moze znajdo-
wac sie réwniez azot i ditlenek wegla, ktére obnizajg wartos¢ opatowg gazu.

Wyprodukowany metan w procesie syntezy katalitycznej moze by¢ w prosty sposéb przetrans-
portowany i uzywany w wielu instalacjach w zachodniej i centralnej Europie, jak réwniez pozwala na
pewng niezaleznos¢ od importowanego gazu.

Technologia metanizacji zyskuje ponowne zainteresowanie w ostatnich latach ze wzglagdu na
zmiany Swiatowej polityki klimatyczno-energetycznej i konieczno$¢ opracowania efektywnych metod
utylizacji ditlenku wegla oraz magazynowania nadmiarowej energii elektrycznej pochodzacej ze zrédet
odnawialnych.

Poniewaz zapotrzebowanie na energie zmienia sie w cyklu dobowym, magazynowanie energii
umozliwia tatwiejsze i efektywniejsze wykorzystywanie niejednokrotnie nadwyzkowej, wyprodukowanej
energii. Magazynowanie energii pomaga utrzymac produkcje energii na statym poziomie, bez potrzeby
dostosowywania jej do chwilowego zapotrzebowania. Z drugiej strony umozliwia réwniez masowe wy-
korzystywanie odnawialnych zrédet energii, takich jak energia wiatru lub stoneczna, ktérych dostepnosc
ulega gwattownym zmianom w ciggu doby. Bez akumulac;ji energii, zrédta odnawialne muszg by¢ wspo-
magane przez konwencjonalne elektrownie, ktére zaspokajajg zapotrzebowanie, podczas zmniejszonej
produkcji energii z OZE. Gtéwng motywacjg do podjecia badan jest zatem magazynowanie energii,
a konkretnie wcigz niedostateczna liczba jednostek magazynujgcych nadwyzkowg energie, ktére to naj-
czesciej sg elektrowniami szczytowo-pompowymi. Elektrownie szczytowo-pompowe (wg raportu Elec-
tric Power Research Institute) w 2011 roku odpowiadaty za 99% magazynowanej energii na swiecie.
Obecny rozmiar rynku magazynowania energii w centralno-wschodniej Europie jest szacowany na 57
GWel, w 2020 r., w oparciu o przewidywang zdolnos¢ przechowywania energii przez Navigant Rease-
arch i aktualng pojemnos¢ magazynowg elektrowni szczytowo-pompowych, opublikowang w raporcie
Eurelectric (http://www.eurelectric.org). Wedtug prognozy firmy Navigant Research, w ciggu najbliz-
szych kilku lat catkowita pojemno$¢ magazynowania energii powinna zanotowa¢ wzrost do ok. 84 GWe
(raport: "Energy Storage Trends and Opportunities in Emerging Market").

W zwigzku z wcigz postepujgcymi zmianami klimatycznymi, jak réwniez majgc na uwadze obser-
wowany efekt cieplarniany zwigzany z ciggle wzrastajgcg emisjg ditlenku wegla (CO2), istnieje nieustan-
nie wzrastajgce zapotrzebowanie na state zmniejszanie emisji tego gazu. Ciggty wzrost emisji powoduje
problem utylizacji ditlenku wegla, ktéry z powodzeniem mozna ,wychwyci¢” z gazéw odlotowych proce-
s6w spalania paliw konwencjonalnych. Natomiast spo$réd metod ograniczenia emisji wymienia sie me-
tody powodujgce: wzrost sprawnosci wytwarzania energii, zwiekszenie produkcji energii odnawialnej
i jgdrowej, zastosowanie paliw jako medium magazynowania energii, zwiekszenie produkcji biopaliw,
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biosekwestracji, magazynowania i przetwarzania ditlenku wegla. Zastosowanie pojedynczej technologii
utylizacji z pewnoscig nie doprowadzi do redukcji, bgdz nawet stabilizacji emitowanej ilosci CO2, dlatego
tez gtéwne wysitki badan nad ograniczaniem emisji ditlenku wegla powinny skoncentrowac¢ sie na zna-
lezieniu jak najwiekszej ilosci nowych sposobdéw jego utylizacji. Celem badan nad utylizacjg CO2 po-
winno by¢ skuteczne ograniczenie emisji, przy jednoczesnym zachowaniu wskaznikéw ekonomicznych
procesu.

Obecny rynek CO2 prawdopodobnie rozwinie sie wraz z nowymi zastosowaniami ditlenku wegla.
Technologia CCU (Carbon Capture and Utilization) pozostaje rozwijajacg sie alternatywa, majgca
istotny potencjat zachecajgcy do dziatan zwigzanych z wychwytem CO:..

Stan techniki

Pionierami w dziedzinie syntezy metanu byli Paul Sabatier i Jean-Baptiste Senderens, ktorzy
w 1902 roku zaobserwowali mozliwos¢ otrzymania metanu poprzez synteze z wodoru i tlenku wegla lub
ditlenku wegla w obecnosci zredukowanego niklu (200-300°C) lub zredukowanego kobaltu (270-
300°C). Innym kierunkiem wykorzystania tlenkéw wegla jako surowcéw w syntezie paliw jest reakcja
Fischera-Tropscha (F-T), gdzie tlenek wegla wykorzystywany jest do produkcji paliw ptynnych. Techno-
logia ta miata szerokie zastosowanie w przemysle do momentu pojawienia sie taniej ropy naftowej w la-
tach 50. ubiegtego wieku. Obecnie, ze wzgledu na rosngce ceny ropy naftowej, obnizenie kosztéw pro-
dukgciji paliw przy zastosowaniu syntezy F-T oraz wspofczesne uwarunkowania dotyczgce ochrony sro-
dowiska powodujg ponowny wzrost zainteresowania tg technologig. Gtéwnymi paliwami produkowa-
nymi w wyniku bezposredniej reakciji ditlenku wegla z wodorem sg metan lub metanol.

Reakcja Sabatiera jest prostg reakcjg wodoru z ditlenkiem wegla zachodzaca przy sredniej wy-
sokosci temperaturach i ci$nieniach w obecno$ci metalicznych katalizatoréw prowadzacag do wytworze-
nia metanu i wody. Reakcje mozna opisa¢ nastepujacym rownaniem:

COz +4Hz-» CHg + 2H20 AH=-165 kJ/mol,

Zasadniczo w procesach metanizacji zachodzg dodatkowo reakcje uwodornienia CO oraz odwroé-
cona reakcja konwersji parowej tlenku wegla (reverse WGS), a takze w pewnym stopniu rowniez reakcja
Boudouarda:

CO 43Hz— CHa + H20 AH=-206,3 kJ/mol
CO2 +Hz—» CO + H20 AH=41,2 kJ/mol
2C0 - COz2 + C AH=-172,5 kJ/mol

Reakcje uwodornienia zaréwno tlenku wegla jak i ditlenku wegla sg reakcjami silnie egzotermicz-
nymi. W konsekwencji wysokie temperatury limitujg stopien konwersji CO, a w szczegdlnosci CO2. Tem-
peratury ponizej 230°C (przy cisnieniu 1 bar) lub 325°C (przy cisnieniu 20 bar) sg wymagane, aby osig-
gnac ok. 98% stopien konwersji COx.

Jezeli gaz produkowany w procesach metanizacji, bedzie zasila¢ istniejgcy system sieci gazowej,
musi spetnia¢ odpowiednie wymagania — jego wtasciwosci muszg by¢ zblizone do gazu ziemnego znaj-
dujgcego sie w sieci gazowej. Typowy gaz ziemny zawiera ponad 80% metanu. Pozostate sktadniki
stanowi etan, propan i butan, ktére podwyzszajg wartos¢ opatowg gazu w poréwnaniu do czystego me-
tanu. Z drugiej strony w gazie ziemnym moze sie znajdowac réwniez azot i ditlenek wegla, ktdre obnizajg
wartos¢ opatowa gazu.

Standardowy proces metanizacji na katalizatorze niklowym cechuje sie selektywnos$cig niemal
100%. Brak wyzszych weglowodorow moze skutkowac nizszg niz w przypadku gazu ziemnego warto-
$cig opatowg SNG. Obecnos¢ sktadnikéw inertnych bgdz niestechiometryczna ilos¢ Hz lub CO2 w reak-
cji, uniemozliwia osiggniecie wysokich stezen metanu w gazie. Z tego wzgledu wymagania odnosnie
reaktorow metanizacji sg wysokie. W przypadku klasycznej syntezy z CO2 i H2 zawartosci metanu w ga-
zie po reakcyjnym sg o kilka procent wyzsze dla analogicznych stopni konwersiji.

Proces metanizacji moze przebiega¢ zaréwno w biologicznych jak i katalitycznych reaktorach.

Reaktory katalitycznej metanizacji pracujg typowo w temperaturach 200-550°C oraz przy cisnie-
niach wahajacych sie od 1-100 bar. Katalizatory stosowane w procesie metanizacji bazujg na metalach
VIII grupy pobocznej (np. Ru, Rh, Co, Fe, Ni) na ré6znych podtozach tlenkowych (Al20s, TiO2, CeOz,
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MgO, NiO-MgAl204, NiO-K20-MgAl204, SiO2, Cr203, ZrOz, Al203-CaO, La>03). Jednakze najczesciej
stosowanym pozostaje katalizator niklowy ze wzgledu na relatywnie wysokg aktywnos¢, dobrg selek-
tywnos¢ w stosunku do CHa i niskg cene surowca. Konsekwencjg stosowania katalizatora niklowego
jest jednak koniecznos$¢ zapewnienia wysokiej czystosci gazu zasilajgcego (w szczegoélnosci w przy-
padku obecnosci halogenkow i zwigzkow siarki).

Reakcja metanizacji jest wysoko egzotermiczna. Przy catkowitej konwersji CO2 okoto 2 MW ciepta
muszg zosta¢ odprowadzone na kazdy m? ztoza katalizatora (dla poréwnania w przypadku syntezy me-
tanolu wartosé ta jest rowna okoto 0,6 MW/m?). Z tego wzgledu istotnym zagadnieniem w przypadku
reaktorow metanizacji jest kwestia zapewnienia odpowiedniej kontroli temperatury w celu zapobiegania
ograniczeniom termodynamicznym reakcji oraz spieczeniu ztoza katalizatora.

Zostato opracowanych kilka koncepcji reaktoréw spetniajgcych te wymagania m.in. reaktory ze
ztozem statym, reaktory fluidalne, reaktory tréjfazowe oraz reaktory strukturalne.

Reaktory ze zlozem statym (fixed-bed reactors) skladajg sie przewaznie z serii adiabatycznych
reaktoréow (od 2 do 5) z miedzystopniowym chtodzeniem i czesto z recyrkulacjg gazéw. Ze wzgledu na
adiabatyczny tryb pracy katalizator musi by¢ w stanie wytrzymac szeroki zakres temperatur (250—
700°C). Gtownym problemem tego rozwigzania jest koksowanie i spiekanie katalizatora.

W przypadku reaktoréw ze ztozem fluidalnym (fluidized-bed reactors) mieszanina czgstek statych
w stanie fluidalnym zapewnia niemal izotermiczne warunki, co utatwia kontrole procesu. Efektywny od-
bidr ciepta jest gtéwng zaletg tej koncepciji, ktéra umozliwia uzycie pojedynczego, prostego konstrukcyj-
nie reaktora. Problemem wynikajgcym z zastosowania ztoza fluidalnego jest $cieranie sie zaréwno ka-
talizatora jak i elementéw reaktora, co w konsekwencji moze doprowadzi¢ do dezaktywaciji katalizatora.
Dodatkowo reaktor fluidalny jest ograniczony predkosciag przeptywu gazu. Nie moze by¢ zbyt niska, aby
zapewni¢ minimalne warunki zapewniajgce fluidyzacje, ani zbyt wysoka by nie wywiewac¢ czgstek ka-
talizatora. Ewentualne tworzenie sie pecherzy gazu w ztozu moze skutkowac niekompletng konwersjg
CO:a.

Inna koncepcja bazuje na reaktorach trojfazowych metanizacji. Generalnie tréjfazowy reaktor za-
wiesinowy jest wypetniony zawiesing skladajgca sie z fazy ciektej (olej grzewczy np. dibenzylotoluen),
w ktdrej zawieszone sg czagsteczki katalizatora na skutek przeptywu gazu. Obecnos¢ ciekiej fazy o wy-
sokiej pojemnosci cieplnej zapewnia efektywng i doktadng kontrole cieplng procesu. Ciepto reakcji moze
by¢ catkowicie odprowadzone z reaktora, dzieki czemu pracuje on w niemal izotermicznych warunkach.
Gtéwnymi problemami operacyjnymi sg tu opory wnikania masy pomiedzy fazg ciektg i gazowa oraz
dekompozycja i odparowywanie oleju.

Reaktory strukturalne zostaty opracowane w celu usuniecia wad typowych dla adiabatycznych
reaktorow ze ztozem statym. Ze wzgledu na wewnetrzng monolitowg metalowg strukture reaktory te
cechujg sie zintensyfikowanym odprowadzaniem ciepta z wnetrza reaktora oraz niskimi oporami prze-
plywu gazu przez ztoze. Sg to kompaktowe reaktory z bardzo wysokim wspotczynnikiem powierzch-
nia/objetosé. Wadg jest skomplikowany proces osadzania katalizatora na ztozu metalicznym oraz trud-
nosci w wymianie zdezaktywowanego katalizatora.

Badania uwodornienia ditlenku wegla do metanu prowadzone byty juz od poczatku XX w. Jed-
nakze ze wzgledu na fatwo dostepny i tani gaz ziemny produkcja SNG na skale przemystowa byta eko-
nomicznie nieopfacalna. Sytuacja odwrdcita sie wraz z koniecznoscig poszukiwania sposobow na utyli-
zacje ditlenku wegla i magazynowanie nadmiarowej energii elektrycznej pochodzacej ze zrédet odna-
wialnych. W Europie uruchomionych bgdz planowanych jest obecnie szereg instalacji doswiadczalnych
Power to Gas (PtG), zasilanych energig odnawialng, ktérych produktem sg paliwa gazowe np. wodor
czy metan. Jedna z najwazniejszych instalacji PtG jest instalacja pilotowa o mocy 6 MWe zbudowana
przez Audi w Werlte w Niemczech w 2013 r. W instalacji pilotowej Audi E-gas, do procesu metanizacji
CO2 wykorzystuje sie wodér produkowany w procesie elektrolizy wody przy udziale energii elektrycznej
ze zrodet odnawialnych. Instalacja produkuje SNG tylko w momencie nadpodazy energii odnawialnej,
stad czas pracy jest duzo nizszy niz w przypadku instalacji przemystowych. W produkcji okoto 1000 ton
SNG rocznie zuzywane jest okoto 2800 ton CO..

W instalacji SNG (Syntetic lub Substitute Natural Gas), przedstawionej na fig. 1 ditlenek wegla
151 miesza sie z wodorem 152, pochodzacym z procesu elektrolizy. Dodatkowo, w procesie elektrolizy
(nie przedstawiono na figurze), jako produkt uboczny otrzymywany bedzie tlen. Tlen moze by¢ wyko-
rzystywany do innych proceséw przemystowych, chemicznych itp. W instalacji SNG wstepnie przygoto-
wana mieszanina gazowa 153 (gtownie CO2 i Hz) jest kierowana do podgrzewacza 102 gazu znajduja-
cego sie przed pierwszym stopniem reaktora metanizacji. Podgrzany gaz, jest nastepnie kierowany do
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1-go stopnia reaktora metanizacji 104, gdzie prowadzony bedzie proces uwodornienia CO2 na odpo-
wiednio dobranym katalizatorze, prowadzacy do wytworzenia metanu i wody. Gaz wychodzacy z pierw-
szego stopnia reaktora metanizacji 104 jest nastepnie kierowany do kondensatora 105, chtodzonego
olejem termalnym 157 do odpowiedniej temperatury. Nastepnie mieszanina gazu oraz kondensat 158
jest kierowany do separatora 107 gdzie rozdziela sie kondensat 159 od gazu 160. Po ponownym pod-
grzaniu 108 kierowany do drugiego stopnia reaktora metanizacji, dziatajgcego w sposoéb identyczny jak
pierwszy stopien. Po drugim stopniu reaktora metanizacji mieszanina gazowa zawierajgca gtéwnie me-
tan i pare wodng jest kierowana do kondensatora 111 i separatora 113, gdzie ponownie odseparowuje
sie wode 166. Po sekcji kondensacji gaz 167 jest dodatkowo osuszany 115. Po osuszeniu otrzymuje
sie praktycznie czysty gaz SNG (Substitute Natural Gas) 169, ktéry moze by¢ kierowany do kompresora,
w celu uzyskania gazu CNG (Compressed Natural Gas) umozliwiajgcego zasilanie pojazdéw silniko-
wych.

Istniejg liczne metody majgce na celu ograniczanie emisji ditlenku wegla do atmosfery, w szcze-
golnosci, metody absorpcji chemicznej, metoda adsorpcji zmiennotemperaturowej (ang. temperature
swing adsorption, TSA), metoda adsorpcji zmiennocisnieniowej (ang. pressure swing adsorption, PSA),
metoda destylacji kriogenicznej i metoda membranowa.

Najczesciej stosowanymi metodami usuwania CO2 z gazéw przemystowych sg metody absorpciji
chemicznej. Jako absorbenty stosuje sie roztwory amin, na przyktad monoetanoloaminy (MEA), dieta-
noloaminy (DEA), diglikoloaminy (DGA), N-metylodietanoloaminy (MDEA), 2-amino-2-metylopropanolu
(AMP), lub piperazyny (PZ). Poza roztworami amin mozna stosowa¢ wodne roztwory amoniaku.

Metoda absorpcji CO2 wykorzystujgca absorbenty aminowe zostata opracowana do usuwania
Z gazu ziemnego sktadnikéw kwasnych, takich jak H2S i CO2. Nastepnie przystosowano jg do pozyski-
wania ditlenku wegla ze spalin. Technologia absorpcji CO2 pozwala na usuniecie okoto (75-96%) CO:2
i uzyskanie bardzo czystego strumienia CO2 (>99% obj.).

Proces absorpcji i desorpcji CO2 w metodzie aminowej moze by¢ prowadzony w zaleznos$ci od
parametréw oczyszczanego gazu oraz od przeznaczenia pozyskanego gazu w zakresie cisnien od 0,15
bar(abs) do 6 bar(abs).

Jak zilustrowano na Fig. 2, uklad procesowy usuwania ditlenku wegla za pomocg roztworéw ami-
nowych sklada sie zasadniczo z dwdch czesci — kolumny absorpcyjnej 201, w ktérej ditlenek wegla
usuwany jest ze spalin oraz kolumny desorpcyjnej 204, gdzie nastepuje desorpcja CO: i regeneracja
absorbentu. Roztwory amin absorbujg ditlenek wegla, tworzgc zwigzki chemiczne o nietrwatych wigza-
niach. Proces absorpcji CO2 przebiega w kolumnie absorpcyjnej 201, do ktérej od dotu wprowadzane
sg schtodzone gazy zawierajgce CO2 251, a od gory ochtodzony wodny roztwdor amin 252 o niskim
stopniu nasycenia CO2. Oczyszczone w kolumnie absorpcyjnej 201 gazy 253, opuszczajg kolumne 201
z sekcji gérnej. Nasycony ditlenkiem wegla absorbent opuszcza kolumne 201 z sekcji dolnej i nastepnie
podgrzewany jest w wymienniku ciepta 203 kierowany jest do kolumny desorpcyjnej 204. W kolumnie
desorpcyjnej 204 nastepuje termiczna desorpcja CO:2 (w temperaturze 110-130°C) z nasyconego roz-
tworu 254.

W trakcie pracy instalacji absorpcji aminowej w cyrkulujgcym roztworze akumulujg sie zanie-
czyszczenia zaabsorbowane ze spalin jak produkty degradacji adsorbenta. Wptywa to na zmiane wia-
Sciwosci roztworu absorpcyjnego to jest m.in.: gestos¢, lepkos¢, zdolnos¢ (pojemnosé) absorpcyjna
w stosunku do COg, jak rowniez na wzrost podatnosci na pienienie sie roztworu, jego korozyjnos¢ i gro-
madzenie sie osadow w uktadzie (zarastanie aparatéw). Dlatego tez w przypadku instalacji aminowych
opartych na MEA bardzo istotnym procesem jest tzw. reclaiming roztworu absorpcyjnego (brak polskiej
nazwy tego procesu, z ang. reclaiming — odzyskiwanie, regenerowanie). Jedng z metod reclaimingu jest
metoda destylacyjna (reclaiming termiczny) i tzw. "bleed and feed" (usuwanie pewnej czesci przepra-
cowanego roztworu i uzupetnianie uktadu swiezym roztworem).

Zastosowanie reclaimingu termicznego pozwala usungé wszystkie zidentyfikowane dotychczas
zanieczyszczenia. Metoda ta polega ona na poddaniu czesci strumienia cyrkulujgcego roztworu desty-
lacji. Aparat (nie zaznaczono na zadnej z figur), w ktérym realizowany jest proces reclaimingu ma bardzo
czesto postaé wyparki, w ktérej zachodzi podgrzewanie i odparowanie roztworu. Opary powstajgce
w tym aparacie sg zawracane .do kolumny desorpcyjnej, natomiast mniej lotne produkty degradac;ji ab-
sorbentu i zanieczyszczenia pozostajg na dnie aparatu. Poprzez dodanie do reclaimera roztworu NaOH
lub Na2COs, MEA uwieziona w produktach degradacji moze by¢ uwolniona. Reclaiming zatem wymaga
réwniez dostarczenia wysokotemperaturowego ciepta o kilkukrotnie mniejszym strumieniu w poréwna-
niu do wyparki 205.
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Desorpcja i zarazem regeneracja roztworu w kolumnie desorpcyjnej CO2 204 nastepuje przez
dostarczanie ciepta do wyparki 205, znajdujgcej sie w czesci doinej kolumny desorpcyjnej 204. Gazowy
CO:2 z niewielkg iloscig pary wodnej 255 jest wyprowadzany ze szczytu kolumny desorpcyjnej 204 przez
skraplacz 208, celem maksymalnego wykroplenia pary wodnej. Roztwér zregenerowany 252 przed za-
wréceniem do kolumny absorpcyjnej CO2 201 jest schtadzany do temperatury 30-50°C, co najczesciej
realizowane jest przez wymiennik ciepta 203 (w kontakcie z zimnym roztworem nasyconym) i chtodnice
202. Pozyskany ditlenek wegla (strumien 257), moze by¢ wykorzystany w procesie syntezy katalitycznej
metanu, tak jak przedstawia to Fig. 3.

W zintegrowanej instalacji CO2-SNG (Fig. 3) ditlenek wegla pochodzacy z istniejgcej instalacii
wychwytu COz, przed zmieszaniem z wodorem (przed wejsciem do reaktora katalitycznego), jest spre-
zony i poddany procesowi gtebokiego oczyszczania 302 (usuwanie nawet sladowych ilosci SOx i innych
zwigzkéw mogacych stanowi¢ trucizny dla katalizatora reaktora SNG).

Potaczenie procesu wychwytu CO2 i metanizacji oprocz integracji po stronie gazowej moze by¢
réwniez zintegrowane od strony cieplne;j.

Niektore sposoby wytwarzania metanu z ditlenku wegla i wodoru oraz ich integracji cieplnej, pro-
wadzgce do ograniczania energochtonnosci catego ukltadu CO2-SNG opisano w literaturze przedmiotu,
w tym, w szczegolnosci, w licznych opisach patentowych.

Przyktadowo, w opisie zgtoszeniowym US 2013041051 A1 opisano metode 2-stopniowej metody
wytwarzania SNG z gazéw zawierajgcych ditlenek wegla i wodér, poprzez proces katalitycznej metani-
zacji. Proces wytwarzania gazu bogatego w metan jest prowadzony w co najmniej dwoch stopniach
i sterowalny przez co najmniej jeden parametr.

W zgtoszeniu patentowym WO 2015055349 Al, z dnia 25.04.2015 opisano metode usprawnia-
jaca dziatanie instalacji przemystowych. Metoda ta polega na konwersji wychwyconego ditlenku wegla
na inny produkt, taki jak syntetyczny gaz naturalny.

Zgodnie z niniejszym wynalazkiem sposob i instalacjg do magazynowania CO2 pochodzacego
Z procesu przemystowego, jako syntetycznego lub zastepczego gazu ziemnego, obejmuje:

a) zaktad przemystowy wytwarzajgcy COz, zawarty w gazach spalinowych; wspomniany za-
ktad przemystowy przeprowadzajgcy proces przemystowego spalania lub kalcynowania
lub procesu metalurgicznego;

b) jednostke separacji CO2 w celu oddzielenia mieszaniny gazowej zawierajgcej CO2 z ga-
zOw spalinowych;

c) jednostke elektrolityczng do rozktadu wody metodg elektrolizy w celu wytworzenia H2
i O2;

d) jednostke metanizacji do przeksztatcania mieszaniny gazowej zawierajgcej CO:z i Hz (na
drodze)reakcji w gaz bogaty w metan, ktéry moze byé uznany za syntetyczny gaz ziemny.
Niniejszy wynalazek zatem stanowi zintegrowany proces tgczenia czterech etapéw (spa-
lanie i/lub kalcynacja cementu, rozdzielaniu COz2, elektroliza w celu wytworzenia Hz i Oz,
metanizacja) w sposoéb synergiczny, w celu rozwigzania obydwu wyzej opisanych proble-
mow z wiekszg wydajnoscig niz w przypadku urzgdzen niezintegrowanych. Dodatkowo,
ze zastrzezenie nr 3 zastrzega prawo do uzycia catkowitego lub czesciowego ciepta, po-
chodzgcego z metanizacji, do regeneracji cieczy absorpcyjnych w procesie ,wychwytu”
COa..

Problem techniczny

W/w wymieniona technologia magazynowania energii elektrycznej w postaci syntetycznego gazu
naturalnego, produkowanego z odseparowanego, z gazéw, ditlenku wegla posiada istotng wade w po-
staci wysokiej energochtonnosci procesu usuwania ditlenku wegla z gazéw metodami absorpcji che-
miczne;.

Rozwigzanie

Nieoczekiwanie twdrcy niniejszego wynalazku stwierdzili, ze wykorzystanie ciepta odpadowego,
przeznaczonego do uktadu i/lub uktadéw chtodzenia instalacji produkcji syntetycznego gazu ziemnego,
do potgczonej z nim drogg gazowa uktadu separacji CO2 zmniejsza, w zauwazalnym stopniu, naktady
energetyczne w tej drugiej instalacji, przez co mozliwe jest zwiekszenie efektywnos$ci produkcji synte-
tycznego metanu. Zwiekszenie produkcji metanu z nadmiarowych, odnawialnych zrédet energii, po-
zwala na zwiekszenie wydajnosci procesu magazynowania tej energii.
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Ujawnienie istoty wynalazku

Tworcy niniejszego wynalazku opracowali rozwigzania, pozwalajgce na czesciows i/lub catkowitg
integracje cieplng instalacji absorpcyjnego usuwania CO: i katalitycznej produkcji SNG, co zapewni ob-
nizenie naktadéw energetycznych na proces usuwania COz, a wiec wptynie na ogolny koszt wyprodu-
kowania jednostki gazu w postaci SNG. Dodatkowym atutem rozwigzania jest zagospodarowanie ,wy-
chwyconego” ditlenku wegla z gazéw procesowych.

W najogdlniejszym aspekcie wynalazku, sposoéb integraciji instalaciji absorpcyjnego usuwania CO:

z instalacjg katalitycznej produkcji SNG na potrzeby magazynowania energii obejmuje sposob integraciji
cieplnej jednostki oddzielajgcej CO:2 (instalacji absorpcyjnego usuwania CO2) z jednostkg metanizacji
wraz z jednostkg elektrolityczng do rozktadu wody metodg elektrolizy w celu wytworzenia Hz 1 Oz, a wy-
korzystujgcg nadmiarowg, odnawialng energie elekiryczng (katalityczng instalacjg magazynowania
energii w postaci SNG), w ktérym to ciepto z chlodzenia katalitycznego reaktora syntezy metanu insta-
lacji SNG wykorzystywane jest jako medium grzewcze:

e W procesie regeneracji absorbentu w zabudowanym w wymienniku przed wejsciem do ko-

lumny desorpcyjnej,

e W wyparce kolumny desorcyjnej,

w zabudowanych w kolumnie desorpcyjnej wymiennikach ciepta-rekuperatorach,
absorbentu nasyconego, wptywajgcego do gérnej czesci kolumny desorpcyjnej,
przy uzyciu wspolnego obiegu cieplnego w sposéb bezposredni lub posredni.

Zwiezty opis rysunkéw

Wynalazek zostanie oméwiony w odniesieniu do zatgczonych figur rysunku, gdzie:

Fig.1  przedstawia uproszczony schemat blokowy instalacji produkcji syntetycznego gazu
ziemnego;

Fig. 2  przedstawia uproszczony schemat blokowy instalacji absorpcyjnego usuwania COz;

Fig. 3  przedstawia koncepcje magazynowania energii w postaci metanu z uzyciem instalacji
absorpcyjnego usuwania COz;

Fig. 4  przedstawia istote wynalazku poprzez integracje cieplng instalacji absorpcyjnego usu-
wania CO: i reaktorem syntezy katalitycznej SNG z uzyciem obiegu medium grzew-
czego;

Fig.5 przedstawia istote wynalazku poprzez integracje cieplng instalacji absorpcyjnego usu-
wania CO:i reaktorem syntezy katalitycznej SNG z uzyciem obiegu parowego;

Fig. 6  przedstawia istote wynalazku poprzez integracje cieplng instalacji absorpcyjnego usu-
wania CO: i reaktorem syntezy katalitycznej SNG z uzyciem obiegu czynnika grzew-
czego oraz z wstepnym podgrzaniem gazu wlotowego do reaktora;

Fig. 7  przedstawia istote wynalazku poprzez integracje cieplng instalacji absorpcyjnego usu-
wania CO: i reaktorem syntezy katalitycznej SNG z uzyciem obiegu parowego oraz
z wstepnym podgrzaniem gazu wlotowego do reaktora poprzez czynnik grzewczy;

Fig. 8  przedstawia istote wynalazku poprzez integracje cieplng instalacji absorpcyjnego usu-
wania CO:z i reaktorem syntezy katalitycznej SNG z uzyciem obiegu czynnika grzew-
czego oraz z 2-stopniowym podgrzaniem gazu wlotowego do reaktora;

Fig.9  przedstawia istote wynalazku poprzez integracje cieplng instalacji absorpcyjnego usu-
wania CO:2 i reaktorem syntezy katalitycznej SNG z uzyciem obiegu parowego oraz
z 2-stopniowym podgrzaniem gazu wlotowego do reaktora poprzez czynnik grzewczy.
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Spis oznaczen na figurach

Numer Opis

101 Mieszalnik statyczny gazdw

102,108,116,203 Wymiennik ciepia/Chtodnica

103,105,109,111,117,202,206 Chtodnica

104,110 Reaktor katalitycznej syntezy
metanu

106,112 Chitodnica wentylatorowa

107,113 Separator ciecz-gaz

114 Kolektor cieczy

115 Ukiad osuszania i sprezania

201 Kolumna absorpcyjna CO:z

204 Kolumna desorpcyjna CO:

205 Wyparka

302 Uktad osuszania CO:

303 Adsorber/uktad adsorberdw SO:2

304 Uktad sprezania CO:

305 Wytwornica pary

Czes$¢ doswiadczalna

Niniejszy wynalazek stanie si¢ bardziej zrozumiaty dla specjalisty po zapoznaniu sie z przykia-
dami wykonania. Majg one znaczenie jedynie ilustracyjne i nie majg stuzy¢ do ograniczania zakresu
wynalazku w jakikolwiek zrozumiaty sposéb.

Przyktad 1

Gaz procesowy lub spaliny 251 o parametrach: zawartosé CO2 4 — 32% obj., korzystnie 14% obj.,
temperatura 20-50°C, ci$nienie 0,9-2 bar, przeptyw 49-50 kg/h, kierowany jest do kolumny wstepnego
oczyszczenia (nie pokazano na Fig. 3). W kolumnie tej nastepuje schtodzenie gazu i oczyszczenie
z tlenkow siarki do poziomu < 3 ppm SO.. Nastepnie oczyszczony gaz kierowany jest do kolumny ab-
sorpcyjnej CO2 201, pracujgcej pod cisnieniem 10—106 kPa(abs), gdzie kontaktuje sie w przeciwpragdzie
z zregenerowanym roztworem absorbentu 252, jakim jest 30% wag. roztwér wodny etanoloaminy,
o temperaturze 30-50°C, dzieki czemu zawartos¢ CO2 w gazie procesowym 253 spada do 1,0-5% obj.
CO2. Roztwér absorpcyjny CO2 zawiera 30% wag. monoetanoloamine oraz wode.

Nasycony ditlenkiem wegla absorbent 254 (0,4—0,6 mol CO2/mol aminy) opuszczajacy kolumne
absorpcji przepompowywany jest do kolumny desorpcyjnej 204, pracujgcej pod cisnieniem 125-149
kPa(abs). Po drodze roztwdr nasycony 254 podgrzewany jest w wymienniku ciepta 203 (gdzie wymie-
niane jest ciepto pomiedzy roztworem zregenerowanym 252, a nasyconym 254). Strumien 259 jest pod-
grzewany do 105 -130°C, z wykorzystaniem wyparki 205, zasilanej olejem termalnym, typu Downtherm
HT, o temperaturze 270-350°C, pochodzgcego z | stopnia instalacji magazynowania energii w postaci
SNG 157, w wyniku czego nastepuje regeneracja absorbentu (0,2-0,4 mol CO2/mol aminy. Nastepnie
mieszanina par roztworu (strumien 258) kierowana jest do kolumny 204, gdzie nastepuje uwolnienie
COs-. Srednia energia niezbedna do regeneraciji absorbentu wynosi 3,4-3,7 MJ/kg CO>. Strumien ciepta
do regeneracji absorbentu zatem wynosi od 8,7-9,10 kW. Uwolniony strumien CO2, zawierajgcy od
94-99% obj. CO2 i 1-6% obj. wilgoci, jest schtadzany w chtodnicy koricowej 206). Ochtodzenie gazu
powoduje wykroplenie wody, ktéra zbiera sie w zbiorniku kondensatu (nie pokazano na rysunkach),
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z ktérego nastepnie kondensat przepompowywany jest do kolumny desorpcyjnej 204 CO:2 (strumien
257).

Zregenerowany gorgcy roztwoér absorbentu z kolumny regeneracyjnej 252 przepompowywany
jest w kierunku kolumny absorpcyjnej CO2 201, gdzie po drodze wymienia ciepto w wymienniku 203
Z roztworem nasyconym 254, a nastepnie schiadzany jest do temperatury 30-50°C za pomocg chiod-
nicy przeponowej 202). Roztwor zregenerowany 252) wprowadzany jest do kolumny absorpcyjnej CO:2
201 w stosunku cieczy do gazu (L/G) od 4-8 kg/kg.

Ditlenek wegla (strumien 257) po dalszym ochtodzeniu i wytropieniu pozostatej ilosci wody 302
oraz odsiarczeniu do poziomu <3 ppm SOz w adsorberach i/lub baterii adsorberéw 303) kierowany jest
do uktadu sprezania 304, do ci$nien rzedu 4-8 bar(abs). Ditlenek wegla po sprezeniu 151 wprowadza
sie do mieszalnika 101, gdzie miesza sie go w stosunku stechiometrycznym 1:4, z wodorem 152, zgod-
nie z reakcja:

CO2 +4H>— CHsg + 2H20

Strumien mieszaniny ditlenku wegla z wodorem 153 po podgrzaniu do temperatury 275-350°C
trafia do katalitycznego reaktora syntezy metanu 104 zasypanego katalizatorem na bazie tlenku glinu
i niklu lub tlenku niklu, gdzie pod ci$nieniem 4-18 bar(abs) i w zakresie temperatur 280-350°C naste-
puje reakcja katalityczna syntezy z wytworzeniem metanu i wody. Wytworzone ciepto reakcji w trakcie
syntezy w reaktorze, a odebrane poprzez olejowy uktad chtodzacy, w ilosci 9,2-9,6 kW zuzywane jest
do wyparki kolumny destylacyjnej uktadu separacji CO2 205). Pozostata ilos$¢ ciepta z uktadu olejowego
chtodzenia reaktora 104 odbierana jest za pomocg chiodnicy 103. Powstata w reaktorze mieszanina
pary, metanu, ditlenku wegla i wodoru 156 zostaje nastepnie schtodzona do temperatury 90-160°C
w chtodnicy 105, co powoduje wykroplenie sie kondensatu w postaci wody 159 w skraplaczu 107. Po-
zostata mieszanina gazowa 160 przesytana jest do Il stopnia reaktora. Il stopien reaktora dziata na
podobnej zasadzie jak I-szy stopien. Gaz 160 podgrzewany jest wtornie w podgrzewaczu gazu 108
cieptem reakcji egzotermicznej z obiegu olejowego chiodzenia reaktora 110. Czes¢ ciepta obiegu Il
stopnia reaktora w tym przypadku jest zuzywana na podgrzanie gazu wlotowego 161 do reaktora, po-
zostata czes¢ chtodzona jest za pomocg chtodnicy 109. Reakcje syntezy w reaktorze 110 prowadzi sie
przy uzyciu katalizatora na bazie tlenku glinu i niklu lub tlenku niklu, pod ci$nieniem 4-18 bar(abs)
i w zakresie temperatur 280-350°C. Powstata mieszanina pary, metanu, ditlenku wegla i wodoru 163
tutaj zostaje schtodzona, do temperatury ok. 30—40°C w chtodnicy 111, i tak jak poprzednio wykrapla
sie kondensat w postaci wody 166 w skraplaczu 113. Otrzymany metan 167 kieruje sie od uktadow
przygotowania i sprezenia 115, a wytworzony produkt 169 do zbiornikéw lub sieci gazowej. Stopieh
konwersji ditlenku wegla w instalacji SNG wynosi od 80—90%.

Przyktad 2

Ten sam proces usuwania CO:z i ten sam proces magazynowania energii w postaci SNG, jak
w przykfadzie 1, lecz wykorzystujgce pare wodng jako medium posredniczgce w wymianie ciepta po-
miedzy nimi.

W procesie usuwania CO:z (Fig. 5) roztwér nasycony jest podgrzewany do 105-130°C, z wyko-
rzystaniem wyparki 205, zasilanej parg wodng, o natezeniu przeptywu pary na poziomie 15,5-16,2 kg/h
i parametrach: temperatura 135°C, cisnienie 3,1 bar(abs). Para wodna pochodzi z wytwornicy pary 305,
ogrzewanej olejem termalnym, typu Downtherm HT, o temperaturze 270-350°C, dostarczanym z | stop-
nia instalacji magazynowania energii w postaci SNG 157. W wyniku ogrzewania wyparki 205 strumienia
roztworu nasyconego absorbentu 259 nastepuje regeneracja absorbentu (0,2—-0,4 mol COz2/mol aminy.
Zaletg zastosowania jako medium posredniczgcego pary wodnej jest zmniejszenie gabarytow wyparki
205, w stosunku do tej, przedstawionej w przyktadzie 1. Nastepnie mieszanina par roztworu (strumien
258) kierowana jest do kolumny 204, gdzie nastepuje uwolnienie CO.. Srednia energia niezbedna do
regeneracji absorbentu wynosi 3,4-3,7 MJ/kg CO2. Strumien ciepta do regeneracji CO2 wynosi od 8,7—
9,10 kW. Pozostaty proces jest prowadzony tak jak w przykfadzie 1.

Omowione powyzej przyktady realizacji zamieszczono jedynie w celach ilustracyjnych i nie maja
one na celu ograniczania zakresu wynalazku zdefiniowanego w zatgczonych zastrzezeniach patento-
wych. Dla specjalisty w dziedzinie, oczywiste bedg liczne modyfikacje ujawnionych niniejszym realizaciji
wynalazku mieszczgce sie w duchu wynalazku i objete zatgczonymi zastrzezeniami.
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Zastrzezenia patentowe

Sposoéb integracji cieplnej syntezy gazu naturalnego z modutem usuwania CO: w instalacji
absorpcyjnego usuwania CO:2 z jednostkg metanizacji wraz z jednostkg elektrolityczng do roz-
ktadu wody metodg elektrolizy w celu wytworzenia Hz i Oz, a wykorzystujgcg nadmiarows,
odnawialng energie elektryczng i katalityczng instalacje magazynowania energii w postaci
SNG, znamienny tym, ze strumien ciepta z chtodzenia katalitycznego reaktora syntezy SNG
wykorzystywany jest w catosci lub czesci do podgrzewania wyparki (204) kolumny desorpcyj-
nej CO:2 (205) instalacji absorpcyjnego usuwania COz, przy uzyciu wspolnego obiegu ciepl-
nego.

Sposéb wediug zastrz. 1, znamienny tym, ze strumien ciepta z chtodzenia katalitycznego
reaktora syntezy SNG w catosci lub w czesci wykorzystywany jest jako zrédto ciepta w wy-
mienniku ciepta zainstalowanym wewnatrz kolumny desorpcyjnej CO: instalacji absorpcyj-
nego usuwania CO:..

Sposéb wediug zastrz. 1, znamienny tym, ze strumien ciepta z chtodzenia katalitycznego
reaktora syntezy SNG w catosci lub w czesci wykorzystywany jest do podgrzewania strumienia
roztworu nasyconego CO:2 (254) w wymienniku ciepta zainstalowanym na zewnagtrz kolumny
desorpcyjnej CO: instalacji absorpcyjnego usuwania COsx.

Sposéb wediug zastrz. 1, znamienny tym, ze strumien ciepta z chtodzenia katalitycznego
reaktora syntezy SNG w catosci lub w czesci wykorzystywany jest do reclaimingu roztworu
absorpcyjnego w instalacji absorpcyjnego usuwania COz2, korzystnie, gdy jako roztwér absorp-
cyjny wykorzystuje sie roztwor aminowy.

Sposéb wediug zastrz. 1, znamienny tym, ze strumien ciepta z chtodzenia katalitycznego
reaktora syntezy SNG w catosci lub w czesci wykorzystywany jest do podgrzewania gazu
0czyszczonego opuszczajgcego instalacje absorpcyjnego usuwania COz, korzystnie, gdy jako
roztwor absorpcyjny wykorzystuje sie roztwér amoniaku.

Sposéb wediug zastrz. 1, znamienny tym, ze strumien ciepta z chtodzenia katalitycznego
reaktora syntezy SNG w catosci lub w czesci wykorzystywany jest w procesie ograniczenia
emisji niebezpiecznych zwigzkéw z gazem oczyszczonym opuszczajgcym instalacje absorp-
cyjnego usuwania COz2, korzystnie, gdy jako roztwor absorpcyjny wykorzystuje sie roztwor
amoniaku.

Sposéb wedtug ktéregokolwiek z zastrz. 1—-6, znamienny tym, ze strumien ciepta z chtodzenia
katalitycznego reaktora katalitycznego instalacji SNG (104) wykorzystywany jest do podgrze-
wania wyparki kolumny desorpcyjnej CO2 (205), przy uzyciu wspodlnego obiegu oleju termal-
nego.

Sposoéb wedtug zastrz. 1, znamienny tym, ze ciepto z chtodzenia reaktora katalitycznego in-
stalacji SNG (104) wykorzystywane jest do podgrzewania wyparki kolumny desorpcyjnej CO2
(205), przy uzyciu wspoélnego obiegu czynnika korzystnie w postaci gliceryny.

Sposoéb wedtug zastrz. 1, znamienny tym, ze oprdcz obiegu czynnika wprowadza sie dodat-
kowy parowy wraz z wytwornica pary (305).

Sposéb wedtug zastrz. 1, znamienny tym, ze obieg czynnika chtodzacego reaktor katali-
tyczny SNG (104) przed podgrzaniem wyparki kolumny desorpcyjnej CO2 (205) kieruje sie do
podgrzania gazu wlotowego do reaktora (104).

Sposéb wedtug zastrz. 1, znamienny tym, ze obieg czynnika chtodzacego reaktor katali-
tyczny SNG (104) przed podgrzaniem wyparki kolumny desorpcyjnej CO: (205) kieruje sie do
podgrzania gazu wlotowego do reaktora (104) poprzez wymiennik (102).

Sposéb wedtug zastrz. 4, znamienny tym, ze obieg czynnika chtodzacego reaktor katali-
tyczny SNG 104 przed podgrzaniem obiegu parowego zasilajgcego w pare wyparke kolumny
desorpcyjnej CO:2 (205) kieruje sie do podgrzania gazu wlotowego do reaktora (104) poprzez
wymiennik (102).

Sposoéb wedtug zastrz. 7, znamienny tym, ze dodatkowo przed podgrzaniem gazu wlotowego
do reaktora (104), wymiennik (102) podgrzewa sie cieptem odpadowym z kondensacji gazu
wylotowego z reaktora przez wymiennik (105) i poprzez wymiennik (116).

Sposob wedtug zastrz. 6, znamienny tym, ze dodatkowo przed podgrzaniem gazu wlotowego
do reaktora (104), wymiennik (102) podgrzewa sie cieptem odpadowym z kondensacji gazu
wylotowego z reaktora przez wymiennik (105) i poprzez wymiennik (116).
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Sposoéb wedtug zastrz. 1, znamienny tym, ze strumien powrotny czynnika z wyparki kolumny
destylacyjnej CO2 (205) przed chtodnica (103) kierowany jest do podgrzania strumienia gazu
wlotowego do reaktora katalitycznego Il stopnia instalacji SNG (110), a po oddaniu czesci
ciepta z powrotem przeptywa przez chodnice (103) i wplywa do reaktora | stopnia instalacji
SNG.

Sposéb wedtug zastrz. 1-10, znamienny tym, ze absorpcja jest absorpcjg fizyczna.
Sposoéb wedtug zastrz. 1-10, znamienny tym, ze absorpcja jest absorpcjg chemiczna.
Sposéb wedtug zastrz. 12, znamienny tym, ze w instalacji absorpcji CO2 uzywane sg roztwory
aminowe.

Sposéb wedtug zastrz. 12, znamienny tym, ze w instalacji absorpcji CO2 uzywane sg roztwory
amoniakalne.

Sposoéb wedtug zastrz. 13, znamienny tym, ze w instalacji absorpcji CO2, jako ciecz absorp-
cyjna stosuje sie wodne roztwory zawierajgce aminy, korzystnie w stezeniu 1% do 50%.
Sposéb wedtug zastrz. 14, znamienny tym, ze w instalacji absorpcji CO: jako ciecz absorp-
cyjna stosuje sie wodne roztwory zawierajgce amoniak, korzystnie w stezeniu 1% do 20%.
Sposoéb wedtug zastrz. 11-16, znamienny tym, ze roztwor cieczy absorpcyjnej nasycony CO:2
kieruje sie do kolumny desorpcyjnej, ogrzewa sie, po czym regeneruije sie ciecz absorpcyjna.
Sposéb wedtug zastrz. 12, znamienny tym, ze w instalacji absorpcji CO: jako ciecz absorp-
cyjng stosuje sie wodne roztwory zawierajgce zwigzki aminokwasow albo produkty reakcji
z aminokwasami takie jak glicynian potasu.

Sposéb wedtug zastrz. 12, znamienny tym, ze w instalacji absorpcji CO: jako ciecz absorp-
cyjng stosuje sie wodne lub bezwodne roztwory wieloskfadnikowe

Sposoéb wedlug zastrz. 19, znamienny tym, ze roztwory wielosktadnikowe stanowig miesza-
niny soli nieorganicznych/amin, cieczy jonowych/amin, soli nieorganicznych/zwigzkéw amino-
kwasow czy tez soli nieorganicznych/produktow reakcji z aminokwasami, takich jak glicynian
potasu.

Sposoéb wedtug zastrz. 12, znamienny tym, ze jako ciecz absorpcyjng stosuje sie wodne lub
bezwodne roztwory zawierajgce sole weglanowe potasowe, takie jak K2COs, w ilosci 20—40%,
korzystnie 30% oraz 2-10% aminy o wysokiej statej szybkosci reakcji z ditlenkiem wegla,
ewentualnie w kombinacji z innymi solami nieorganicznymi aktywujgcymi reakcje CO: do kar-
baminianu.

Sposéb wedtug zastrz. 12, znamienny tym, ze absorpcje CO2 prowadzi sie pod cisnieniem
w zakresie 0,1-6 bar(a).

Sposoéb wedtug zastrz. 12, znamienny tym, ze absorpcje CO2 prowadzi sie w temperaturze
w zakresie 20-50°C.

Sposoéb wedtug zastrz. 13, znamienny tym, ze wodny roztwor absorbentu zawiera:

amine pierwszorzedowg z wykluczeniem MEA w ilo$ci 15-40% wag., korzystnie 20—30% z do-
datkiem

2-10% wag. aminy o wysokiej statej szybkosci reakcji z ditlenkiem wegla o statej szybkosci
reakcji wiekszej lub réwnej 4500 dm3/mol.s w temperaturze 25°C, i/lub

amine trzeciorzedowg w ilosci 15-40%, korzystnie 20-30% wag., z dodatkiem

2-10% wag. aminy o wysokiej statej szybkosci reakcji z ditlenkiem wegla o statej szybkosci
reakciji wigkszej lub réwnej 4500 dm3/mol.s w temperaturze 25°C.
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