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1. Uvod

Bioplyn je v CR pFevazné vyuzivan jako palivo ve spalovacich motorech kogeneraénich jednotek,
nékde i v mikroturbinach a ve Stirlingovych motorech; vSechna tato zafizeni jsou provozovana s cilem
vyroby elektrické energie a tepla. U téchto spotfebi¢l nejsou nutné slozité Upravy bioplynu. Vyrobci
kogeneraCnich jednotek kladou pozadavky na minimalni vlastnosti pouzivaného bioplynu a maximalni
pripustné koncentrace nékterych necistot, které je nutné dodrzovat kvali adrzbé motora a predchazeni
jejich poskozeni.

Bioplyn je nasyceny vodni parou a obvykle obsahuje nékteré problematické slozky, jako jsou
tfeba sulfan a dalsi slouceniny siry, siloxany nebo amoniak. Proto je nutné takto vyrobeny bioplyn pred
pouzitim v kogeneraénich jednotkach a dalSich spalovacich zafizenich vycistit [1].

U vétSiny bioplynovych stanic vyuzivajicich bioplyn v kogeneracnich jednotkach dochazi po vétsi
¢ast roku az ke dvoutfetinovym ztratam energie, ktera je v bioplynu obsazena. To je zpusobeno
ztratou produkovaného tepla, jehoz vyuziti je zejména v letnich mésicich problematické a byva
biomethan, ktera umoznuje dosazeni vySsi ucinnosti vyuziti energie obsazené v palivu. Tato zalezitost
je naplIni daného projektu TACR, ktery je zaméfen na vyvoj vhodné technologie Upravy bioplynu na
biomethan a jeho nasledné vyuziti jako paliva pro pohon zemédélské techniky.

Pro upravu bioplynu na biomethan je k dispozici fada riznych technologii pracujicich na riznych
principech. Ne v8echny tyto technologie jsou v8ak vhodné pro miniaturizaci na malé vykony zafizeni.
V roce 2014, ktery je druhym rokem feSeni projektu, byly hlavni vyzkumné aktivity projektu zaméreny
na podrobné proméfeni vybranych technologii upravy bioplynu na biomethan vhodnych pro pouziti
v technologickych jednotkach malych vykon( (do 10 Nm3/hod) a to jak v laboratornich podminkach
s pouzitim modelovych smési plynd, tak i v provoznich podminkach s pouzitim realného bioplynu.



2. Technologie upravy bioplynu na biomethan

Bioplyn, ktery se vyuziva jako palivo pro pohon motorovych vozidel, musi byt upraven na
biomethan takovym zplsobem, aby bylo dosazeno vysokého obsahu methanu a tim i vysokého
energetického obsahu paliva. Pravidla, ktera vymezuji kvalitu a maximalni nebo minimalni
koncentrace zakladnich slozek bioplynu upraveného na biomethan, jsou dana TPG 902 02 (viz tab. 1.)

[2].
Tab. I: Pozadavky na slozeni plynnych paliv s vysokym obsahem methanu dle TPG 902 02 [3, 4].

Parametr Jednotka Hodnota
Obsah methanu % mol. Minimalné 85
Obsah vody vyjadfeny jako rosny bod vody °C Maximalné teplota okolni zeminy
Obsah u’hloovodl'kl‘] vyjadfenych jako rosny bod °C Maximalné teplota okolni zeminy
uhlovodiku

Obsah ethanu % mol. Maximalné 7
Obsah propanu % mol. Maximalné 3
Obsah sumy butanl % mol. Maximalné 2
Obsah sumy pentan( a vy$Sich uhlovodiku % mol. Maximalné 0,5
Obsah kysliku % mol. Maximalné 0,5
Obsah oxidu uhli¢itého % mol. Maximalné 5
Obsah oxidu uhelnatého % mol. Maximalné 3
Obsah dusiku % mol. Maximalné 10
Obsah inertd (dusiku a oxidu uhli¢itého) % mol. Maximalné 10
Obsah vodiku % mol. Maximalné 2
Ceolkovvy gbsah siry (bez odorantl), roéni mg-m'3 Maximalng 30
prumérna hodnota

Otise’ah rpergap’tanové siry (bez odorantu), mg-m'3 Maximalng 5
ro¢ni primérna hodnota

Obsah karbonylsulfidu (bez odorantt) mg-m> Maximalné 57
Obsah sulfanu (bez odorant(l), roéni primérna 3 L al)
hodnota mg-m Maximalné 6
Obsah amoniaku mg-m® [ Nepfitomen
Halogenové slougeniny mg-m> Maximaing 1,5
Organické slouceniny kfemiku mg-m> Maximalné 6
Mlha, prach, kondenzaty - Nepfitomny?

Y Referenéni podminky t, = 15 °C, p, = 101,325 kPa.
2 pod pojmem nepfitomny se rozumi odstranéni mlhy, prachu a kondenzat( do té miry, aby byl zabezpecen bezproblémovy
transport plynu v distribu¢ni soustavé a bezproblémovy provoz plynovych spotiebicu a zafizeni.

Hlavni sledované slozky bioplynu dulezité z hlediska jeho Upravy na biomethan jsou kromé CO,
také vodni para, sulfan, siloxany, vy8Si uhlovodiky, amoniak a kyslik. Pro zuSlechtovani bioplynu na
biomethan je pouzivano nékolik metod pracujicich na rdznych principech. V prvni stupni dochazi
k odstranéni nezadoucich latek, mezi které patfi sulfan, siloxany, amoniak a vodni para. Po odstranéni
téchto latek se provadi ve druhém stupni separace oxidu uhli¢itého z bioplynu, ¢imz dojde ke snizeni
relativni hustoty a zvySeni vyhfevnosti plynu; tim dojde ke zvySeni Wobbeho &isla, které je na téchto
parametrech zavislé. Zavislosti Wobbeho €isla a relativni hustoty plynu na obsahu methanu v plynu
jsou znazornény na obr. 1. Produkovany biomethan obsahuje obvykle 97 —-99 % CH,a 1l -3 % CO, a
muze byt dale vyuzit také jako alternativni zemni plyn.
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Obr.1: Zavislosti Wobbeho ¢&isla a hutnoty plynu na obsahu methanu v bioplynu [5].

Existuje cela fada technologii, které umozniuji zvySit podil energeticky hodnotného
methanu v produkovaném bioplynu, tj. oddélit z n&j nezadouci pfimési. Zejména se jedna o odstranéni
oxidu uhli¢itého (v bioplynu je zastoupen v rozmezi 25 - 55 % obj.), vodni pary, sulfanu, amoniaku,
vodiku, kysliku a dusiku, které jsou v bioplynu obsazeny v malych mnozstvich. U kalového nebo
skladkového plynu se pak rovnéz vyskytuji nezadouci pfimési na bazi halogenovanych sloucenin
nebo organickych slou¢enin kiemiku.

Jednotlivé technologie se liSi v principu separace, komplexnosti (nékteré technologie odstrariuji
jen urcité nezadouci slozky z bioplynu) a robustnosti (vykonu zafizeni). Pfed vlastnim oddélovanim
CO, obvykle predchazi vycisténi surového bioplynu od stopovych latek, pfedevSim siry, ktera muze
negativné ovliviiovat dal$i proces obohacovani plynu methanem [6].

Pro separaci oxidu uhli¢itého z bioplynu Ize vyuzit &tyfi nejvice rozsifené technologie, mezi néz
patfi:

adsorpce — technologie PSA a TSA

absorpce — chemicka a fyzikalni vypirka nezadoucich slozek bioplynu do riznych tekutin
membranova separace

kryogenni separace

PFi adsorpci se zachycuji oddélované molekuly ze smési plyni na poréznich pevnych latkach
(adsorbentech). Fixace molekul odstrafiovanych latek na povrchu adsorbentu vétSinou probiha
pomoci Van der Waalsovych sil.

Adsorpéni kapacita pro zachycované latky se da zvysit snizenim teploty a zvySenim tlaku plynu
(resp. parc. tlaku CO, a dalSich plynnych sloZek odstrafiovanych z bioplynu). Vliv teploty na adsorpci
je v8ak relativné maly, a proto neni nutné i pfes vyvin tepla (uvolnéné adsorpéni teplo) bé&hem
adsorpce adsorbér chladit. Obr. 2 ukazuje priibéh adsorpce a desorpce CO, na molekularni urovni.
Zaroven uvadi zakladni pojmy dulezité pro oba procesy.
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Obr. 2: Pojmy a procesy pfi adsorpci CO, z bioplynu [7].



V chemickém primyslu jsou pouzivany pro Cisténi a separaci plyn(i Siroce rozSifené adsorpéni
procesy, jako napfiklad TSA (Thermal Swing Adsorption), PSA (Pressure Swing Adsorption) a VPSA
(Vacuum Pressure Swing Adsorption).

Technologie PSA

Technologie PSA pouziva pro separaci CO, z bioplynu pfitazlivé sily fyzikalni povahy plsobici
mezi vhodnym adsorbentem a CO,, ma relativné nizké energetické pozadavky a nizké provozni
naklady ve srovnani s jinymi separacnimi metodami, jako je napf. absorpce. Regeneraci |ze provadét
snizenim tlaku plynu v okoli adsorbentu, ¢imz dojde ke zpétnému uvolnéni zachyceného CO,. Takto
zregenerovany adsorbent mlze byt pouzit v dal§im adsorpénim cyklu.

Adsorpce na pevnych sorbentech, jako napf. na zeolitech nebo na uhlikatych molekulovych
sitech, mlze byt selektivni, nebo mlze dojit k sou¢asnému odstranéni vody, H,S a organokiemicitych
slou€enin pfitomnych v bioplynu. Tato technologie dokaze separovat z bioplynu nejen CO,, ale i O, a
N,. Obdobna technologie je technologie VPSA, ktera vyuziva stejné zafizeni, ale pouze
s tim rozdilem, Ze pro desorpci je pouzito snizeni tlaku az na uroven vakua, které zajiStuje vakuova
pumpa [8,9].

Pracovni cyklus technologie PSA Ize rozdélit do Ctyf fazi, coz je znazornéno na obr. 3:
adsorpce za zvySeného tlaku (1. faze)
desorpce snizenim tlaku (odtlakovanim) v protiproudu (2. faze)
desorpce evakuaci (3. faze)
zvySeni tlaku surového plynu a produktu (4. faze)

zatizeni A
max.

snizeni tlaku v protiproudu
(2,2) (2,1)

adsorpce (1)
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(3) nardst tlaku
surovy plyn (4, 2)
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Obr.3: Zakladni faze technologie PSA [7].

Plyn musi byt zbaven témér veskeré siry, protoZe je nebezpedi vylu€ovani této latky na povrchu
adsorbentu, ¢imz dojde ke snizeni aktivni plochy adsorbentu a tim snizeni jeho adsorpéni kapacity pro
CO,. Podle vyrobce adsorp&niho materialu (uhlikaté molekulové sito), firmy CarboTech, je pfi nizkych
koncentracich nezadoucich latek odhadovana zivotnost molekulového sita minimalné deset let [10].
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Obr.4: Schéma procesu VPSA [7].

Schéma technologie VPSA pro odstranéni CO, z bioplynu je znazornéno na obr. 4. Plyn zbaveny
siry se stlaci na tlak 0,4 — 0,7 MPa bezolejovym kompresorem. Stlacenim dojde k ohfati plynu na
teplotu az 170 °C a je nutné ho ochladit, ¢imz dojde k ¢astecné kondenzaci vodni pary na vodu, ktera
se separuje v odluéovadi. Takto upraveny plyn proudi do spodni ¢&asti jednoho z adsorbér(
naplnénych uhlikatym molekulovym sitem, kde dojde k zachyceni CO,, H,O, NH3; a malého mnozstvi
CHy4. Z horni &asti adsorbéru odchazi plynny produkt, ktery obsahuje 95 — 98 % methanu. Délka
adsorpéni faze adsorbéru je dana jeho velikosti, pratokem plynu, obsahem CO, v plynu a adsorpéni
kapacitou pouZitého adsorbentu pro CO, za danych provoznich podminek (teplota, tlak plynu);
separace obvykle probiha do téméf uplného nasyceni adsorbentu. Poté je proud plynu pfepnut do
jiného, zregenerovaného adsorbéru. Tlak, ktery je v nasyceném adsorbéru, se nasledné snizi
z hodnoty tlaku adsorpce aZ na tlak okoli, &imz dojde k desorpci CO, i malého mnozZstvi pfedtim
nasorbovaného methanu. Odpadni plyn tedy obsahuje pfevazné oxid uhliCity a také malé mnozstvi
methanu. Adsorbér po sniZeni tlaku na tlak okoli je evakuovan na absolutni tlak 50 az 100 mbar a plyn
odsavany vakuovou pumpou je pfipojen k odpadnimu plynu. Evakuace se provadi z dlivodu zvySeni
uCinnosti separace CO, zplynné smési. Adsorbér po evakuaci je plné regenerovan, tlak je
v adsorbéru nasledné zvySen prepusténim plynu obsazeného v jiném adsorbéru, coz snizuje spotfebu
energie na kompresi plynu. Poté, co dojde k natlakovani regenerovaného adsorbéru na adsorpéni
tlak, muzZe separacniproces vdaném adsorbéru pokracovat dalsi fazi adsorpce. Zobr. 4
je zfejmé, Ze pro kontinualni provoz technologie je nutna instalace vice adsorbérl vedle sebe.
V procesu zu$lechtovani bioplynu se pouzivaji zpravidla ¢tyfi adsorbéry. Pro sniZzeni ztrat methanu a
zvySeni jeho obsahu v produkovaném plynu je vyhodné provadét dvoustupriovou separaci se surovym
bioplynem v prvnim stupni a dale pak jesté se ziskanym produktem z prvniho stupné ve druhém
stupni. Takto ziskany biomethan obsahuje az 98 % methanu. Vznikajici odpadni plyn neobsahuje
zadny methan a mlze byt proto vypoustén do ovzdusi [7, 9, 11, 12].

Nevyhodou procesu PSA je nutna komprese plynu na vysoky tlak, coz ale v pfipadé pouziti SNG
(Substitute Natural Gas) pfi jeho vtlaeni do siti zemniho plynu nebo v pfipadé pouziti CNG
(Compresed Natural Gas) pro pohon motorovych vozidel nevadi, protoze plyn by bylo stejné nutné
pred vstupem do rozvodné sité nebo pfed pouzitim jako palivo ve vozidlech komprimovat [13].



Technologie TSA

Technologicky proces metody TSA se sklada bud ze dvou krok( (adsorpce — regenerace)
nebo ze tfi krok( (adsorpce — regenerace — chlazeni adsorbentu), jak je znazornéno na obr. 5.
Adsorpce probiha za béznych teplot a tlakl a regenerace adsorbentu je provadéna za vysokych teplot
protiproudné vodni parou, nebo horkym inertnim plynem profukovanym skrz adsorpéni loze, nebo
v nepfimém dvouplaStovém adsorbéru pfivodem teplosménného média do dvojitého plasté
adsorbéru. Teplota pfi desorpci znacné kolisa a zavisi pfedevS§im na vlastnostech adsorptivu,
adsorbentu a dale také na konkrétnich provoznich podminkach. Zpravidla se teplota regenerace
pohybuje vrozmezi teplot 120 az 200 °C. Po desorpci je vhodné =zaradit krok chlazeni
zregenerovaného adsorbentu. Plyn proudi adsorbérem obvykle shora doll, aby se zabranilo vznosu
adsorbentu. Ohfev regenerac¢niho plynu probiha ve spalovacim kotli s vyménikem tepla s ohfevem
plamenem nebo v trubkovém vyméniku, ktery vyuziva jako teplosménné médium paru, &i horky olej.
Doporucéena teplota pro desorpci CO, ze zakladnich typl zeolitd typu A muze byt az 250 °C. Vysoka
teplota regenerace je v tomto pfipadé dana tvorbou povrchovych uhlig¢itand [14, 15].

Precistény Cistici plyn Chladici
plyn N plyn
] l i
l .
Vstup Regenerovany Ochlazeny
plynu plyn plyn
(a) Adsorpce (b) Regenerace (c) Chiladici krok

Obr.5: Schéma procesu TSA se tfemi stupni: adsorpce — regenerace — chlazeni [16].

Absorpcéni metoda odstrariovani CO,

Absorpéni metody vyuZzivaji absorpéni roztoky na bazi amind, nebo jinych latek, napf. roztoku
K,COs3. Absorpce mUize byt bud fyzikalni, nebo chemicka.

p— s i - ——
’E/C"' o (@) \ gg o g o ® Y e
>\ ~ C - :
2v0 O 0 O 2E SE .../
'ov—”‘(‘,uo. iy 85 e
absorbat O vyménna plocha
(CO2)—
| . desorbat
absorpce
T
desorpce
-] L
= 3 2
c = c
2, S §5 ]
G o8 82 \ ol 4
I o g8 8 E plynna faze {2
2 o0n® 24 g § \§
- 8+ 53 ~ g
Ll

Obr.6: Pojmy a procesy pfi absorpci CO, z bioplynu [7].
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Fyzikalni absorpce

Princip fyzikalni vypirky vodou nebo jinymi kapalinami je zaloZzen na rozdilné rozpustnosti plynud
v kapalinach (napf. voda, glykoly, ethery). Fyzikalni rozpustnost CO,, H,S a NH; ve vodé je vyssi, nez
rozpustnost CH,, coz je dano Henryho zakonem, ktery vyjadfuje zavislost rozpustnosti plynu
v kapaliné na parc. tlaku plynu. Rozpustnost plynt v kapalinach je ovlivnéna teplotou, tlakem a
vzajemnou polaritou (polarni plyny se dobfe rozpoustéji v polarnich kapalinach a naopak). Se
zvysujicim se tlakem a klesajici teplotou se rozpustnost zvySuje. Vyhodou této technologie je
souCasné odstranéni sulfanu a amoniaku, proto jsou pouze minimalni pozadavky na predcisténi
bioplynu. Vyrobci absorpénich zafizeni uvadéji jako limitni max. koncentrace sulfanu do 5 mg-m'3.
V zafizeni zpracovavajici zemédélské substraty (napf. kejdu) by proto méla byt pouzita dalSi
technologie odstranéni sulfanu, protoze koncentrace sulfanu v bioplynu jsou zde daleko vysSi [7].

Absorpce probiha za tlaku 0,6 — 0,8 MPa a teploté 10 az 25 °C. Pro zvySeni kontaktni plochy
mezi absorpénim c¢inidlem a plynem lze pouZit jako naplii absorbéru napf. Rashigovy krouzky.
Regenerace nasyceného praciho roztoku probiha zvySenim jeho teploty. Ztraty methanu jsou v tomto
procesu zhruba 2 % a vysledna Cistota biomethanu je 97 — 99 % CH, [12, 17].
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Obr.7: Schéma tlakové fyzikalni vypirky [7].

Na obr. 7 je znazornéno schéma tlakové fyzikalni vypirky. Plyn je stlatovan ve dvou stupnich
s naslednym chlazenim a odstranénim tvoficiho se kondenzatu. Stlaceny bioplyn je pfivadén na dno
absorpéni nadrze pfi teploté cca 15 °C a je veden protiproudné s vypiracim roztokem, ¢imz dojde
k absorpci nezadoucich latek a malého podilu methanu. Vrchem absorbéru odchazi vycistény plyn a
pfes daldi odlu€oval kapek proudi do adsorpéniho sudeni plynu. Tlak vypiraciho roztoku, v tomto
pfipadé vody, je snizen na atmosféricky tlak, ¢imz dojde k uvolnéni vétSiny methanu a malého
mnozstvi oxidu uhli¢itého. Aby nedochazelo k velkym ztratdm methanu, je tento uvolnény plyn veden
zpét a pfidavan k Cisténému plynu v misté mezi obéma kompresory. Spodem separatoru odchazi
vypiraci roztok, ktery je nasledné regenerovan v desorpéni koloné. Spodem kolony je protiproudné
pfivadén vzduch, tim dojde k desorpci amoniaku, sulfanu, oxidu uhli¢itého a zbytku methanu
z vypiraciho roztoku. Plyn s desorbovanymi latkami proudi spolecné se stripovacim vzduchem pres
hlavu desorbéru do odplynu. Odpadni plyn Ize po vyc€isténi vypoustét do atmosféry. Ve spodni €asti
desorpéni kolony se shromaZduje regenerovana voda, ktera je zchlazena na cca 20 °C a Cerpana do
vrchni ¢asti adsorbéru, kde je opét pouZita k absorpci [9,18].

V procesu Selexol se misto vody pouziva jako absorpCni kapalina polyethylenglykol. Vyhodou
tohoto procesu je vy3Si rozpustnost H,S, CO, a H,O v polyethylenglykolu, nez ve vodé. Kromé& toho
ma polyethylenglykol pfi teploté absorpce nizky tlak par, takZe jeho ztraty jsou velmi malé. Usporadani
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technologie zuslechtovani bioplynu pomoci polyethylenglykolu je stejné, jako pfi fyzikalni vypirce
vodou.

Dalsi alternativou pro separaci CO, chemickou absorpci jsou org. aminy, ve kterych je oxid
uhli¢ity absorbovan v kapaling€ v absorpCni koloné a reaguje za atmosférického tlaku s pracim
roztokem. Poté je kapalina regenerovana zahfatim pomoci vodni pary nebo jiného zdroje tepla.
V tomto pfipadé je sulfan odstranén jesté pfed vstupem bioplynu do dané technologie, aby
nedochazelo k tzv. ,otravé“ praciho roztoku [19].

Kapaliny vhodné pro absorpci plyn( na principu fyzikalni absorpce jsou uvedeny v nasledujici
tab. II.

Tab. Il: Porovnani pracich kapalin pro fyzikalni vypirku CO, [7, 20]

Nazev Odstranované | Absorbent Tlak Teplota
technologie plyny [MPa] [°C]
Vodni CO,, H,S, NH; | Voda 0,4-0,7 3az 30
vypirka
Selexol CO,, H,S, Dimethyletherpolyethylenglykol 2-3 0az40
NH,, COS (DEPG)
Rectisol CO,, H5S, Methanol =2 az-75
NHs;, COS,
HCN
Purisol CO,, H,S, NH3 | N — methylpyrrolidon (NMP) =2 -2 az 40
Genosorb CO,, H,S, Dimethylethertetraethylenglykol 20,7 0az40
NHs, H,O

Chemicka vypirka

Jako absorpéni roztoky se vtéto technologii pouZivaji rozpoustédla reagujici
s CO,, jejichz vyhodou je vysSi selektivita vaci CO, pfi atmosférickém tlaku. Kvdli nizké cené patfi
mezi nejpouzivanéjSi rozpoustédlo monoethanolamin (MEA), ktery je nafedén vodou az na 10 az
20 % roztok. BEhem absorpce CO, probiha nasledujici chemicka reakce:

2 HOC2H4NH2 + C02 + Hgo — (HOC2H4NH3)2CO3

Uspofadani technologie chemické vypirky je obdobné, jako u fyzikalni absorpce (viz. obr. 8).
Dochazi k sou¢asné absorpci sulfanu a oxidu uhli¢itého, ale neni separovan amoniak.

odpadni plyny

plynny produkt (CQ2, H2S)

suseni

plynu chladic | ohrev

s A
Y, |\ WY, ) VE——

odlucovac odlucovac
kapek | rekuperator kapek
=V E 1 arak
cerpadio

’(2 éerp‘adloQ* F —— ZNet.rozp

Obr.8: Schéma chemické vypirky CO, [7].




V procesu chemické vypirky probiha reakce, ktera je exotermni, a plyn pfichazejici pfi pfetlaku
50 mbar do zafizeni ma teplotu 40 az 65 °C. Proto je nutné proud plynu nejprve ochladit. Plyn se
v chladi€i ochladi na 10 °C a vede se pak na dno absorpCni kolony, odkud se odvadi nasyceny praci
roztok. Stlaceny plyn je veden protiproudné s pracim roztokem, ktery stéka absorp&ni kolonou. Plyn
odchazi vrchem kolony a je nasycen vodou. Pouzity praci roztok se ze spodni ¢asti absorpCni kolony
vede do desorpéni kolony, kde se zahfivd na teplotu nad 100 °C. Dojde k odpafeni Casti vody a
zaroven k uvolnéni CO, z praciho roztoku. Vodni para se odvadi z horni Casti desorpcni kolony
spole¢né s desorbovanym CO,. Tato smés je nasledné oddélena v kondenzacni nadobé. Voda se
prida zpét do absorpéniho roztoku a oddéleny CO, odchazi jako odpadni plyn. Teplo dodavané
do varaku muze byt zprostfedkovano horkou vodou, vodni parou nebo horkym olejem. Takto vycistény
bioplyn je nasycen vodou, a proto musi byt pfed dalSim pouzitim vysusen [7, 12].

Bod varu monoethanolaminu je 172 °C, proto zlstava v kapalné fazi po celou dobu procesu
a nedochazi tak kjeho zadnym ztratam. Vysledny bioplyn obsahuje 96 —99 % methanu; ztraty
methanu jsou nizSi nez 0,5 % [7].

Membranova separace

PFfi pouziti této technologie jsou smési plynl separovany prostfednictvim vhodné porézni
membrany, ktera ma rdznou propustnost vzhledem k jednotlivym plynnym slozkam. Zakladni
parametry porézni membrany jsou velikost, tvar a ¢etnost poérd. Rychlost pritoku jednotlivych slozek
plynu pfes sténu membrany je zavisla na velikosti a tvarech pérd, mezerovitosti vrstvy a na interakcich
mezi sténami port a molekulami separovanych slozek [21].

Nové se pfi separaci slozek bioplynu pouzivaji polymerni membrany ze silikonového kaucuku,
nebo acetatu celulézy. Dal$i moznosti jsou membrany z polyimidu nebo polyetheramidu. Membranova
separace je zalozena na selektivni propustnosti, ma vysokou efektivitu, ale obvykle neni schopna
odolavat agresivnim slozkam obsazenym v bioplynu. Vysoké ztraté methanu pfi tomto procesu lze
zabranit cirkulaci plynu pfes membranu nebo pouzitim vice separaénich stupnu zapojenych v sérii.
Velmi slibnou metodou se jevi zakotvené kapalné faze s iontovymi kapalinami do périi membrany.
Vyhodou téchto membran je vyuziti vysokych tokd hmoty membranou a jejich velmi vysoka selektivita.
Bylo prokazano, ze iontové kapaliny jsou selektivni pfedevsim pro smés methanu a oxidu uhli€itého.
Tyto iontové kapaliny jsou vSak zatim pfili§ drahé pro pramyslové vyuziti a jejich hygroskopické
vlastnosti zpUsobuji, Ze membrany ve vihkém prostiedi rychle ztraceji pozadované vlastnosti. Avsak
jejich velmi nizka chemicka reaktivita nezamezuje zanasSeni membran nezadoucimi latkami, které jsou
v bioplynu obsazeny i jen ve stopovych mnozstvich. Kapalné iontové membrany se pro zpracovani
CO, z bioplynu v prdmyslové praxi zatim nevyuzivaji [22].

Retentat

Permeat

Surovy bioplyn

Obr.9: Schéma procesu membranové separace CO, z bioplynu [23].

Membrany z acetatu celulézy se pouzivaji pro odstranéni mensich molekul polarniho charakteru,
oxidu uhli¢itého a vlihkosti. Surovy plyn mize byt vyC€istén az na 94 % CH, v jednom stupni a pouzitim
dvou az tfi dalSich stupind muaze byt dosazeno koncentrace methanu 96 % a vice. Stopové
koncentrace nékterych latek je nutné odstranit pfed membranou, napf. pomoci filtru s aktivnim uhlim.
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Absorpéni membrany s kapalnym filmem byly pro zuslechtovani bioplynu vyvinuty teprve
nedavno. Molekuly z proudu plynu proudiciho vjednom sméru, které jsou schopny prochazet
membranou, jsou nadruhé strané membrany zachycovany v protiproudu kapaliny. Kapaling je
zabranéno proudéni do plynu vlivem mirného pfetlaku na plynové strané membrany. Tyto membrany
pracuji za atmosférického tlaku (0,1 MPa) a maji nizké pofizovaci naklady. Odstranéni CO, je velmi
efektivni, jiz v prvnim kroku dojde ke zvySeni koncentrace methanu na 96 %. Regeneraci je mozno
provadét zahfatim kapaliny nasycené CO,, kdy dochazi k uvolnéni Cistého CO,, ktery lze dale
pramyslové vyuzit [17].

Kryogenni separace

Tato metoda vyuziva k separaci CO, a CH, rizné teploty a tlaky. Methan ma za atmosférického
tlaku bod varu —161 °C a oxid uhli¢ity ma bod varu —78 °C. Surovy bioplyn je stlacen az na 8 MPa,
komprese se provadi ve vice stupnich s chlazenim plynu mezi jednotlivymi stupni. Takto stlaceny plyn
musi byt pfedem vysus$en, aby nedochazelo ke kondenzaci vody v jednotlivych stupnich kompresoru.
Suchy a stlaCeny plyn je ochlazovan na teplotu -45 °C, zkondenzovany CO, se odstrani. V dalSim
kroku dojde k ochlazeni plynu na teplotu —55 °C a poté expanduje plyn na tlak 0,8 — 1 MPa v expanzni
nadobé, ¢imz dosahne teploty —110 °C. Za téchto podminek je pfitomen CO, v pevné fazi a plynna
faze obsahuje vice nez 97 % CH,. Plyn obsahujici methan je pfed opusténim zafizeni zahfivan
[4, 25].

Jedno pilotni zafizeni pracujici na principu kryogenni separace se nachazi v Holandsku, kde je
kryogenni separace CO, provadéna ve ¢tyfech krocich. V prvni fazi je bioplyn stlacen na 1 MPa a
nasledné ochlazen na teplotu -25 °C, tim se v kondenzované formé odstrani vihkost, sulfan, halogeny
a siloxany. V dal§im kroku je bioplyn ochlazen na teplotu —55 °C. P¥i této teploté dojde ke zkapalnéni
CO,, ktery je nasledné odstranén z plynné smési a proud plynu je opét ochlazen na -85 °C, pfi niz se
zbyly CO, obsazeny v plynné fazi vylouci ve formé pevné faze. Takto upraveny biomethan je dale
odorizovan a vtlacen do distribuéni sité [24].

Vyhodou tohoto postupu je moznost daldiho zhodnoceni zkapalnéného CO, a vysoka Cistota
CH,, ktera je 99 %. Pokud se vyuZije i nizSich teplot, dochazi ke zkapalnéni methanu, ktery muze byt
dale vyuzit jako nahrada za LNG, ktery ma cca 2 x vysSi koncentraci energie na jednotku objemu a
jeho vyuziti v dalkové dopravé ma velky potencial. Investiéni naklady na tuto technologii jsou
srovnatelné s technologii absorpce ve vodni vypirce [4, 25].

Bioplyn: 25 °C, 1 bar
37 % CHa4

58 % CO2

5 % ostatni

recilkulace produktu jako chladiciho média

-70 °C 207 °C -10°C

1 bar 21 bar:®21 bar
Y

Chladic Kompresor Chladic  Kompresor Chladic
1 Destilaéni kolona
1
+
Produkt Odpad
91 % CHa 0,6 % CHa
8 % N2 98 % CO2

1 % ostatni

Obr.10: Schéma kryogenni separace [25].

11




Porovnani metod pro separaci CO, z bioplynu

Struéné vyhodnoceni jednotlivych technologii pouzivanych pro separaci oxidu uhli¢itého
z bioplynu je v tab. I, kde jsou popsany také vyhody a nevyhody jednotlivych procesu.

Tab. Ill: Porovnani technologii na Upravu bioplynu [26].

Proces Popis technologie Vyhody Nevyhody
] ;ﬁiﬂka ‘r‘c‘)’g'a'tsa plynu - predgisténi H,S
CO,, vy3&i CiHy, H,S, Si-, suchy proces - 3 az 4 adsorpéni
. . .| - zadné chemikalie
F-, Cl- slozky a zapachajici a g - - kolony
. , - zadna odpadni voda . .
latky, mohou byt et < - - kvalita CH,4 neni
Adsorpce . , - Castecné odstranéni N, a A
odstranény adsorpci na stabilni
L . . , 0O, iy
aktivnim uhli/uhlikovych i o - slozity proces
. . - Zadné bakterialni iy e .
molekulovych sitech Ciwpx . - vyS88i investicni
znecisténi odpadniho plynu .
N : naklady
- ovéfena technologie
- vysoka kvalita plynu
- zajimavé investicni
. naklady
Chemickaa | CO28H2Sisou - neni tfeba zadné - likvidace odpadni
N absorbovany vypiracimi o xixex
fyzikalni N N predcisténi vody
) prostfedky (napf. voda, . . .
vypirka ; - kompaktni proces - vysoka spotfeba vody
aminy, glykoly, atd.) e .
- ovéfena technologie
- je mozné znovu pouzit
CO,
- potfeba predcisténi
. - vyS88i ztraty methanu
- suchy proces - vysoké investi¢ni
. . | Oddéleni CO; na zakladé - zadné chemikalie y
Membranova | ~._ " ) o . naklady
ruzné propustnosti - nizké mechanické . .
separace . N ] - vysoka spotieba
membranou opotrebeni )
- kompaktni proces energie )
- nestabilni dlouhodobé
chovani
- vysoka kvalita plynu - potfeba predcisténi
. L - zadné chemikalie - velmi vysoka spotfeba
, CO, je zkapalfiovan —r 4 .
Kryogenni . , - Zadna voda energie
vysokym tlakem a nizkou . s -
separace - kompaktni proces - vysoké investiéni

teplotou

- moznost znovu vyuZziti
CO,

naklady
- sloZity proces

Nasledujici tab.

IV popisuje parametry jednotlivych technologii,

které je mozné pouzit

pro separaci oxidu uhli€itého z bioplynu. Jsou zde uvedeny poZadavky na kvalitu bioplynu vstupujiciho
do procesu Cisténi a zpusoby regenerace nasyceného adsorbentu, absorpéniho roztoku a membran.
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Tab. IV: Obecné parametry nejpouzivanéjSich technologii pro zuslechtovani bioplynu [26].

— , Zpusob Pracovni Ztraty
Princip Technologie Predcisténi methanu
regenerace tlak [MPa] [%]
PSA technologie
Adsorpce | (Separace na Snizenim tlaku | vodnipara, |4, o7 2
molekulovych sulfan
sitech) )
Zadna nebo }
Vodni vypirka stripovani Zadné 0,7-1 <2
vzduchem
Absorpce Stripovani Vodni para,
Polyethylen glykol vzduchem sulfan 0,7-1 <2
Monoethanol amin e e
(MEA) Zahrati Sulfan Atmosféricky <0,1
Membranova | Membranova i Vodni para, 081 >10
separace separace sulfan ' B

Porovnani po¢atecénich investi¢nich nakladd technologii na upravu bioplynu, pfepocitanych na
100 m® upraveného bioplynu je uvedeno v tab. V.

Tab. V: Ekonomické naro€nosti nejpouzivanéjsich technologii pro zuSlechtovani bioplynu [20, 27].

Cig < s . Produkce biomethanu Naklady na upravu

Metoda Pocatecni investice [$] [m3/den] bioplynu [$/100 m3]
PSA 2 390 000 11 330 7,840
Vodnl 2 130 000 22 850 1,350
vypirka
Membranova 1 030 000 1,02-10° 0,095
separace
Selexol 5510 000 3,05-10° 0,128

3. Vybér technologii vhodnych pro miniaturizaci

Ne vSechny z vySe uvedenych technologii je vhodné provozovat v zafizenich malych vykonu (do
10 Nm*/hod produkovaného biomethanu). Pro pouziti v jednotkach nejmenSich vykond jsou vhodné
predevSim jednoduché technologie, kde s poklesem vykonu zafizeni klesaji vice také investi¢ni
naklady na pofizeni technologie, nez u slozitych technologii s komplikovanym zafizenim. Dulezité je
také zajisténi pfijatelnych nakladl na provoz technologie. S ohledem k témto pfedpokladim byly
k bliz§imu prozkoumani vybrany dvé relativné jednoduché technologie, které nepouzivaji k oddéleni
CO, z bioplynu Zadné pomocné chemikalie, a to adsorpéni technologie (PSA, VPSA) a technologie
membranové separace. Obé tyto technologie se vyznacuji relativné jednoduchym zafizenim, které je
mozné bez problém( a technickych rizik miniaturizovat na malé vykony a pfijatelnymi investi¢nimi i
provoznimi naklady zafizeni malych vykond. Od bliz§iho zkoumani dalSich technologii (absorpéni
vypirka, kryogenni separace) bylo z ddvodu jejich pomérné vysoké slozitosti upusténo.

4. Pouzité postupy zkoumani technologii vybranych k miniaturizaci

Pro podrobny laboratorni prizkum vybranych technologii s pouzitim modelovych smési plynu i
jejich nasledné zkoumani v provoznich podminkach s pouzitim realného bioplynu byly vybrany
technologie PSA (VPSA) a technologie membranové separace CO, z bioplynu.
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4.1. Adsorpéni technologie odstrafiovani CO, z bioplynu

Na zakladé literarnich udaja bylo pro experimenty vybrano 10 komeréné dostupnych adsorpénich
materiald s rdznymi adsorpénimi vilastnostmi a schopnostmi; z toho byly &tyfi druhy uhlikatych
molekulovych sit uréenych pro specialné separaci oxidu uhli¢itého ze smési plynu.

Adsorbenty vybrané k testovani

Envisorb B+ je kombinovany adsorbent, ktery je tvofeny z vice nez 85 % hm. SiO, a z minimalné
10 % hm. aktivniho uhlim. Tento adsorpéni material je dodavany firmou Engelhard Process Gmbh ve
formé Cernych kuli¢ek o prdméru 2 — 5 mm.

Molekulové sito 13 X je synteticky zeolit; jeho slozeni v bezvodém stavu bylo méfeno metodou
rentgenové fluorescence. Na zakladé vysledk( této analyzy je mozné odvodit nasledujici slozeni
adsorbentu: Na,0+0,1 MgO-+3SiO,*3Al,0;. Je dodavan firmou Sigma — Aldrich ve formé kulicek
o priméru 4 — 8 mm.

Tamis moleculaires je syntetické molekulové sito. Slozeni bezvodého vzorku je:
Na,0+2Ca0-7Si0,*7Al,0;. Je dodavané firmou Caldic ve formé svétlych extrudovanych valecku
o primeéru 1,6 mm a délce cca 5 mm.

Calsit synteticky zeolit, ktery ma v bezvodém stavu slozeni CaO+Na,0+2Si0,*Al,O,. Tento sorbent je
vyrabény firmou Slovnaft - VURUP ve formé svétlych valec¢kl o prdméru 3 mm a délce do 10 mm.

Aktivni uhli C 46 je dodavano firmou Silcarbon Aktivkohle; vyrobeno je z kokosovych skofapek a
dodavano ve formé malych kouskd.

Aktivni uhli K 48 je dodavano stejnou firmou, jako aktivni uhli C 46. Jedna se rovnéz o kusové aktivni
uhli vyrobené z kokosovych skofapek.

K testovani byla dale pouZita uhlikova molekulova sita (CMS). Jsou vyrabéna firmami CarboTech
(Némecko) a Dalian Haixin Chemical Industrial (Cina) ve formé valecku.

Pro méfeni byly pouzity 4 druhy uhlikovych molekulovych sit:
e CMS-F(2,2-2,25)aCMS F(2,3-2,35) - dodavatel CarboTech;
e CMS - CT350 — dodavatel CarboTech;

e CMS - 3K — dodavatel Dalian Haixin Chemical Industrial, Cina.

Zakladni vlastnosti adsorbentl vybranych k testovani jsou uvedeny v tabulce VI.
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Tab VI: Zakladni vlastnosti adsorbentt vybranych k testovani

Adsorpéni BET povrch | Celkovy objem

material Druh Tvar [mg)-g'l] port [ml-g™]

Envisorb B+ | Kombinovany - adsorbent  z | ¢ i« 723 0,8523

aktivniho uhli a silikagelu

Molekulové | 7 itické molekulové sito Kulicky 532 0,3461

sito 13X

Tamis | 7o jitické molekulové sito Valecky 318 0,2174

moleculaires

Calsit Zeolitické molekulové sito Valecky 332 0,2139

C 46 Aktivni uhlf Nepravideine 1258 0,5886
tvary

K 48 Aktivni uhli Nepravideine 1055 0,5012
tvary

CMS-F . . . . .

(2.2 - 2.25) Uhlikaté molekulové sito Valecky 1.8 0,0037

CMS-F o . o . .

(2.3 - 2,35) Uhlikaté molekulové sito Valecky 0,7 0,0027

CMS o . o . .

CT350 Uhlikaté molekulové sito Valecky 4,7 0,0075

CMS - 3K Uhlikaté molekulové sito ValeCky 4,2* 0,0060*

* pouzitd metoda neni vhodna pro testovani téchto materiali, uvedené vysledky neodpovidaji
skuteénosti

Testovani maximalni sorpéni kapacity vybranych adsorbenti pro CO,

V laboratornim méFitku byly statickou gravimetrickou metodou proméfeny maximalni adsorpéni
kapacity vybranych adsorbentl pro CO,. Méfeni probihalo v temperovacim boxu s pfesné nastavenou
konstantni teplotou 30 °C. Jedna se o termobox bez nucené cirkulace vzduchu v komore, ktera je
izolovana od okoli, a tim je dosahovano primérné prostorové odchylky teploty 0,1 °C. Vnitfni dvefe
nerezové komory jsou sklenéné a mikroprocesorovy regulator umozriuje temperovani od +5 °C nad
teplotou okoli do +99,9 °C s krokem nastaveni teploty po 0,1 °C. Tento termobox umoznuje testovani
vice vzorkl adsorbenti najednou za stejnych podminek. Vzorky adsorbentl byly pfed méfenim
regenerovany v susarné pfiteploté 150 °C po dobu 4 hodin. Poté byly adsorbenty navazeny
do vazenek s vickem, viCka byla odstranéna a vazenky vlozeny do exsikatoru. Cely exsikator byl
evakuovan vakuovou pumpou a nasledné byl na né&j pfipojen plastovy vak naplnény Cistym oxidem
uhli¢itym. Adsorbenty byly ponechany v prostfedi Cistého CO, po urcitou dobu. Vazeni adsorbentl po
urcité dobé bylo provadéno opét s pfisluSnymi vicky a probihalo aZz do dosaZeni konstantni hmotnosti
vzorkl. Schéma méfeni maximalniho stupné nasyceni adsorbentd pfi jejich saturaci CO, v
temperovacim boxu znazortiuje obr. 11.
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Obr. 11. Znazornéni temperovaciho boxu pro méfeni maximalni adsorp&ni kapacity testovanych
adsorbentt pro CO..

Ziskané vysledky méfeni maximalnich sorpénich kapacit vybranych adsorbentl pro CO, jsou
uvedeny v tab. VII. a tab. VIII.

Tab. VII: Maximalni sorpéni kapacity vybranych adsorbentt pro CO,

Adsorpcéni kapacity pro jednotlivé adsorbenty [% hm.]
Adsor_pcnl Envisorb B+ Molekulové sito Tam|§ Calsit C 46 K 48
material 13X moleculaires
Naadsorbované
mnozstvi CO, 2,37 8,18 6,97 6,83 7,76 8,07
[% hm.]

Tab. VIII: Maximalni sorp&ni kapacity vybranych uhlikatych molekulovych sit pro CO,

Adsorpéni kapacity pro CO, na CMS
[% hm.]
-y g CMS -F CMS -F CMS
Adsorp¢éni material (2.2 — 2,25) (2.3 2,35) CT350 CMS - 3K
Naadsorbované
mnozstvi CO, [% hm ] 6,33 6,40 6,97 6,83

Testovani vybranych adsorbent s modelovou smési plynu

Dalsi testy jednotlivych adsorbentl pro separaci CO, zplynnych smési v laboratornich
podminkach byly provadény s pouzitim modelové smési plynl, ktera obsahovala 35 % obj. CO,
a 65 % obj. CH,. P¥i téchto testech byly proméfovany pranikoveé kfivky CO..

Pro laboratorni méfeni byla sestavena aparatura znazornéna na obr. 12. Aparatura byla slozena
z tlakové lahve obsahujici plynnou smés, regulatoru tlaku plynu, ktery umozhoval nastaveni
pozadovaného tlaku plynu pro testovani a z adsorbéri o délce 1 000 mm a vnéjSim praméru 20 mm
z antikorozni oceli. Fotografie aparatury je na obr. 13.
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Obr. 12: Schéma laboratorni aparatury pro separaci CO,.
1 - tlakova lahev s modelovym plynem (35 % CO, + 65 % CHy,); 2 — adsorbér I; 3 — adsorbér II; 4,
5 — vakuové pumpy; 6, 7 — membranové plynoméry; 8 — analyzator ASEKO, 9 - pocitac¢

Obr.13: Fotografie laboratorni aparatury pro separaci CO, z modelové smési plyna.
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Pfed kazdym méfenim byl adsorbér naplnény testovanym adsorbentem evakuovan vakuovou
pumpou po dobu 20 minut, aby byl zbaven veSkerého vzduchu, ktery v ném byl pfitomen. Modelova
smés plyn{l byla pfivadéna z tlakové lahve opatfené regulaénim ventilem, na kterém byl nastaven tlak
poZadovany pro méfeni. DalSim manometrem byl kontrolovan skute¢ny tlak v aparatufe. Poté byl
otevien regulacni ventil a adsorbér (2) byl natlakovan na aktualni tlak. Po ustéleni tlaku byl otevien
jehlovy regulaéni ventil za adsorbérem a proud plynu zacal prochazet adsorbérem. Objem pro$lého
plynu byl méfen suchym membranovym plynomérem (6) a aktualni koncentrace CO, v plynu na
vystupu z adsorbéru byla sledovana pomoci IC analyzatoru firmy ASEKO. Pratok plynu adsorbérem
byl nastaven na 100 dm>-h™. Po dosazeni rovnovahy mezi vstupni a vystupni koncentraci CO, byl
privod plynu do aparatury uzavien, dale byl uzavien ventil pfed analyzatorem ASEKO. Nasledné byl
otevien uzaviraci ventil pfed vakuovou pumpou a adsorbér byl odtlakovan a evakuovan po dobu 20
minut. Béhem procesu desorpce v adsorbéru | byl proud plynu pfepnut do adsorbéru Il, ve kterém za
stejnych podminek zacal probihat proces adsorpce. Mnozstvi nasorbovaného CO, bylo vypocitano
integraci pranikové kfivky pro CO,. Jednotliva méfeni probihala pfi riznych celkovych tlacich plynné
smeési. Vysledky mé&feni jsou znazornény v tab. IX a tab, X.

Tab. I: Adsorpéni kapacity pro CO, zjisténé s pouzitim modelové smési plynu CO, a CH,.

Adsorpcéni kapacita pro CO, [% hm.]
Tlak Envisorb Molekulové Tamis :

[MPa] B+ sito 13X moleculaires Calsit €46 K48
0,2 3,37 5,69 4,11 5,86 4,80 5,33
0,4 4,03 5,72 4,24 571 6,40 5,90
0,6 4,55 6,28 4,52 5,98 7,33 7,21
0,8 5,37 6,55 4,72 6,44 8,56 7,79

Tab. Il: Adsorpéni kapacity pro CO, na uhlikatych molekulovych sitech zjisténé s pouzitim modelové

smési plynu.
Adsorp¢éni kapacita pro CO, [% hm.]
[;\FAISI;] CMS-F (2,2 -2,25) CMS-F (2,3 -2,35) CMS - 3K CMS - CT350
0,1 6,04 6,12 3,81 4,53
0,5 7,75 7,97 4,98 6,68
1 8,63 8,73 6,66 7,66
1,5 9,29 9,48 7,51 8,15
2 9,55 9,79 7,79 8,43

Prinikové kfivky CO, zjisténé pfi testovani jednotlivych adsorpénich materiall v laboratornich
podminkach s pouzitim modelové smési plynl jsou znazornény na obr. 14 az 19.
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Obr. 14: Pruanikové kfivky pro CO, zji§téné pfi testovani adsorbentu Envisorb B+ v lab. podminkach
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Obr. 15: Pranikové kfivky pro CO, zji§téné pfi testovani adsorbentu mol. sito 13 X v lab. podminkach
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Obr. 16: Pranikové kfivky pro CO, zjisténé pfi testovani adsorbentu Tamis moleculaires v lab.
podminkach
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Obr. 17: Pranikové kfivky pro CO, zjisténé pfi testovani adsorbentu Calsit v lab. podminkach
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Obr. 18: Pranikové kfivky pro CO, zjisténé pfi testovani akt. uhli C 46 v lab. podminkach
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Obr. 19: Pranikové kfivky pro CO, zjisténé pfi testovani akt. uhli K 48 v lab. podminkach

Testovani adsorbenti v realnych podminkadch s pouZitim bioplynu

Provozni testovani adsorbentl s realnym bioplynem byla provadéna na UCOV Praha. Aparatura
pouzita k testovani adsorbentd v realnych podminkach je schematicky znazornéna na obr. 20. Postup
testovani byl shodny s postupem pouZitym v laboratornich podminkach.

Do testovaciho zafizeni byl bioplyn odebiran z bioplynového potrubi UCOV Praha z mista za
ohfivagem plynu, kde byl pomoci tfistupfiového kompresoru (1) stlaovan na poZadovany tlak. Poté
byl stlateny bioplyn pfivadén do zasobni tlakové lahve (2), odkud byl dale veden do adsorbéru (3).
PFivod surového bioplynu byl spodem adsorbéru pfes vnitfni nadobu s napini adsorp&niho materialu
a vycistény plyn se vracel podél stén adsorbéru a byl odvadén ven pres jehlovy regulaéni ventil do
membranového plynoméru (5), kde byl méfen objem proSlého plynu. Vystupni koncentrace oxidu
uhlicittho a methanu byly sledovany pomoci analyzatoru SEWERIN (6). Po vyrovnani vstupni
a vystupni koncentrace CO, bylo méfeni ukonéeno a adsorbér byl odtlakovan a evakuovan pomoci
vakuové pumpy (4) po dobu 40 minut. Vstupni koncentrace oxidu uhligitého v bioplynu na UCOV byla
pFiblizné 35 % obj. CO,. Prutok bioplynu adsorbérem byl s ohledem na vétsi primér tohoto adsorbéru
nastavovan na cca 1 500 dm>-h™. M&feni bylo provadéno pfi tlacich 0,5; 1; 1,5; 2 a 2,5 MPa.

Pro testovani uhlikatych molekulovych sit s realnym bioplynem byl pouZita stejna aparatura, jako
pfi laboratornim méfeni, ktera byla sloZzena ze dvou mensich adsorbéri. Ddvodem bylo nedostate¢né
mnozstvi nékterych vzork( uhlikatych molekulovych sit. Navazka do menSich adsorbérl se
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pohybovala okolo 120 g sorp&niho materialu, naopak navazka pro dvouplastovy adsorbér byla od
1600 do 2500 g.

Obr.20: Schéma aparatury pro testovani adsorbentt s realnym bioplynem.
1 — tfistupriovy kompresor, 2 —tlakova zasobni lahev, 3-— adsorbér napinény testovanym
adsorbentem, 4 — vakuova pumpa, 5 - membranovy plynomeér, 6 — analyzator SEWERIN

Adsorpéni kapacity jednotlivych testovanych adsorbentll pro CO, zjisténé s pouzitim realného
bioplynu vypoctem z namérenych prinikovych kfivek pro CO, jsou uvedeny v tab. XVIII a tab. XIX.

Tab. XVIII. Adsorpéni kapacity testovanych adsorbentt pro CO, zjisténé s pouzitim realného bioplynu

Adsorpéni kapacity pro CO, [% hm.]
Tlak [MPa] | Envisorb B+ | Molekulove Tamis Calsit C 46 K 48
sito 13X moleculaires
0,5 5,06 4,71 2,63 2,56 4,64 3,18
1,0 5,54 3,92 2,43 2,75 5,30 3,75
1,5 5,91 4,25 2,54 3,27 6,18 4,24
2,0 6,33 3,94 2,57 2,97 6,85 5,46
2,5 7,63 4,13 2,44 3,00 7,19 6,08

Tab. XIX. Adsorp&ni kapacity testovanych CMS pro CO, zji5téné s pouZitim realného bioplynu

Adsorpéni kapacity pro CO, [% hm.]
Tlak [MPa] CMS-F (2,2 - 2,25) CMS-F (2,3 - 2,35) CMS - 3K CMS - CT350
0,1 4,26 3,95 4,11 4,47
0,5 6,26 5,57 6,22 6,73
1,0 6,92 6,73 7,06 7,44
15 7,63 7,31 7,71 7,83
2,0 7,72 7,43 7,73 7,96

Prinikové kfivky CO, zjisténé pfi testovani jednotlivych adsorpénich materialll v provoznich
podminkach s pouZitim realného bioplynu jsou znazornény na obr. 21 az .
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Obr.

Obr. 22: Pranikové kfivky pro CO, zjisténé pfi testovani mol.
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21: Prlnikové kfivky pro CO, Zzjisténé pfi testovani adsorbentu Envisorb B+ v provoznich
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Obr. 23: Pranikové kfivky pro CO, zjisténé pfi testovani adsorbentu Tamis moleculaires v provoznich

podminkach s pouzitim realného bioplynu
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Obr. 24: Prunikové kfivky pro CO, zjisténé pfi testovani adsorbentu Calsit v provoznich podminkach

s pouzitim realného bioplynu
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Obr. 25: Prunikové kfivky pro CO, zjisténé pfi testovani aktivniho uhli C 46 v provoznich podminkach

s pouZitim realného bioplynu
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Obr. 26: Prunikové kfivky pro CO, zjisténé pfi testovani aktivniho uhli K 48 v provoznich podminkach

s pouZitim realného bioplynu
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Obr. 27: Pranikové kfivky pro CO, zjisténé pfi testovani CMS — F (2,2 — 2,25) v provoznich
podminkach s pouzitim realného bioplynu
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Obr. 28: Pranikové kfivky pro CO, zjisténé pfi testovani CMS — F (2,3 — 2,35) v provoznich
podminkach s pouzitim realného bioplynu
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Obr. 29: Prunikové kfivky pro CO, zjisténé pfi testovani CMS CT350 v provoznich podminkach
s pouZzitim realného bioplynu
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Obr. 30: Prinikové kfivky pro CO, zjisténé pfi testovani CMS 3K v provoznich podminkach s pouzitim
realného bioplynu

4.2. Membranova technologie odstrafiovani CO, z bioplynu

Pro testovani separace CO, z bioplynu s pouZitim vhodnych separanich membran byly pouZity
membranové moduly nasledujicich vyrobc:
e UBE Industries LTD:
CO, Separator
model: CO — CO5A
délka: 55 cm
primér: 7 cm

O O O O

¢ AIR PRODUCTS:
o Membrane Air Dryer
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o délka: 50 cm
o primér: 9 cm

¢ AIR PRODUCTS:
o PRISM NITROGEN Membrane
o délka: 140 cm
o primér: 11 cm

Testovani membranovych modult probihalo v provoznich podminkach s pouzitim realného
k testovani pouzity vzdy dva moduly zapojené za sebou takovym zplsobem, Ze retentat vystupujici
z prvniho modulu byl zaveden jako vstup do druhého modulu. Permeaty vystupujici z obou moduld
byly spojeny dohromady a teprve pak analyzovany. Jednalo se tedy o sériové zapojeni modulu.
Schématické usporadani testovanych modulll je znazornéno na obr. 31., fotografie usporadani
testovacich modulu je pak na obr. 32.

Obr. 31: Schématické usporadani aparatury pro testovani membranovych modul
1 - tfistupriovy kompresor, 2 - tlakova zasobni lahev, 3 - membranové moduly, 4 -
membranové plynoméry, 6 — analyzatory SEWERIN

Obr. 32: Fotografie zafizeni pro testovani membranovych modull
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Do testovaciho zafizeni byl bioplyn odebiran stejné jako pfi testovani adsorp¢ni technologie
separace CO, z bioplynového potrubi UCOV Praha z mista za ohfivaéem plynu, kde byl pomoci
tfistupfiového kompresoru (1) stlatovan na pozadovany tlak. Poté byl stlaceny bioplyn pfivadén do
zasobni tlakové lahve (2), odkud byl dale veden do dvou sériové zapojenych membranovych
modulll (3). Tlak plynu v membranovych modulech byl nastavovan regulaénim ventilem na zasobni
lahvi stlaeného bioplynu a pomoci jehlového regulaniho ventilu umisténého za druhym
membranovym modulem ve sméru toku plynu. Za timto ventilem byl plyn (retentat obsahujici vysoké
koncentrace methanu) veden do membranového plynoméru (4) a zné& pak do analyzatoru
SEWERIN (6). Proudy permeatt z obou membranovych modult byly spojeny a vedeny spole¢né do
dal§iho membranového plynoméru (4) a z néj do druhého analyzatoru SEWERIN (6). Proud permeatu
nebyl tlakové nijak omezovan, tzn., ze vtomto proudu byl tlak blizky tlaku atmosférickému.
Analyzatory SEWERIN byly sledovany koncentrace CH, a CO, v online rezimu jak v proudu retentatu,
tak v proudu permeatu.

Koncentrace methanu v bioplynu pouzitém k separaci se béhem testli pohybovaly v rozmezi od
61 do 62 % obj., koncentrace CO, pak v rozmezi od 35 do 37 % obj. Zbytek byl tvofen hlavné vodni
parou a dusikem.

Vysledky testovani riznych membranovych modull jsou znazornény na obr. 33 az 38.
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Obr. 33: Vysledky testi membranovych modulii UBE, slozeni retentatu
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Obr. 34: Vysledky testii membranovych moduld UBE, slozeni permeatu
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Obr. 35: Vysledky testi membranovych moduli AIR PRODUCTS PRISM, slozeni retentatu
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Obr. 36: Vysledky testii membranovych moduld AIR PRODUCTS PRISM, slozeni permeatu
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Obr. 37: Vysledky testi membranovych modulii AIR PRODUCTS AIR DRYER, slozeni retentatu
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Obr. 38: Vysledky testi membranovych moduli AIR PRODUCTS AIR DRYER, slozeni permeatu

5. Zhodnoceni vysledkl testovani

Na zakladé vysledku laboratornich testd i testld provedenych v provoznim méfitku s pouzitim
realného bioplynu byla jako nejvhodnéjSi technologie pro miniaturizaci vybrana technologie
membranové separace CO, z bioplynu s pouzitim membranovych modult UBE. Tato technologie je
relativné jednoducha, nevyzaduje slozity Fidici systém a vyznaCuje se vysokou Cistotou
produkovaného biomethanu. Membrany UBE vykazovaly dobrou stabilitu separace CO, i béhem
déletrvajiciho provozu.

Béhem dalSiho FeSeni projektu bude sestavena technologicka jednotka na separaci CO,
z bioplynu o vykonu produkovaného biomethanu do 10 m>/hod, ktera bude testovana v provoznich
podminkach s pouzitim realného bioplynu.
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