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1 Úvod 

Bioplyn je jedním z možných alternativních zdrojů energie, kterým by si Česká 

republika mohla snížit závislost na importu zemního plynu a tím by si zajistila lepší 

schopnost regulovatelnosti cen energií. Aby bylo možné biometan vtláčet do distribuční 

sítě zemního plynu nebo prodávat na čerpacích stanicích jako bioCNG (stlačený 

biometan), je třeba surový bioplyn vyčistit a separovat oxid uhličitý, vodu, amoniak  

a další minoritní složky bioplynu. V současnosti se oxid uhličitý u většiny již použitých 

instalací vypouští do atmosféry. 

Jednou z možností, jak ochránit Zemi před uvolňováním dalšího množství 

skleníkového plynu (oxidu uhličitého) do atmosféry je zajistit jeho další využití, například 

v potravinářství nebo pro chemické syntézy. Jedním z efektivních způsobů separace 

oxidu uhličitého z bioplynu je jeho zkapalnění. V kapalné fázi je vhodný pro skladování 

a dopravu.  

Cílem této práce je navrhnout na základě rešerše linku pro separaci a zkapalnění CO2 

z bioplynu včetně analýzy a vyhodnocení energetické náročnosti jednotlivých zařízení  

a jejich schopnost dosahování požadovaných vlastností produktu. Pozornost bude 

věnována také samotnému předčištění bioplynu před separací CO2. 

2 Současný stav řešené problematiky 

Zvýšení kapacity výroby bioplynu jako alternativního zdroje energie by mohla být 

snížena závislost České republiky na importu zemního plynu. V současné době se 

nacházejí na území České republiky stovky bioplynových stanic, které používají surový 

bioplyn jako vstupní médium do kogeneračních jednotek pro výrobu elektřiny a tepla. 

Pouze dvě bioplynové stanice v současnosti na našem území vyrábí biometan. Biometan 

je upravený bioplyn, který obsahuje nejméně 95 % metanu a složením je srovnatelný se 

zemním plynem. Proto je možné biometan vtláčet do distribuční sítě zemního plynu nebo 

prodávat na čerpacích stanicích jako bioCNG.  

Bioplynové stanice koncipované na výrobu biometanu mají výrazně vyšší 

energetickou účinnost procesu výroby biometanu přibližně 97 %, oproti bioplynovým 

stanicím operujícím s kogeneračními jednotkami, které využijí potenciál metanu 
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přibližně z 40 % na výrobu elektrické energie a 40 % na výrobu tepla. Jednou z dalších 

výhod může být provozní podpora výrobny biometanu - „zelený bonus“. [1] 

Další podstatnou výhodou výroby biometanu ze surového bioplynu je možnost 

separace a záchytu nežádoucích složek plynu (CO2, H2S, H2O, siloxany…), které při 

spalování snižují výhřevnost plynu nebo které se dostávají do ovzduší ve formě spalin a 

negativně ovlivňují klimatické podmínky.  

Většina oxidu uhličitého je dnes vyráběna záchytem a následným dočištěním 

z proudu plynů bohatých na oxid uhličitý. Tyto proudy bývají vedlejšími či odpadními 

proudy v průmyslových výrobách spalující fosilní paliva, v chemických závodech, 

v ocelářském a sklářském průmyslu nebo v děličích vzduchu, které primárně vyrábějí 

další plyny jako kyslík, helium a argon.  

Surový bioplyn obsahuje dvě majoritní složky, metan (50-70 obj. %) a oxid 

uhličitý (30-50 obj. %) [2]. Proto může být bioplyn považován za dobrý zdroje biometanu 

a zároveň oxidu uhličitého, který má využití v řadě průmyslových aplikací jako například 

hasicí médium, chladivo v potravinářství, ochranná atmosféra při svařování či v 

potravinářství, médium pro hubení škůdců, při výrobě sycených nápojů a v neposlední 

při optimalizaci růstu rostlin ve sklenících a další. [3] 

Z ekologického hlediska se separace biometanu a záchyt oxidu uhličitého jeví jako 

výhodnější možnost zpracování bioplynu oproti použití kogenerační jednotky, protože 

záchytem oxidu uhličitého by mohla být pozitivně ovlivněna koncentrace oxidu 

uhličitého v atmosféře a případné snížení globálního oteplování. Oxid uhličitý je 

považován za jeden z hlavních skleníkových plynů a jeho zvyšující se koncentrace 

v atmosféře je značnou mírou ovlivněna lidskou produkcí, viz obr. 1. 

 Česká republika a další státy se dle Pařížské dohody zavázaly k omezení emisí 

skleníkových plynů, a tudíž zpracovávání bioplynu na biometan by mohl být jeden 

z kroků ke splnění této dohody [4].  



12 

 

Podle World Biogas Association má sektor bioplynu a biometanu potenciál snížit globální 

emise skleníkových plynů o 10-13 % [6].  Velký podíl na tomto potenciálu snížení emisí 

je nahrazení fosilních paliv, zamezení úniku metanu z odpadních surovin (hnoje, kejdy, 

bioodpadu apod.)  a nahrazení průmyslově vyráběných uhlíkových hnojiv [7]. 

Celosvětový potravinářský a nápojový průmysl, používající oxid uhličitý k balení 

potravin a sycení nápojů vyžaduje velmi vysoké čistoty CO2. Roční spotřeba datovaná 

k roku 2019 se pohybovala kolem 11 megatun CO2 v potravinářství. Nezanedbatelný je 

také skleníkový sektor, který má odběr oxidu uhličitého závislý na ročním období. 

Nejvyšší potřeba oxidu uhličitého je na jaře a minimální spotřeba v zimě. Odhadovaná 

celosvětová roční spotřeba oxidu uhličitého přidávaného do skleníků k roku 2017 byla 

pouze 5 megatun, avšak potenciál nárůstu spotřeby CO2 ve sklenících je vysoký, protože 

jen v Nizozemsku, ve státu s největším množstvím spotřebovaného CO2 ve sklenících, je 

kapacita spotřeby mezi 5-6,3 megatun CO2 ročně. [7, 8] 

Dalším významným sektorem pro minimalizaci uhlíkové stopy je výroba hnojiv, 

kdy může být oxid uhličitý z bioplynu použit pro výrobu močoviny. Spotřeba dusíkatých 

hnojiv v Evropě k roku 2019-2020 byla 11 200 kilotun a z toho 20 % močovina [7]. 

Průměrný meziroční růst celosvětové spotřeby oxidu uhličitého je 1,7 % viz obr. 2, na 

kterém je také vidět rozdělení celosvětové poptávky po oxidu uhličitém k roku 2015.  
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Obr. 1: Srovnání lidské produkce CO2 a rostoucí koncentrace CO2 v atmosféře – převzato, upraveno [5] 
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K červnu 2022 byl bioplyn v Česku podle České bioplynové asociace produkován 

v 574 bioplynových stanicích s instalovaným výkonem 367 MW, viz obr. 3. [10] 

  

V této chvíli jsou v České republice pouze dvě bioplynové stanice (v Rapotíně a 

v Litomyšli), které vyrobený bioplyn transformují na biometan a vtláčí jej do sítě 

vysokotlakých plynovodů (VTP). Potenciálně vyhovujících bioplynových stanice 

provozovaných do 2 km od VTP je 266 a do 5 km od VTP je dalších 117, viz obr. 4. 
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Obr. 2: Globální spotřeba CO2 (vlevo) a rozdělené poptávky po CO2 v jednotlivých odvětvích (vpravo) – 

převzato, upraveno [9] 

Zemědělské bioplynové stanice 

Komunální bioplynové stanice 

Ostatní bioplynové stanice 

Obr. 3: Poloha bioplynových stanic v České republice [11] 
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Obr. 4: Potenciálně vhodné bioplynové stanice pro vtláčení biometanu do sítě zemního plynu [12] 

Stanice do 2 km od VTP 

Stanice do 5 km od VTP 
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3 Bioplyn 

Bioplyn je plynná směs s energetickým potenciálem, která je produkována 

biologickou degradací organických látek anaerobními mikroorganismy [6]. Procentuální 

zastoupení jednotlivých složek v bioplynu je ovlivněno především složením vstupní 

vsádky a dalšími parametry, viz kapitola 3.3.  

Surový bioplyn je směs s rozdílným procentuálním zastoupením jednotlivých složek 

podle složení primární vsádky. Hlavními složkami bioplynu jsou metanu (50-70 obj. %) 

a oxid uhličitý (30-50 obj. %), dále jsou přítomny minoritní složky v bioplynu zejména 

sloučeniny síry, voda, kyslík, dusík, stopové množství kovů a jiných prvků. [2] 

3.1 Proces výroba a vzniku bioplynu 

Pro výrobu bioplynu jsou používány bioplynové stanice, viz obr. 5, ve kterých 

nejčastěji mokrou cestou dochází k fermentaci biomasy za vzniku bioplynu a digestátu. 

   

3.1.1 Charakteristiky zdrojového substrátu pro výrobu bioplynu  

Surovinou pro výrobu bioplynu může být libovolná směs biologicky rozložitelných 

organických materiálů, která svým složením splňuje požadavky pro zajištění co nejvyšší 

schopnosti tvorby metanu metanogenními bakteriemi. Bakterie svou činností zajištují 

vznik biometanu, jehož procentuální zastoupení v bioplynu je důležitou vlastností při 

posuzování kvality produkovaného plynu. [14] 

Podle dominantního zdroje organického materiálu pro výrobu bioplynu může 

biomasa pocházet ze zemědělského zdroje (živočišná kejda, speciálně pěstované 

energetické rostliny či různé další biologické zbytky ze zemědělství), z komunálního 

Obr. 5: Funkční schéma bioplynové stanice agriKomp [13] 
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zdroje (tříděný bioodpad, zbytky potravin, tuhý komunální odpad a čistírenské kaly) a z 

průmyslového zdroje (veškeré organické odpady z potravinářského průmyslu, 

pivovarského průmyslu, organické kaly a odpadní vody z průmyslových procesů, vedlejší 

produkty při výrobě biopaliv a biorafinerií). [14]  

Pro zvolení optimální vstupní suroviny je nutné provést analýzu vstupního 

materiálu, při které jsou zjišťovány hodnoty pH, poměr pevné látky k sušině, poměr 

těkavé pevné látky k organické sušině, chemická spotřeba kyslíku, amoniakální dusík, 

sumární množství dusíku a biochemický potenciál dusíku, obsah uhlíku a analýza 

stopových prvků jako je síra a fosfor. 

Před podrobnou analýzou vsádky je možné ze znalosti základních parametrů 

vsádky udělat představu o vhodnosti vsádky jako potenciálního zdroje bioplynu. Je 

patrné, viz obr. 6, že ze znalosti obsahu vody a poměru sypkého materiálu vůči 

vláknitému může být vybrán nejvhodnější proces zpracování vsádky.  

 

Možnosti podrobnějšího zhodnocení vstupního substrátu mohou být velmi 

omezené, protože dostupné suroviny často mívají nízké hodnoty vlastností, které jsou 

těžko měřitelné. Proto je obvykle preferováno kontinuální měření důležitých vlastností 

substrátu, jako je množství vody v surovině, nebo poměr uhlíku ku dusíku (C:N).  

Pro zajištění kontinuální celoroční produkce bioplynu je dbáno na eliminaci 

výkyvů vlastností a složení vstupní vsádky, z důvodu snahy o udržení stabilního 

společenstva bakterií ve fermentoru. Proto jsou některé organické materiály či silážní 
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Obr. 6: Přehled vhodnosti vstupních surovin pro různé technologie zpracování – převzato, upraveno [14], 
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sezónní plodiny skladovány v blízkosti bioplynové stanice a celoročně přidávány do 

vsádky. [15] 

3.1.2 Fáze vzniku bioplynu 

Proces výroby bioplynu v bioplynových stanicích je prováděn metodou 

anaerobního vyhnívání organické vsádky. Tento proces je složen ze čtyř metabolických 

reakcí (hydrolýza, acidogeneze, acetogeneze a metanogeneze), [16], viz obr. 7. 

 

3.1.2.1 Hydrolýza 

Při hydrolýze dochází prostřednictvím extracelulárních enzymů (katalyzátorů 

biochemické reakce) k hydrolytickému štěpení makromolekulárních látek především 

polysacharidů na jednodušší organické sloučeniny. Proces hydrolýzy probíhá zejména 

v primárním fermentoru na povrchu bakteriální stěny mikroorganismů. Tyto 

mikroorganismy spotřebovávají kyslík rozpuštěný ve vstupující kapalné vsádce a tím 

zajišťují anaerobní prostředí nezbytné pro ostatní obligátně anaerobní mikroorganismy 

účastnící se anaerobní digesce. Pro zefektivnění výroby bioplynu mohou být prodávány 

externě produkované enzymy, které urychlují hydrolýzu a zvyšují produkci bioplynu 

v řádech až desítek procent. Jednou z dalších výhod použití externích enzymů je efekt 

výrazného snížení viskozity digestátu díky zvýšené schopnosti degradace převážně 

travnatých organických vstupních surovin, čímž je také snížena zátěž čerpadel  

a míchadel. [18, 19] 

Organická vsádka  
(polysacharidy, proteiny, lipidy) 

Monomery  
(monosacharidy, aminokyseliny, vyšší mastné kyseliny) 

H2, CO2 

CH4, 

kys. octová 

Nízké mastné kyseliny  
(kys. mléčná, aceton, alkoholy) 

1   Hydrolýza 

2   Acidogeneze 

3   Acetogeneze 

4   Metanogeneze 

 

Obr. 7: Schéma procesu anaerobní degradace organické hmoty – převzato, upraveno [17] 
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3.1.2.2 Acidogeneze 

V druhé fázi procesu vzniku bioplynu acidogenezi dochází k dalšímu štěpení 

produktů hydrolýzy za vzniku organických sloučenin o velikosti jeden až pět uhlíků, 

především kyseliny, alkoholy, aceton, oxidu uhličitý a vodík [15]. Množství jednotlivých 

vzniklých produktů acidogeneze je závislé na složení původního substrátu a také na 

podmínkách procesu, jako je například parciální tlak vodíku. Při nižších parciálních 

tlacích vzniká kyselina octová, vodík a oxid uhličitý a při vyšších parciálních tlacích 

vznikají vyšší organické kyseliny, kyselina mléčná a etanol. [20] 

3.1.2.3 Acetogeneze 

V acetogenní fázi dochází k oxidaci produktů acidogeneze na oxid uhličitý, vodík 

a kyselinu octovou prostřednictvím homoacetogenních mikroorganismů, které 

umožňují rozkladu vyšších organických kyselin a alkoholů. Prostřednictvím 

sulfátreduktantů a nitrátreduktantů jsou přeměňovány síra a dusík vázané v organických 

sloučeninách na plynný sulfan a dusík. Zároveň také dochází ke slučování oxidu 

uhličitého a vodíku za vzniku kyseliny octové. Produkty acetogeneze jsou oxid uhličitý, 

vodík, sulfan, dusík a kyselina octová. Štěpení vyšších organických kyselin dochází 

pouze při nízkém parciálním tlaku vodíku, čímž je uvolňována energie potřebná k přežití 

acetogenních bakterií. [15]  

Acetogenní a metanogenní mikroorganismy žijí v symbióze, protože metanogenní 

bakterie vyžadují vysoký parciální tlak vodíku a během svého životního cyklu jej 

kontinuálně spotřebovávají, tím zároveň zajišťují snižování parciálního tlaku vodíku, 

který je vyžadován acetogenními mikroorganismy [20].  

3.1.2.4 Metanogeneze 

Ve čtvrté fázi produkce bioplynu vzniká finální podoba produkovaného bioplynu, 

tedy plynu tvořeného dvěma hlavními složkami (metan a oxid uhličitý) a minoritně 

zastoupenými složkami (sulfan, amoniak, dusík, kyslík a další). Metanogenní bakterie 

jsou děleny do tří skupin na acetotrofní, metylotrofní a hydrogenotrofní, viz tab. 1, podle 

schopnosti přeměny jednotlivých substrátů na metan, další vedlejší produkty a energii. 

Přibližně 70 % vzniklého metanu vzniká oxidací acetátu a zbylých 30 % vzniklého 

metanu je produkován syntézou oxidu uhličitého a vodíku. Snížení metanogeneze může 

nastat v případě použití substrátů bohatých na síru, kdy mikroorganismy redukující sírany 
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na sirovodík a tím spotřebovávají vodík potřebný pro metanogenní bakterie. Zároveň je 

sirovodík toxický pro některé metanogenní organismy. [15] 

Tab. 1: Vznik biometanu během metanogeneze při anaerobní fermentaci [15] 

Typ bakterií Chemická reakce 
Reakční energie 

[kJ/mol] 

Hydrogenotrofní 
4H2 +HCO3

- + H+ 
→ CH4 + 3H2O 

CO2 + 4H2 → CH4 + 2H2O 

-135,4 

-131 

Acetotrofní CH3COO- + H2O → CH4 + HCO3 -30,9 

Metylotrofní 
4CH3OH → 3CH4 + HCO3

- + H+ +H2O 

CH3OH + H2 → CH4 + H2O 

-314,3 

-113 

3.1.3 Procesní parametry výroby bioplynu 

Výroba bioplynu prostřednictvím anaerobní digesce je proces založený na sledu 

biochemických reakcí, které jsou ve fermentoru zabezpečovány mnoha druhy 

mikroorganismů. Každý druh mikroorganismu má jiné optimální životní podmínky,  

a proto jsou nastavovány procesní parametry, aby co nejvíce vyhovovaly většině druhů 

mikroorganismů a byly zajištěny všechny čtyři základní fáze anaerobního rozkladu, viz 

kap. 3.1.2. Pro nastavení správných provozních podmínek jsou nejčastěji všechny změny 

parametrů jednotlivě testovány v laboratorním, popřípadě pilotním zařízení. 

V laboratorním měřítku jsou analyzovány a posuzovány vstupní surovina, pro zjištění 

vhodnosti jejich použití k výrobě bioplynu. Jsou stanovovány biofyzikální charakteristiky 

jako je obsah celkových pevných látek, těkavých pevných látek, sušiny, organické sušiny, 

chemické spotřeba kyslíku, obsah dusíku a C:N poměr. Protože proces výroby bioplynu 

je zajišťován společenstvím živých organismů, tak ani laboratorní testy nezvládnou se 

100% jistotou stanovit přesná pravidla optimálního nastavení provozu. Při dlouhodobém 

pozorování se ukázalo nejvýhodnější udržovat stabilní přísun vsádkové suroviny do 

fermentoru z hlediska kontinuity nátoku a stability složení. Případné změny složení 

vsádky by mělo probíhat pozvolna, aby měli mikroorganismy ve fermentoru čas na 

adaptaci. Dále je nezbytné monitorovat a případně regulovat parametry, které mají na 

proces největší vliv, viz níže. [14, 21] 

3.1.3.1 Teplota  

Teplota procesu je velmi významným parametrem, který výrazně ovlivňuje 

správnou funkci mikroorganismů produkující bioplyn. Existují tři základní druhy 

mikroorganismů adaptované na různé rozsahy teplot, dělí se na psychrotrofní (do 20 °C), 
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mezofilní (kolem 35 °C) a termofilní (kolem 55 °C) mikroorganismy. Optimální rozmezí 

provozních teplot jsou ± 2 stupně Celsia od uvedených hodnot. V průmyslovém měřítku 

jsou nejčastěji používány mikroorganismy mezofilní, nebo termofilní. Již postavené 

bioplynové stanice jsou častěji nastaveny na mezofilní teploty, protože jejich provoz je 

stabilnější, vyžaduje menší nároky na vytápění a zároveň jsou bakterie přizpůsobeny 

širšímu rozsahu teplot, a tím obecně méně náchylné v porovnání s termofilními 

mikroorganismy. Neméně podstatnou výhodou mezofilního procesu je nižší spotřeba 

tepla. Hlavními výhodami termofilního procesu jsou kratší doba fermentace a vyšší 

produkce bioplynu, viz obr. 8 a 9. [22] 

  

 

3.1.3.2 pH 

Koncentrace vodíkových iontů je výrazně ovlivněna činností jednotlivých 

mikrobiálních kultur. Optimální hodnoty pH jsou odlišné v jednotlivých fází anaerobní 

digesce. Ve fázi hydrolýzy jsou mikroorganismy preferovány hodnoty pH mezi 5 a 6, 

v acidogenezi mezi 5,5 a 6,5. Optimální hodnoty pH pro metanogenní bakterie jsou mezi 

hodnotami 6,7 až 7,5. Většina provozovatelů bioplynových stanic udržuje pH 
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Obr. 8: Závislost doby fermentace na teplotě – převzato, upraveno [15] 

Obr. 9: Závislost relativního množství plynu vznikajícího ve fermentoru na teplotě – převzato, upraveno 
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v hodnotách optimálních pro metanogenní bakterie s cílem co nejvyšší produkce metanu, 

viz obr. 9. [14, 15, 67] 

 

 Hodnota pH je často udržována samovolně prostřednictvím symbiózy 

jednotlivých kultur mikroorganismů, avšak problém může vzniknout například při 

biologickém přetížení fermentoru, kdyby dominovaly první dvě fáze anaerobní digesce 

za vzniku velkého množství kyselin, čímž by se snížila pH ve fermentoru a mohlo dojít 

až k úplnému zastavení metanogeneze. Z tohoto důvodu, jsou hodnoty pH sledovány  

a v případě jejich snížení jsou přidávány zásadité látky jako hydroxid vápenatý, uhličitan 

sodný nebo hydroxid sodný. [14] 

3.1.3.3 Vstupní substrát a jeho složení 

Podstatnou vlastností vstupního materiálu je poměr sušiny vůči kapalné fázi 

vsádky. Ideální koncentrace sušiny vsádky se při mokré fermentaci pohybuje v rozmezí 

5 až 12 % [25]. Ve spodní oblasti intervalu operují bioplynové stanice se vsádkou  

o vysokém obsahu proteinů, a naopak horní část intervalu je optimální pro bioplynové 

stanice, kde vsádce dominuje siláž či jiný typ energetických rostlin. Pro polosuchou  

a suchou metodu fermentace jsou používány hodnoty 10-20 % a více než 20 % sušiny ve 

vsádce [14]. Horní hranice obsahu sušiny se pohybuje kolem 50 % a jejím limitem je 

zaručení čerpatelnosti vsádky. [26] 

Vstupní surovina pro výrobu bioplynu musí být anaerobně rozložitelná 

s vhodným prvkovým složením. Anaerobní digesce vsádky je pomalý proces, pro který 

jsou vhodné jen dobře rozložitelné organické látky. Vhodnost organických látek je 

posuzována podle doby rozložitelnosti, na kterou je dimenzována doba zdržení vsádky 

 
Mezofilní vyhnívání 
Termofilní vyhnívání 

 pH 

K
u

m
u

la
ti

v
n

í 
p

ro
d

u
k

ce
 b

io
p

ly
n
u

 [
l]

 

Obr. 10: Simulace optimální kumulativní produkce bioplynu v závislosti na pH – převzato, upraveno [24] 
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ve fermentoru. Zvýšení účinnosti vzniku metanu je dále realizováno rozmělněním 

vsádky. Zvýšení povrchu umožňuje přístup většího počtu mikroorganismů a zvyšuje 

účinnost přetvoření organického materiálu na metan. Polysacharidy, tuky a bílkoviny jsou 

řazeny do skupiny dobře rozložitelných organických látek vhodných jako vstupní 

surovina výroby bioplynu. Procentuální výnosnost a složení vzniklého bioplynu pro 

jednotlivé typy látek je znázorněno v tab. 2. 

Tab. 2: Maximální výtěžnost plynu a procentuální obsah majoritních složek [27] 

Substrát Bioplyn [Nm3/t TS] CH4 [%] CO2 [%] 

Sacharidy 790-800 50 50 

Bílkoviny 700 70-71 29-30 

Tuky 1200-1250 67-68 32-33 

Lignin 0 0 0 

Vsádka vtláčená do fermentoru je směs biologicky rozložitelných látek, které jsou 

složeny z velkého množství prvků, přičemž jedno z nejdůležitějších kritérií prvkového 

složení je poměr uhlíku a dusíku (C:N). Hodnota tohoto poměru se u bioplynových stanic 

často liší, zejména kvůli rozdílnému množství vstupního materiálu. Nízké hodnoty tohoto 

ukazatele naznačují, že je vsádka bohatá na proteiny, což by vedlo k vyšší produkci 

amoniaku a potlačení metanogeneze. Naopak vyšší hodnoty poměru C:N znamenají nízké 

hodnoty dusíku, které negativně ovlivňují životní cyklus mikroorganismů, jejich 

energetický a látkový metabolismus. Optimální hodnoty C:N faktoru se pohybují pro 

metanogenní fázi od 20:1 do 30:1. [14] 

Materiálové vlastnosti jednotlivých substrátů a jejich výtěžnost je uvedena  

v tab. 3. V některých případech je rozšířen C:N faktor o fosfor a síru, tedy C:N:P:S (1000-

500:15-20:5:3). [15] 

Vsádka také obsahuje další prvky jako jsou vodík, kyslík, fosfor, síra, vápník, 

draslík a jiné. Určité koncentrace stopových prvků (železo, kobalt, nikl, zinek, měď  

a hořčík) jsou nezbytné k přežití jednotlivých druhů anaerobních mikroorganismů. 

Rovněž je nezbytné udržovat koncentrace inhibitorů pod kritickými hodnotami, které 

výrazně ovlivňují metanogenezi či jinou fázi anaerobního rozkladu. Je potřeba vyhnout 

se materiálům s potenciálním obsahem plísní, antibiotik, dezinfekčních prostředků, 

amoniakem, sulfanem a dalším. Tyto látky mohou být při určité koncentraci nezbytné pro 

život mikroorganismů, ale po překročení kritického množství mají inhibiční vlastnosti. 
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Pokud dochází k pozvolnému navyšování koncentrací inhibitorů, tak jsou 

mikroorganismy schopné se přizpůsobit. Největším problémem jsou skokové změny, 

které bývají obvykle fatální.  

Tab. 3: Materiálové vlastnosti jednotlivých substrátů s výtěžností bioplynu [28, 29] 

Substrát 
Sušina-TS 

[%] 

Organická 

Sušina-OS 

[% z TS] 

Výtěžnost 

bioplynu 

[m3/t OS] 
C:N 

Obsah CH4 

[obj. %] 

Kejda skotu 6-11 68-85 400 10-17 60 

Kejda prasat 2,5-9,7 60-85 450 5-10 60-70 

Hnůj skotu 12-25 65-85 400 14-25 60 

Hnůj prasat 20-25 75-90 450 9-16 60 

Travní siláž 26-82 67-98 500-600 <10 54-55 

Obilná sláma 85-90 85-89 250-350 12 cca. 55 

Stonky 

kukuřice 
86 72 500 30 50-55 

Jablečné 

výlisky 
25 86 350-550 30 65-70 

Melasa 80 95 450 14-27 70-75 

Rostlinný 

odpad 
5-20 76-90 400-600 15 55-65 

Obsah žaludku 

skotu 
14 82 450-550 19 58-70 

Potravinový 

odpad 
9-37 75-98 600 18 45-65 

Kaly 5-24 85-98 1200 6-12 60-72 

Materiál 

lapače tuku 
2-70 70-99 1300  60-72 

3.1.3.4 Obsah kyslíku 

I přes název procesu anaerobní digesce je kyslík v první fázi nutnou součástí, kdy 

při hydrolýze dochází ke spotřebě kyslíku rozpuštěného v kapalné fázi vsádky. Pro další 

anaerobní mikroorganismy ve fermentoru má však již koncentrace vyšší než 0,1 mg/L 

kyslíku inhibiční účinky [15]. Malé množství plynného kyslík bývá uměle vstřikováno 
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do fermentoru nad hladinu vsádky a působí jako první stupeň desulfurizace, viz rovnice 

1 a obr. 11. Dávkování kyslíku je nastaveno tak, aby se vždy spotřebovalo veškeré 

množství ve fermentoru a v bioplynu bylo již jen stopové množství kyslíku. Vzniklá 

pevná síra se usazuje na nosných střešních konstrukcích fermentorů. [30] 

Druhou metodou vpravování kyslíku do fermentoru je vstřikování pod hladinu 

vsádky, kdy dochází ke sledu reakcí vyúsťující ke vzniku pevné síry plovoucí na hladině 

vsádky. Prostřednictvím mikroaerace je snižována hodnota sulfanu z jednotek tisíců ppm 

na nízké stovky ppm H2S obsaženým v bioplynu. [32] 

 

 

3.1.4 Problémy při výrobě bioplynu 

Provozování bioplynové stanice je kontinuální proces, při kterém jsou 

kontrolovány a udržovány v optimálních hodnotách výše zmíněné parametry z důvodu co 

nejvyšší produkce bioplynu s požadovanou koncentrací biometanu. Při nedodržení 

některých parametrů může dojít k pěnění fermentační vsádky, ucpání potrubí, inhibici 

růstu mikroorganismů, otrávení fermentoru. Vážné poruchy výroby bioplynu jsou řešeny 

vyprázdněním fermentoru, vyčištěním a opětovnou aktivací vsádky mikroorganismy. 

Takto řešené poruchy jsou finančně i časově náročné, viz obr. 12. [15, 28, 33] 

𝐻2𝑆 + 1
2⁄ 𝑂2 → 𝑆 + 𝐻2𝑂 (1) 

Obr. 11: Primární odsíření bioplynu prostřednictvím mikroaerace – převzato, upraveno [31,34] 

 Mikro-aerace v plynné 

Dávkování železa 

SOB: Bakterie oxidující síru 
SRB: Bakterie redukující síru 

Mikroaerace v kapalné 

2Fe3+ + 3S- 
→ 2FeS + S 

Fe2+ + S2- → FeS 
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3.2 Separace oxidu uhličitého z bioplynu a dočištění biometanu 

Cílem této části práce je shrnout výčet metod separace oxidu uhličitého z bioplynu, 

dále popis jejich principů, zjištění charakteristik procesů, mezi které patří čistota finálního 

proudu bohatého na biometan, energetická náročnost metod separace a složitost pro 

obsluhu. První část je orientována na odstranění nežádoucích složek (CO2, H2S, H2O  

a dalších) z proudu bioplynu a zajištění více než 95% čistoty proudu biometanu. Druhá 

část je zaměřena na dočištění odpadního proudu bohatého na oxid uhličitý.  

3.2.1 Absorpční čištění 

Principem metody absorpce je rozdílná rozpustnost složek plynu v kapalném či 

pevném rozpouštědle. Plyn je vázán do absorpčního činidla rovnoměrně v celém objemu 

rozpouštědla. Existují dva typy absorpce, fyzikální a chemická. 

 Při fyzikální absorpci plynu vznikají fyzikální mezimolekulové vazby mezi 

složkami plynu a rozpouštědlem. Z důvodu slabých mezimolekulárních sil mezi 

molekulou CO2 a kapalným absorbentem je fyzikální absorpce často provozována při 

vysokých tlacích a nízkých teplotách z důvodu zvýšení rozpustnosti oxidu uhličitého 

v rozpouštědle. [35] 

Chemická absorpce využívá jako hlavní hnací sílu rozdílné chemické působení 

mezi molekulami rozpouštědla a pohlcované složky ze separované směsi. Pohlcování 

oxidu uhličitého z proudu bioplynu je nejčastěji realizováno vznikem kovalentní vazby 

mezi molekulou CO2 a rozpouštědlem. Výhodou chemické absorpce je tvorba silnějších 

vazeb, díky kterým je proces efektivní i při atmosférickém tlaku a okolní teplotě. [44] 

  Proces fyzikální i chemické absorpce je doprovázen desorpcí, kdy je z absorbentu 

odstraňován absorbát, čímž je obnovena možnost znovu použití absorbentu. Pro zaručení 

efektivního procesu absorpce je nutné zvolit optimální absorbent, vhodnou náplň 

Obr. 12: Produkce bioplynu a obsah biometanu při spouštění fermentace – převzato, upraveno [15] 
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absorpční kolony pro zaručení dostatečně velké styčné plochy rozpouštědla a plynu  

a stavení vhodných parametrů toků jednotlivých proudů. 

Příklad zušlechťování bioplynu absorpcí oxidu uhličitého do vody je vyobrazen 

na obr. 13, kde je vodný absorbent přiváděn do horní části absorpční kolony a bioplyn do 

spodní. Voda s absorbovaným oxidem uhličitým je vedena přes výměník tepla do 

stripovací kolony, kde absorbent regenerován. Odpadní proud oxidu uhličitého je 

v aplikaci převzaté z [36] dále dochlazován kvůli záchytu zbytkové vodní páry. Plynný 

oxid uhličitý je vypouštěn do ovzduší. 

Rozdílná rozpustnost jednotlivých složek bioplynu v rozpouštědle definuje vhodnost 

použitého rozpouštědla, respektive rozdíl rozpustnosti CO2 a CH4. Například rozpustnost 

NH3, H2S, CO2 a CH4 během fyzikální absorpce vodou při 25 °C a atmosférickém tlaku 

je pro uvedené organické látky následující: 280000, 1020, 340, a 13,2 mmol·kg−1·MPa−1 

[15]. Další požadované vlastnosti rozpouštědla jsou cena, ekologická náročnost, 

technická a energetická náročnost regenerace a vhodná viskozita.  

V současnosti se využívá jen několik typů rozpouštědel. Do skupiny aminových 

rozpouštědel se řadí nejpoužívanější monoetanolamin a dále například dietanolamin  

a metyldietanolamin, viz tab. 4. Do skupiny alkalických rozpouštědel patří hydroxid 

sodný, hydroxid draselný či hydroxid vápenatý a je druhou nejrozšířenější skupinou 

absorbentů CO2. Další používané absorbenty jsou roztoky uhličitanů a roztoky solí 

 Zušlechtěný bioplyn 

 

 Absorpční kolona 

 Oxid uhličitý 

Odpadní plyn 
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Vařák 
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Obr. 13: Schématické znázornění absorpce CO2 z biometanu – převzato, upraveno [36] 
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aminokyselin. Optimální metoda regenerace, její energetická náročnost a zajištění 

minimální degradace rozpouštědel je stále oblastí výzkumu. [35] 

Tab. 4: Absorpční materiály používané k záchytu CO2 z bioplynu – [58] 

Absorbent Rosný bod 

[°C] 

Tlak par 

při 20 °C 

[Pa] 

Aktivační 

energie 

[kJ/mol] 

CO2 kapacita 

[mol(CO2)/mol(abs.)] 

MEA 170 8,5 46,7 0,5 

MDEA -30 1,3 44,3 1 

AEEA 165 0,15 - 1 

DETA -66 20 - 1 

3.2.2 Adsorpční čištění 

Adsorpční technologie separace plynné složky z plynné směsi funguje na principu 

rozdílné afinity povrchu pevného adsorbentu k jednotlivým složkám separovaného plynu 

účinkem mezipovrchových přitažlivých sil. Z definice principu fungování fyzikální 

adsorpce vyplývá hlavní nevýhoda adsorpce, a to její neselektivnost. Dochází k saturaci 

adsorpčního lože více typy nečistot, které spolu „soutěží“. [37] 

 Mezi často používané adsorbenty se řadí uhlíková molekulová síta, aktivní uhlí, 

zeolity, silikagely a další látky, u kterých je dbáno na vytvoření co největšího specifického 

povrchu. Proto jsou adsorpční materiály často porézní či jemně namleté na prášek. 

Obdobně jako absorpce funguje i adsorpce pouze do stavu dosažení rovnováhy. Poté je 

nutné použít desorpci (teplotní, tlakovou, či desorpci inertním plynem), a tím regenerovat 

adsorbční materiál. Pro zajištění kontinuity procesu jsou vyžadovány minimálně dvě 

adsorpční kolony zapojené paralelně, přičemž v jedné probíhá adsorpce a v druhé 

regenerace adsorbentu. Typy adsorpčních metod jsou děleny podle použité metody 

regenerace na dvě základní, a to regenerace při zvýšeném tlaku (Pressure swing 

adsorption-PSA, obr.14), nebo při zvýšené teplotě (Temperature swing adsorption-TSA, 

obr.15). [37] 
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Obr. 14: Zjednodušený proces PSA s předúpravou – převzato, upraveno [40] 

 

 

PSA je proces, kdy je do adsorpčního zařízení vháněn plyn o vyšším tlaku, než je 

atmosférický tlak. Adsorbčním materiálem je selektivně zachycována požadovaná složka 

směsi. Po nasycení adsorpčního materiálu adsorbovanou složkou je snížením tlaku 

zajištěna desorpce pevného adsorbentu. Maximální doba procesu regenerace jedné 

adsorpční kolony musí být nižší než doba adsorpce druhé. Proces PSA znázorněn na  

obr. 16, kde bod 1 reprezentuje zregenerovanou adsorpční kolonu připravenou k adsorpci 

při tlaku p1 > p2 a minimálním poměru adsorbentu adsorbátu uchyceného v adsorpční 

koloně. Vstupující plyn o koncentraci yF prochází kolonou až do stavu naplnění, při 

kterém je adsorpční lože saturováno adsorbovanou složkou a není při tomto tlaku p1 

schopné další adsorpce (bod 2). V tomto okamžiku je kolona přivedena do procesu 
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Obr. 15: Zjednodušený proces TSA – převzato, upraveno [41] 
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regenerace prostřednictvím snížení tlaku na tlak p2 (bod 3, viz obr. 16). Čištění pokračuje 

profukem adsorpčního lože plynem o tlaku p2 a složením y3 až do dosažení rovnováhy 

(bod 4). Následně se zvýší tlak na tlak p1, čímž je kolona opět připravena k adsorpci  

(bod 1). 

 

Proces TSA je obvykle provozován za konstantního tlaku a pro regeneraci je 

využíváno zvýšení teploty pomocí ohřátého proudu inertního plyn nebo zpětného proudu 

již čistého plynu. U TSA adsorpce platí, že adsorbent při daném parciálním tlaku plynu  

s jakýmkoli zvýšením teploty sníží adsorbované množství plynu, viz obr. 17 [37, 38, 39]. 
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Obr. 16: Adsorpční kapacita adsorbentu jako funkce složení plynu při tlacích p1 a p2 (p1 > p2) – převzato, 

upraveno [37] 
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Obr. 17: Závislost adsorpční kapacity na tlaku při různých teplotách – převzato, upraveno [44] 
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Ve velkém množství případů platí, že čím vyšší rozdíl teplot mezi adsorpcí  

a desorpcí, tím vyšší schopnost regenerace adsorbentu, avšak horní hranice teploty pro 

desorpci je limitována teplotou degenerace adsorbentu a následně také ekonomickou 

rozvahou procesu. Doba regenerace adsorbentu je limitována dobou adsorpce druhé 

paralelní kolony (v případě zapojení dvou adsorpčních kolon). Avšak regenerace je 

v tomto případě rozdělena do fáze desorpce za zvýšené teploty a následuje chlazení 

adsorbentu, při kterém je adsorbent ochlazen na původní adsorpční teplotu, viz obr. 18. 

Pro ohřev plynu je do adsorpčního cyklu nejčastěji zapojován vařák, přičemž množství 

spotřebované energie na tepelnou regeneraci adsorbentu je jedním ze stálých provozních 

nákladů adsorpčního zařízení.  

 

Základním rozdílem mezi procesy TSA a PSA kromě jiných tlakových  

a teplotních úrovní je doba regenerace (okolo 1-10 min pro PSA a 4-16 h pro TSA), 

obvyklá pozice vstupního plynu do kolony (z vrchu pro TSA a ze spodu pro PSA)  

a množství adsorpčních kolon (2-3 pro TSA a až 16 pro PSA). [37] 

Nejdůležitější výhodou PSA je prevence proti přehřátí adsorbentu, při kterém 

degraduje adsorbent a trvale se snižuje adsorpční účinnost TSA [42]. Výhodou PSA je 

také možnost pracovat v rychlejších cyklech, protože se změnou tlaku nastává téměř 

okamžitá regenerace adsorbentu. Střídání cyklů adsorpce a desorpce, ale může způsobit 

jednu z největších nevýhod PSA technologie, a to zavedení rázů do soustavy. Největší 

výhodou TSA je vysoká účinnost adsorpce a vysoká čistota desorbátu (v tomto případě 

CO2). [43] 

Dalšími adsorpčními metodami je metoda vakuové adsorpce (VSA), při které je 

adsorpční proces provozován při atmosférickém tlaku a desorpce probíhá při podtlaku.   
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Obr. 18: Teplotní průběh během procesu adsorpce a regenerace – převzato, upraveno [37] 
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Kombinací metod PSA a VSA vzniká metoda VPSA (Vacuum pressure swing 

adsorption) s výhodami obou metod. Obdobou metody TSA je metoda elektrické 

adsorpce (ESA), která teplo pro regeneraci generuje elektrodami vydávající Joulovo teplo 

při průchodu elektrického proudu vodičem.  

K záchytu oxidu uhličitého adsorpcí je možné použít aktivní uhlí, zeolity, 

povrchově upravený meziporézní oxid křemičitý typu MCM-41 a SBA-15, mikroporézní 

organické polymery a kovovo-organické struktury (metal-organic frameworks MOF’s) 

[45, 58]. 

Při volbě adsorpčního materiálu je nejdůležitějším parametrem adsorpční 

kapacita, tab. 5, která je silně závislá na specifickém povrchu adsorbentu vztaženou na 

jednotku hmotnosti (aktivní uhlí 400–2000 m2/g, zeolity 1500 m2/g, MOF’s 1500-7000 

m2/g). Adsorpční kapacita je také závislá na teplotě, vlhkosti a parciálním tlaku CO2. 

Použití adsorbentu MOF’s má potenciál zejména pro vyšší hodnoty tlaků. [45, 46, 47]  

Tab. 5: Adsorpční kapacity pro oxid uhličitý při použití různých typů adsorbentů [47, 48, 58] 

Adsorbent 
Teplota  

[°C] 

Tlak  

[bar] 

Adsorpční 

kapacita [mmol/g] 

PEI+MCM-41 25 - 0,62 

PEI+SBA-15 25 - 0,04 

Zeolit 13X 20 0,15 2,63 

Zeolit 13X 22 1,5 4,9 

Zeolit 13X 22 1 4,61 

Molekulové síto 13X 25 1 3,2 

Molekulové síto 13X 20 0,15 2,18 

Molekulové síto 4A 25 1 2,7 

Molekulové síto 4A 20 0,15 1,65 

13X 5 0,9 6,3 

5A 5 0,7 5,46 

MOF’s 25 15 8-10,2 
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3.2.3 Membránové čištění 

Technologie membránové separace dělí vstupní plyn na permeát (složka plynu, 

která prochází membránou) a retentát (část plynné směsi, která neprojde membránou), 

viz obr. 19. Membránová separace je založena na rozdílné propustnosti jednotlivých 

složek membránou, přičemž hlavní hnací silou membránové separace je tlaková diference 

mezi retentátovým a permeátovým proudem a rozdíl koncentrací separované složky před 

a za membránou. Pro volbu vhodného membránového modulu nutné znát přibližný obsah 

oxidu uhličitého v separované směsi a další proměnné parametry, jako jsou teplota, tlak, 

vlhkost a obsah dalších složek směsi plynu vstupující na membránu. Podle těchto 

parametrů je dále volen materiál membrán a také tvar membrán a membránových modulů. 

Pro separaci plynů jsou nejčastěji využívané moduly s dutými vlákny, které zajišťují 

velkou vztyčnou plochu. [37, 49] 

 

Během membránového zušlechťování bioplynu na biometan dochází k prostupu 

vodní páry, sirovodíku, amoniaku, a částečně dusíku a kyslíku do permeátu. Závislost 

propustnosti membrány je dána především velikostí pórů a velikostí molekul směsi plynu. 

Relativní rychlost prostupu molekuly plynu membránou je ukázána na obr. 20. [44, 50] 
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Obr. 19: Schématické znázornění membránové separace bioplynu – převzato, upraveno [82] 

Obr. 20: Relativní rychlost permeace rozdílných složek bioplynu membránou ze skelného polymeru – 

převzato, upraveno [44] 

Pomalá propustnost rychlá propustnost 



33 

 

Pro dosažení vysoké čistoty produktu jsou membrány často zapojovány do sérií 

se zpětným tokem retentátu a permeátu za vzniku vícestupňových membránových 

separačních zařízení, viz obr. 21. 

Výběr vhodného membránového materiálu pro separaci CO2/CH4 záleží 

především na procesních parametrech jako jsou teplota a tlak. Husté polymerní 

membrány vyžadují velkou tlakovou diferenci kvůli odporu membránového materiálu. 

Membrány s usnadněným transportem používají reaktivní nosiče, které jsou součástí 

membránového materiálu, reagují s molekulami oxidu uhličitého a ulehčují difuzi 

molekul. Obvykle jsou provozovány při nízkých parciálních tlacích oxidu uhličitého. 

Membrány z dutých vláken využívají vysokou propustnost díky velké separační ploše. 

Dále často používané membrány jsou anorganického původu, které mají vyšší 

propustnost, selektivitu a chemickou a teplotní stabilitu oproti polymerním membránám, 

ale jejich pořizovací cena je výrazně vyšší. Vícevrstvé hybridní membrány a membrány 

se smíšenou matricí z více materiálů mají potenciál překonat polymerní i anorganické 

membrány, je však potřeba dalšího výzkumu, viz tab. 6. [52, 53] 

Tab. 6: Tabulka vybraných membránových materiálů a jejich vlastností [53] 

Typ Materiál Permeabilita CO2 

[barrer] 

Selektivita 

CO2/CH4 

K
a
u

ču
k

o
v
é 

p
o
ly

m
er

y
 

Pebax-1657 100 20 

Polyetylen 12,6 4,3 

Polymetylakrylát 6,67 28,4 

Přírodní kaučuk 134 4,7 

S
k

el
n

é 

p
o
ly

m
er

y
 

Polyimid PI-5 190 33,9 

Polyimide 6FDA-TMPDA 555,7 22,7 

p-polyeterimid 200 26,3 

PIM-7 1100 26,2 
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6FDA-TAPOB rozvětvený PI 19 238 

6FDA-6FpDA-PDMS 17,3-229 29,8-5,3 

Matrimid 5218/CueBPYeHFS 7,29-15,06 34,71-25,55 

Kompozitní skelné aromatické PI 34,4-1344 14-24,1 

MIL-68(Al)/Matrimid 5218 279,6 79 
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Hodnoty permeabilit materiálů jsou stanovovány nejčastěji experimentálně a jsou 

uváděny v jednotkách 1 barrer, viz rovnice 2. [54] 

  
1 𝐵𝑎𝑟𝑟𝑒𝑟 =  10−10 ∙

𝑐𝑚3(𝑆𝑇𝑃)𝑐𝑚

𝑐𝑚2𝑠 𝑐𝑚𝐻𝑔
                                                  (2)  

3.2.4 Kryogenní čištění  

Kryogenní technologie zušlechťování bioplynu využívá rozdílné teploty 

kondenzace jednotlivých složek plynu a při snižování teploty různé složky zkapalní. Při 

atmosférickém tlaku je teplota zkapalnění oxidu uhličitého 194,69 K a teplota varu 

metanu 91,15 K. Proces kryogenní separace je nejčastěji provozován prostřednictvím 
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Obr. 21: Schéma A) jednostupňová, B) dvoustupňová, C) třístupňová membránové separace biometanu z 

bioplynu – převzato, upraveno [51] 
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kryogenní destilace, viz obr. 22, a to při zvýšených tlacích z důvodu zvýšení teplot 

zkapalnění a ušetření energetických nákladů na dodávání chladu. Výhodou kryogenního 

čištění je schopnost dosažení téměř 100% čistoty jednotlivých složek a v případě zájmu 

o kapalný produkt není potřeba zapojení dalšího zkapalňovacího zařízení. Kryogenní 

zařízení pro separaci složek bioplynu obsahuje kompresor, výměníky tepla, turbínu, 

chladič a další části, které spotřebovávají velké množství elektrické energie. Kryogenní 

separace vyžaduje odbornou obsluhu. Nevýhody této metody separace jsou vysoké 

pořizovací i provozní náklady a kvůli složitosti zařízení je i obtížná implementace 

kryogenního čištění do již fungujících provozů. [37, 49, 55]  

 

3.2.5 Zhodnocení separačních metod pro zušlechťování bioplynu 

Výběr vhodné metody transformace bioplynu na biometan, je převážně dán 

požadovanou čistotou produktu, energetickou náročností, pořizovacími náklady, 

ekonomikou provozu zařízení a náročností pro obsluhu, viz tab. 7. Pro výběr optimální 

metody separace musí být tyto parametry vyhodnoceny převážně v závislosti na množství 

separovaného plynu, viz obr. 23. Při zvolení separační metody je nutné brát v úvahu  

i okolní technologické předúpravy bioplynu jako je odstranění vody a sulfanu, viz  

obr. 24, a jejich implementace do finální technologie zušlechťování bioplynu. 

Obr. 22: Zjednodušené schéma kryogenní destilace – převzato, upraveno [56] 
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Obr. 23: Porovnání investičních nákladů metod zušlechťování bioplynu v závislosti na průtoku bioplynu – 

převzato, upraveno [57] 

Obr. 24: Schématické zobrazení základních kombinací čištění a zušlechťování bioplynu – převzato, 

upraveno [34] 
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Tab. 7: Porovnání parametrů nejvýznamnějších technologií zušlechťování bioplynu [59, 60, 62] 
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Čistota CH4 

[%] 
>98 >98 >99 93-98 90-97 >99 >99 

Ztráty CH4 

[%] 
<3 <1 <0,1 2-3 <5 <0,5 <0,1 

Provozní tlak 

[bar] 
4-10 6-10 1-1,5 4-7 6-18 40-80 

Spotřeba 

el. energie 

(kWh/Nm3) 

0,25 0,3-0,33 <0,15 0,25-0,33 0,18-0,35 0,18-0,63 

Náročnost 

pro obsluhu 
vysoká nízká střední vysoká minimální vysoká 

 Energetická náročnost (kWh/Nm3
 vyčištěného plynu) 

[63] 0,247 0,208 0,117 0,288 0,341 0,344 

[64] 0,354 0,423 0,433 0,461 0,277 0,369 

[65] 0,46 0,46 0,27 0,58 0,34 1,17 

[61] - - - - - 0,568 

[62] 0,46 0,46 0,27 - 0,25-0,43 - 

Podle Evropské bioplynové asociace lez dosáhnout více než 99% koncentrace 

oxidu uhličitého jako sekundárního proudu jakoukoli výše zmíněnou optimalizovanou 

technologií separace [7]. Při zvolení membránové separace může být výhodou relativně 

konstantní průtok bohatého proudu CO2 a proudu s CH4 oproti například sorpčním 

technologiím, kdy se rázově uvolňuje velké množství CO2 při regeneraci sorbentu.  

Nejpoužívanější metody již pracujících bioplynových stanic používá 

membránovou separaci, vodní vypírku či adsorpci chemickými rozpouštědly, viz obr. 25 

[7]. Shrnutí výhod a nevýhod jednotlivých technologií je uvedeno v tab. 8. 
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Tab. 8: Výhody a nevýhody používaných technologií na zušlechtění bioplynu [125, 126] 

technologie pozitiva negativa 

PSA 

• relativně levná technologie • vysoké ztráty CH4 

• bez potřeby tepla 
• potřeba odstranění H2S a H2O 

před adsorpcí 

• bez chemikálií • vysoké pořizovací náklady 

• vhodná i pro malé kapacity BP • vysoké provozní náklady 

• známá technologie • náročné řízení procesu 

• nízká energetická náročnost • nižší dosahované čistoty CH4 

• adsorpční odstranění i O2 a N2 
 

Absorpce 

vodou 

• jednoduchá technologie • potřeba velkých objemů vody 

• nízké náklady • nižší účinnost 

• současné odstranění H2S a NH3 • nižší dosahované čistoty CH4 

• jednoduché ovládání • středě vysoké ztráty CH4 

• flexibilní při změnách kapacit 

čištěného plynu 
• možné ucpávání 

• bez chemikálií • korozní problémy 

• snadná regenerace vody • pomalý proces 
 • nutné následné sušení biometanu 

Chemická 

absorpce 

(aminy) 

• vysoká účinnost separace • vysoké pořizovací náklady 

• bez pohyblivých komponentů 
• velké množství tepla potřebného 

pro regeneraci absorbentu 

• úplné odstranění H2S 
• toxicita rozpouštědla pro 

člověka i přírodu 

• nízká spotřeba energie 
• možná degradace aminů 

kyslíkem či jinými chemikáliemi 

• proces bez zvýšeného tlaku  

• nízké ztráty CH4  
 

  

Neznámý způsob 

Chemická absorpce 

Fyzikální absorpce  

PSA 

 

Membránová 

separace 

Kryogenická 

separace 

Vodní vypírka 

Obr. 25: Relativní využití rozdílných metod zušlechťování bioplynu v Evropě v roce 2020 – převzato, 

upraveno [7] 



39 

 

Fyzikální 

absorpce 

(glykol) 

• vysoká účinnost 
• vysoké investiční a provozní 

náklady 

• nízké ztráty CH4 • obtížný provoz 

• možná regenerace 

• současné odstranění H2S, H2O, NH3 

• drahé rozpouštědlo 

• vysoká energetická náročnost 

pro regeneraci absorbentu 

Membránová 

separace 

• nízké náklady na údržbu • vysoké ceny membrán 

• jednoduchá a kompaktní konstrukce 
• nutná odstranění H2S před 

membránami 

• malá zastavěná plocha 

• jednoduchá instalace i do již 

pracujících procesů 

• pro velké objemy BP jsou 

relativně vysoké energetické 

náročnosti 

• vhodné i pro malé průtoky BP 

• bez chemikálií 

• nutnost vícestupňových systémů 

pro snížení ztrát CH4 a zvýšení 

čistoty 

• odstranění H2O z CH4 proudu • membrány degradují v čase 

• snadné navýšení kapacit 

zpracovávaného plynu 
 

Kryogenní 

separace 

• nízké ztráty CH4 
• vysoké investiční náklady  

a náklady na údržbu 

• dosahování vysokých čistot CH4 
• předúpravy na odstranění H2S  

a siloxanů jsou potřeba 

• možnost čistého CO2 jako produkt 
• technicky náročný proces – 

potřeba kvalifikované obsluhy 

• bez chemikálií • vysoká energetická náročnost 

 • účinnost procesu je závislá na 

teplotě okolí 

 

3.2.6 Dočišťování bioplynu a proudu bohatého na oxid uhličitý 

3.2.6.1 Odstraňování sulfanu 

Sulfan je toxická sloučenina, která je pro člověka smrtelná již při koncentraci  

1000 ppm. V nízkých koncentracích může být identifikován prostřednictvím typického 

zápachu po zkažených vejcích. Odstraňování sirovodíku z bioplynu je primárně kvůli 

kogeneračním jednotkám, kde při spalování vyvolává korozi ocelí. Sulfan vzniká během 

anaerobní digesce ve fermentoru a jeho koncentrace je závislá především na složení 

vsádky. V zemědělských bioplynových stanicích se v surovém bioplynu sulfan vyskytuje 

o koncentracích nízkých jednotek tisíců ppm. U bioplynové stanice zpracovávající 

organický materiál s vysokým obsahem proteinů se hodnoty koncentrací sulfanu 

pohybují v řádech stovek ppm. [37, 66] 

První stupeň odsíření představuje aerace fermentoru kyslíkem za vzniku síry 

v pevném skupenství s možností rozšíření o dávkování železných kationtů za vzniku 
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pevného sulfidu železnatého, viz kapitola 3.3.4. Atomární síra se v pevném skupenství 

uchycuje na střešní konstrukci fermentoru, viz obr. 26. Pro efektivní odsíření v prvním 

stupni je nutná velká plocha potřebná k záchytu síry. Proto je vhodné ponechat sirné 

nánosy na trámoví. Prostřednictvím aerace dosahuje bioplyn koncentrací H2S v řádu 

nízkých stovek až vyšších desítek ppm. [66, 67].  

 

Ve většině případů je pro druhý stupeň odsíření použit adsorpční záchyt 

sirovodíku na pevném sorbentu, jako je aktivní uhlí, zeolity či oxidy železa. Výběr 

sorbentu je ovlivněn koncentrací sirovodíku v čištěném plynu, sorpční kapacitou 

jednotlivých adsorbentů a schopností adsorpce oxidu uhličitého, která je v této chvíli 

konkurenční vůči adsorpci sulfanu. Významnou roli pro výběr sorbentu hraje i náročnost 

regenerace, která je v určitých případech náročná jak energeticky, tak technologicky. 

Regenerace aktivního uhlí je možná za použití horké vody či tepelným ošetřením, avšak 

snížení adsorpční kapacity po regeneraci je výrazné. [68] Proto se adsorpce sulfanu na 

aktivní uhlí vyplatí pouze při nízkých hodnotách koncentrací a po zaplnění adsorpčního 

materiálu je aktivní uhlí považováno za odpad nutný k likvidaci. Likvidace je obvykle 

prováděna externí společností termickým způsobem v souladu s platnou legislativou. Při 

použití aktivního uhlí či povrchově impregnovaného aktivního uhlí se z koncentrací 

nízkých stovek ppm sirovodíku v bioplynu dostáváme na hodnoty jednotek ppm. [62, 69] 

 Za mezistupeň mezi mikroaeračním způsobem odstraňování sulfanu a adsorpčním 

způsobem může být považováno kondenzační sušení bioplynu, protože je sulfan dobře 

rozpustný ve vodě, viz tab. 9. [68] 

 

Obr. 26: Ochranný strop fermentoru z dřevěných trámů [13] 
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Tab. 9: Závislost rozpustnosti sulfanu ve vodě na tlaku [70] 

Tlak 

[bar] 

Rozpustnost při 5 °C 

[mmol/kg] 

1 0,0094 

5 0,505 

10 0,990 

Hodnoty adsorpčních kapacit adsorbentů jsou silně ovlivňovány koncentrací 

sulfanu v čištěném proudu plynu. Kritéria výběru adsorbentu jsou adsorpční kapacita, 

adsorpční kinetika, mechanické vlastnosti adsorbentu, chemická stabilita a možnost 

regenerace, případně její náročnost. [68, 71, 72, 78] 

Dalšími základními možnostmi odstraňování sirovodíku je absorpce v kapalných 

rozpouštědlech, přičemž tato metoda je využívána převážně v případech, kdy je absorpce 

zvolena jako hlavní způsob separace oxidu uhličitého. Pro dočišťování bioplynu 

z bioplynových sanic není obvykle absorpční metoda využívána kvůli relativně nízkým 

hodnotám průtoků sirovodíku. [73] 

3.2.7 Odstraňování vody  

Bioplyn z bioplynových stanic je obvykle plně nasycen vodní párou, která výrazně 

snižuje výhřevnost bioplynu, což je také hlavní důvod proč ji odstraňovat. Dalším 

podstatným důvodem odstraňování vodní páry z bioplynu je snaha o zabránění 

kondenzace vody za tvorby korozivních kyselin, popřípadě hromadění a ucpání potrubí. 

Při výrobě biometanu z bioplynu je nutné dosáhnout 95% obsahu CH4 ve výsledném 

produktu a bez odstranění vody by bylo téměř nemožné dosáhnout této koncentrace 

metanu. Odstraněním vody z bioplynu je také zvýšena životnost adsorpčního materiálu 

(aktivního uhlí, molekulových sít, …) pro dočištění sirovodíku. Pro separaci vody 

z bioplynu existuje více technik jako je například adsorpce na pevné materiály, absorpce 

vody glykolem, sušení a také metoda chlazení a kondenzace. Volba vhodné metody 

odstranění vody je závislá na požadovaném stupni odstranění vody, a proto bývá často 

použito více metod současně jako například kondenzační metoda a metoda absorpce vody 

kapalnými rozpouštědly, nebo metoda adsorpce.  

Separace vody kondenzací je považováno za nejméně energeticky náročnou 

metodou pro odstranění velkého množství vody z proudu bioplynu, a to buď snížením 

teploty, zvýšením tlaku, nebo kombinací obou procesů. Při dosažení tlakového rosného 

bodu je bioplyn plně saturován vodní parou a s jakýmkoli dalším snížením teploty či 
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zvýšením tlaku proběhne kondenzace vodní páry [74]. Potřebná zařízení pro kondenzační 

odvodnění bioplynu jsou: kompresor, chladič či výměník tepla, hydrocyklon, oddělovač 

kapek, lapač páry a nádoby na kondenzát. 

 Další metodou odstranění vodní páry z bioplynu je metoda využívající Joule-

Thomsonův efekt pro rychlé zchlazení plynu prostřednictvím poklesu tlaku. To způsobí 

zvětšení molekulových vzdáleností, zvýšení jejich potenciální energie, což vede 

k ochlazení plynu a kondenzaci vody. [74] 

Adsorpční metoda odstranění vodní páry z bioplynu, viz obr. 27, je metoda, při 

které je bioplyn v kontaktu s kapalným rozpouštědlem, obvykle v protiproudém zapojení. 

Nejčastěji používané rozpouštědlo je glykol, kvůli své vysoké afinitě k vodě, nízkému 

tlaku par a nízké rozpustnosti metanu. Absorpce glykolem je vhodná pro tlakové rosné 

body v oblasti 15-49 °C. Odstraňování molekul vody glykolem probíhá ve dvou fázích, 

nejprve dochází k absorpci vodní páry do kapalného rozpouštědla a poté dochází 

k regeneraci kapalného rozpouštědla. Regenerace je prováděna zahřátím proudu glykolu 

obohaceného vodní parou, nástřik do stripovací kolony a prostřednictvím reboileru 

dochází k zahřátí směsi a výrazný rozdíl teplot varu vody (100 °C) od glykolu (288 °C) 

umožňuje použití metody destilace k odstranění vody z rozpouštědla. [74, 75] 

 

Obr. 27: Konvenční odstraňování vody z plynu metodou absorpce trietylenglykolem – převzato, upraveno 

[75] 
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 Sušení plynu prostřednictvím adsorpce na pevné adsorbenty je používáno často 

při požadavku vysoké suchosti, a to prostřednictvím záchytu plynných molekul vody 

povrchovými silami s možností dosažení rosného bodu -50 °C [76]. Adsorpce se dělí na 

chemickou a fyzikální, přičemž při dehydrataci plynů jde většinou o fyzikální adsorpci. 

Adsorpční materiály mohou být rozděleny na materiály bez možnosti regenerace 

(například CaCl2) a s možností regenerace (například molekulová síta, zeolity, oxid 

hlinitý). Vybraný adsorpční materiál by měl mít vysokou adsorpční kapacitu, vysokou 

selektivitu, nízkou energetickou náročnost na regeneraci, nízké pořizovací náklady, 

vysokou teplotní, mechanickou a chemickou stálost, viz tab. 10. [74, 76] 

Tab. 10: Porovnání adsorbentů používaných pro odstranění vody ze zemního plynu a bioplynu [77, 78] 

Vlastnosti Silikagel Al2O3 Molekulová síta 

Specifický povrch [m2/g] 750-830 210 650-800 

Adsorpční kapacita [kgH2O / 100 kg ads.] 7-9 4-7 9-12 

Teplota regenerace [°C] 230 240 290 

Desorpční teplo [J] 3256 4183 3718 

 Volba použité metody dehydratace bioplynu je závislá na požadované finální 

suchosti plynu, viz obr. 28. Adsorpční sušení využívající k regeneraci zvýšenou teplotu  

a profouknutí malým množstvím suchého plynu, čímž je zvýšena adsorpční schopnost 

adsorbentu, a s kombinací se zvýšením rychlosti čištění (nastavení kratší doby cyklů) lze 

dosáhnout nižších rosných bodů (-60 až -80 °C).  [79] 

   
Obr. 28: Přehled oblastí vhodných pro aplikaci metody cílové dehydratace – převzato, upraveno [76] 
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4 Průmyslově používané systémy pro zušlechťování 

bioplynu  

V České republice a v celé Evropě existuje mnoho firem zabývajících se 

zušlechťováním a dalším zpracováním bioplynu, těmi nejvýznamnějšími zástupci jsou:  

• Agrikomp Bohemia 

Je jednou ze společností, která postavila v České republice nejvíce bioplynových 

stanic, o instalovaném výkonu pod 500 kW elektrické energie. Všechny využívají 

kogenerační jednotky pro transformaci bioplynu na elektrickou energii a teplo. Proces 

výroby biometanu z bioplynu prochází přes předčištění, kde dochází k odstranění 

nežádoucích složek jako je vlhkost, sloučeniny síry a těkavé organické látky. 

V předúpravě dochází k prostupu bioplynu přes filtry s aktivním uhlím a přes 

kompresory, pomocí nichž je realizováno sušení plynu. [80] 

Dále následuje čištění bioplynu (upgrading), kdy dochází k odstraňování oxidu 

uhličitého a dalších složek plynu jako je kyslík a dusík. K upgradingu bioplynu používá 

společnost Agrikomp membránovou technologii agriPure z důvodu vhodnosti parametrů 

membránové technologie pro zušlechtění bioplynu vzniklého ze zemědělských  

a odpadních substrátů. Použité membránové jednotky agriPure zaručují nízké provozní 

náklady a nízké metanové ztráty při upgradingu. Obvykle jsou společností Agrikomp 

využívány třístupňové membránové systémy, ve kterých prochází přes membránu CO2  

a metan zůstává v retentátovém proudu. Technologií agriPure jsou dosahovány čistoty 

99,5 obj. % a pouze 0,5 obj. % biometanu prochází do permeátu [81]. Odpadní plyn 

obsahuje až 98 obj. % oxidu uhličitého, tento proud je možno dočistit a využít. [81]  

• Hochreiter 

Společnost Hochreiter dodává modulární-kontejnerový systém úpravy bioplynu  

o výkonech od 40 do 5000 m3/h bioplynu. Linka na transformaci bioplynu na biometan 

začíná předúpravou, kdy je pomocí dmychadla a ochlazování na přibližně 5 °C částečně 

odstraňována voda. Dále jsou zapojeny adsorbéry s aktivním uhlím k odstranění 

organických těkavých látek a sirovodíku. Prostřednictvím zapojení vysoce účinné 

rekuperační jednotky, která využívá teplo z kompresorů a z chladící jednotky k vytápění 

fermentorů dochází k minimalizaci množství potřebného externě dodávaného tepla a tím 

i spotřeby elektrické energie v bioplynové stanici. Před samotným zušlechťováním je 
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bioplyn stlačen na 16 barů pístovým kompresorem. Pro upgrading bioplynu je používána 

patentovaná třístupňová membránová separace [94], viz obr. 29 a 30, která je při 

optimálním provozu dosahuje účinnosti vyšší než 99,5 % s minimální metanovou ztrátou 

menší než 0,5 %. Je také k dispozici možnost rekuperace odpadního proudu bohatého na 

oxid uhličitý se snahou o další využití například v potravinářském průmyslu. [82] 

 

 

 

 

 

Obr. 29: Blokové schéma a schéma se znázorněnými zařízeními pro úpravy bioplynu firmou Hochreiter 

[82] 

3. stupeň 
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2. stupeň 

Vstup bioplynu 

Možné zkapalnění CO2 
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Plyn bohatý na CH4 
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Obr. 30: Blokové membránové separace – převzato, upraveno [82] 
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• Hitachi Zosen Inova 

Společnost Hitachi Zosen Inova se zaměřuje na kompletní dodání technologie 

zpracování bioplynu. Řešení je dodáno na míru a může být použita kogenerační jednotka 

nebo separace bioplynu na biometan. V první fázi procesu dochází k předúpravám plynu, 

a to konkrétně odstranění vodní vlhkosti systémem využívající komprese plynu a sušení, 

dále odstraněním sloučenin síry prostřednictvím adsorpce na aktivním uhlí. V hlavní fázi 

zušlechťování bioplynu je odstraňován oxid uhličitý metodou membránové separace 

nebo nízkotlaké aminové vypírky. Volba metody je závislá na výkonu bioplynové stanice, 

na požadavcích provozovatele či na podmínkách trhu. Obě zvolené metody dosahují 

vysokých čistot metanu a jeho minimální ztráty, je zde také odpadní proud plynu 

s relativně vysokým obsahem oxidu uhličitého, který muže být dále zpracováván.  

Nízkotlaká aminová vypírka bioplynu funguje na principu absorpce oxidu uhličitého 

do aminového roztoku, který je v horní části náplňové kolony rozstřikován. Předupravený 

bioplyn je přiváděn na spodní část kolony, ze které stoupá absorpční kolonou a dochází 

ke kontaktu bioplynu a absorbentu. Použitý absorbent je nutné tepelně regenerovat pro 

obnovu absorpční kapacity. Použití aminové vypírky je vhodné instalovat tam, kde je 

k dispozici zdroj tepla pro regeneraci například z jiné výroby, nebo když je část bioplynu 

zpracovávána kogenerační jednotkou. Aminová vypírka je také vhodná při požadavku 

vysoké čistoty biometanu na výstupu a také v případě, kde je požadovaný nízký tlak 

výstupního biometanu pro přepravu do vtláčecí stanice.  [83] 

Membránová separace bioplynu funguje na principu rozdílné permeace oxidu 

uhličitého membránou oproti metanu, kdy molekuly oxidu uhličitého přednostně 

procházejí membránou díky velikosti molekuly a selektivitě membrány. Bioplyn je na 

membránu přiváděn za vysokého tlaku a postupně prochází třístupňovou membránovou 

separací. Membránová separace je vhodná pro provozy s malými nebo kolísavými 

objemy vstupního bioplynu a tam kde je požadován výstupní biometan o vysokém tlaku 

[83].   

• Bright Biometane 

Bright Biometane je jedním z nejvýznamnějších dodavatelů zařízení na 

zušlechťování bioplynu s kapacitami od 40 Nm3/h do 5 000Nm3/h. Pro zušlechťování 

bioplynu jsou používány třístupňové membránové systémy SEPURAN® od společnosti 

Evonik, viz obr. 31, s účinností separace nad 99,5 % metanu z bioplynu [87]. Společnost 
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využívá i odpadní proud oxidu uhličitého pro případné zkapalnění a oxid uhličitý je 

považován za další zdroj příjmů, viz obr. 32. [84] 

 

Membránová separace je preferovaná z důvodu snadného zvýšení kapacit 

doinstalováním dalších membránových modulů, jednoduché měřitelnosti složení proudů 

plynu, jednoduchosti pro obsluhu a odolnosti membrán proti poškození škodlivinami 

včetně nízkým koncentracím sirovodíku [87]. 

Po odstranění vody jsou z bioplynu odstraňovány také znečišťující látky jako sulfan, 

siloxany a těkavé organické látky prostřednictvím adsorpčních kolon s aktivním uhlím a 

3 µm prachovým filtrem umístěným za adsorbentem. Zkapalňování CO2 je realizováno 

prostřednictvím deskového výměníku tepla při tlaku 18-19 bar, kdy je jako zdroj chladu 

Obr. 31: Schéma třístupňové membránové separace systému SEPURAN – převzato, upraveno [88] 

Obr. 32: PFD schéma zkapalňování CO2 – převzato, upraveno [89] 
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zapojen vnější chladící kompresorový okruh s freonovým chladivem či s amoniakem,  

viz obr. 33. 

 

Společnost Bright Biometane optimalizovala provoz zařízení na zušlechťování 

biometanu, viz obr. 33, a dosahuje spotřeby elektrické energie 0,22 kWh/Nm3 bioplynu 

[84].  Prostřednictvím rekuperace tepla používaného ve fázi předúpravy bioplynu 

(adsorpční odstraňování vody a sirovodíku s tepelnou regenerací) a tepla vzniklého 

v kompresorových jednotkách pro stlačování bioplynu před membránovou separací je 

získáváno více než 0,25 kWht/Nm3 [84]. Tím je pokrývána hlavní energetická spotřeba 

zařízení na úpravu bioplynu. Výrobcem jednotek na zušlechťování bioplynu je firma 

Prodeval, která zařizuje technologie předúprav, filtry s aktivním uhlím, membránovou 

separaci a odorizaci biometanu tetrahydrotiofenem. [85, 86] 

• Hutira green gas 

Je společnost zajišťující technologie kontroly a úpravy biometanu pro vtláčení do 

plynárenské soustavy, viz obr. 34, reguluje tlakové parametry, odstraňuje vlhkost, 

zajišťuje odorizaci, měření a servis bioplynových stanic a biometanových 

zušlechťovacích zařízení. 

Obr. 33: Schéma se znázorněnými zařízeními pro zušlechťování bioplynu firmou Bright Biometane [84] 
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• Air Products 

Air Products je jednou z největších firem v plynárenském průmyslu, která mimo jiné 

vyrábí a distribuuje oxid uhličitý. Jedním ze zdrojů dodávaného oxidu uhličitého je oxid 

uhličitý z bioplynu, který je zušlechťován třístupňovým membránovým systémem 

PRISM®. Do membránového systému, viz obr. 35, je vháněn surový bioplyn a po 

průchodu separačním systémem dosahuje retentátový proud stejné kvality jako zemní 

plyn z plynárenské sítě a je vhodný pro průmyslové využití. V případě zkapalňování 

biometanu je dále retentátový proud dočištěn. Výhodou membránového zařízení je také 

selektivita membrán pro vodu, která z velké části prochází do permeátového proudu,  

viz obr. 36, bohatého na oxid uhličitý a pro získávání biometanu je eliminována potřeba 

úplného vysoušení celého objemu surového bioplynu. Membrány jsou odolné vůči 

nečistotám a sirovodíku a udržují si dlouhou životnost osmi až dvanácti let. [91] 

Obr. 34: Schéma vtláčení biometanu do plynárenské sítě a zkapalňování CO2 [90] 
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Společnost používá stejné typy membrán pro všechny nabízené konfigurace 

membránových separátorů na zušlechťování bioplynu. Podle velikosti produkce bioplynu 

se zvolí vhodné membránové moduly s dostatečnou membránovou plochou a konkrétní 

zapojení a stupeň optimalizace se zvolí dle požadavků zákazníka, viz tab. 11. Výsledky 

separace bioplynu třemi různými PB membránami v tab. 12 byly provedeny testováním 

dvousložkové směsi metanu (55 mol.%) a oxidu uhličitého (45 mol.%). Výstupní 

retentátová směs obsahovala 98 mol.% CH4 a 2 mol.% CO2, složení permeátu 

z membránové separace dosahoval 99,7 mol.% CO2 a 0,3 mol.% CH4. Průměrně  

52,5 obj. % vstupního proudu zůstává jako retentát a 47,5 obj.% prochází přes membránu 

do permeátu.  

 

Obr. 35: Znázornění linky na zušlechťování bioplynu i s předúpravami společností Air Products – převzato, 

upraveno [91] 
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Obr. 36: Membránový PB separátor od společnosti Prism se znázorněnou separací jednotlivých složek 
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Tab. 11: Možnosti optimalizace separačního zařízení od firmy Air Products [91] 

Konfigurace 
Vysoká metanová 

výtěžnost 

Nízká spotřeba 

energie 

Nízké kapitálové 

náklady 

Měrný příkon 
0,22 kW/Nm3/h  

bioplynu 

0,15 kW/Nm3/h 

bioplynu 

0,17 kW/Nm3/h 

bioplynu 

Využití CH4 99,8 % 94 % 90 % 

Zušlechťovací 

technologie 

Třístupňová 

membránová separace 

Třístupňová 

membránová separace 

Dvoustupňová 

membránová separace 

Objemový tok 

vstupního BP 

[Nm3/h] 

PB6050P3 60,0 PB6050P3 120 PB6050N1 350 

PB4050P3 23,0 PB4050P3 46,4 PB4050N1 135,5 

PB4030P3 13,8 PB4030P3 28,0 PB4030N1 81,6 

Objemový tok 

CH4 frakce 

(retentát) 

[Nm3/h] 

PB6050P3 33,6 PB6050P3 63,3 PB6050N1 176,8 

PB4050P3 13,0 PB4050P3 24,4 PB4050N1 68,5 

PB4030P3 7,8 PB4030P3 14,7 PB4030N1 41,2 

Objemový tok 

CO2 frakce 

(permeát) 

[Nm3/h] 

PB6050P3 26,4 PB6050P3 56,7 PB6050N1 173,2 

PB4050P3 10,0 PB4050P3 21,9 PB4050N1 67,0 

PB4030P3 6,0 PB4030P3 13,2 PB4030N1 40,4 

Pozn.1: Tlak vstupního do membrány je 12 barg, tlak retentátového proudu klesl na 11,8 barg a tlak 

permeátového proudu klesl na 0 barg. 

Pozn. 2: PBXXXXP3 je označení použitých membránových modelů firmou Air Products 

• Linde 

Linde je významnou společností dodávající oxid uhličitéhý, který je získáván 

z mnoha zdrojů. Například z výroby amoniaku, etylenoxidu, etylenglykolu, bioetanolu, 

z rafinerií ropy, z výroben syntézního plynu, čištěním zemního plynu a z bioplynu. Proces 

zušlechťování bioplynu probíhá v obdobných fázích, jako u výše zmíněných společností, 

a to ve fázích předčištění, komprese, promývání vodou (scrubbing-většinou s kapalným 

rozpouštědlem vodného amoniaku a monoetanolaminu), sušení a adsorpce těkavých látek 

a sulfanu. Při regeneraci rozpouštědla vzniká proud plynu bohatý na oxid uhličitý, který 

je následně zkapalňován v kondenzátoru. V závislosti na požadované kvalitě (i více než 

99,9 obj. % CO2) je optimalizován proces regenerace rozpouštědla. [92]  

Pro bioplynové stanice s malým výkonem Linde nabízí řešení zušlechťování 

biometanu prostřednictvím třístupňového patentovaného membránového zařízení 

dodávané firmou Evonik, viz obr. 37. 
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4.1 Zkapalňování CO2 – metody a oběhy  

Jedním z důvodů zkapalňování oxidu uhličitého je fakt, že jsou kapalná čerpadla 

mnohem méně energeticky náročná, oproti plynovému kompresoru. Limitní hodnota 

tlaku, při které lze oxid uhličitý zkapalnit, je tlak trojného bodu pT=5,17 bar. Druhou je 

kritická teplota tk= 31 °C, nad kterou již nelze pouhou změnou tlaku zkapalnit oxid 

uhličitý. [95] 

4.1.1 Zkapalňování CO2 prostřednictvím vnějšího chladícího cyklu 

Principem izobarického zkapalnění je dodání dostatečného chladu na zkapalnění 

vnějším chladícím cyklem bez přímého kontaktu chladiva a chlazené látky. Zkapalnění 

probíhá ve výparníku tepla, do kterého vstupuje stlačený plyn zbavený příměsí a vlhkosti.  

Pro snížení energetické náročnosti může být využito sériové zapojení více chladících 

cyklů s jinými teplotními úrovněmi. Díky zapojení více chladících cyklů, viz obr. 38, 

nemusí být dosaženo v prvním stupni teplot zkapalnění a může být snížen kompresní 

poměr, což vede ke snížení potřebné energie na jednotku chladící energie [96]. 

 

Obr. 37: Schéma třístupňového membránového systému Evonik – převzato, upraveno [93, 94] 
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53 

 

4.1.2 Zkapalňování CO2 prostřednictvím škrcení 

Zkapalňování plynného oxidu uhličitého prostřednictvím vnitřního chlazení 

funguje na principu Joule-Thomsonova (JT) efektu, při kterém probíhá adiabatická 

expanze plynu bez konání práce. V případě expanze za teploty nižší, než je inverzní 

teplota, bude docházet vždy k ochlazování plynu, naopak plyn s vyšší teplotou, než je 

inverzní, se bude ohřívat. Hodnoty inverzních teplot pro jednotlivé tlaky jsou znázorněny 

na obr. 39 a je patrné, že v oblasti teplot pod 300 °C se nacházíme pod inverzní teplotou 

a při škrcení CO2 se teplota vždy snižuje.  

 Spotřeba energie u systému využívající JT efekt, může být snížena 

prostřednictvím využití vícestupňové komprese a škrcení, viz obr. 40. Spotřeba energie 

je snížena, protože není potřeba stlačovat veškerý plyn z nejnižší hodnoty tlaku. [96] 

 Obr. 39: Joule-Thomsonova inverzní křivka pro CO2. Plná čára znázorňuje prognózu dle stavové rovnice 

od Spana a Wagnera [97], kroužky jsou výsledky simulace technikou Monte Carlo pro intermolekulární 

potenciál CO2 [98] a trojúhelníky jsou výsledky simulace technikou Monte Carlo pro Lenardův-Jonesův 

potenciál CO2 [99] 
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4.2 Čistota oxidu uhličitého 

Oxid uhličitý je v plynné formě používán v celé řadě odvětví jako je lékařství, 

potravinářský průmysl, ve svařování, jako superkritická tekutina a ve výzkumu. Podle 

dané oblasti použití je požadována různá čistota oxidu uhličitého, viz tab. 12, a to 

z důvodu potenciálního dopadu na výsledky měření, na vlastnosti produktů  

a charakteristikami látek se kterými by mohly nečistoty interagovat. [100] 

Tab. 12: Stupně čistoty oxidu uhličitého [100] 

Oblast použití Čistota CO2 

Výzkum 99,999 % 

Superkritická kapalina 99,998 % 

Lasery 99,950 % 

Nápojový průmysl 99,900 % 

Potravinářský průmysl 99,900 % 

Lékařské použití 99,500 % 

Průmyslové použití 99,500 % 

 Rozdíl mezi jednotlivými třídami použití CO2 není pouze v čistotě plynu, ale 

zejména v maximálních přípustných hodnotách obsahu nečistot. V Evropské unii kvalitu 

potravinářského oxidu uhličitého definují standardy organizace EIGA (European 

Industrial Gases Association), které odpovídají požadavkům dle nařízení Evropské 

komise číslo EC 231/2012 [101], viz tab.13. 

Obr. 40: Schéma zkapalňovacího procesu CO2 využívající expanzní chlazení [96] 
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Tab. 13: Specifikace oxidu uhličitého pro použití v nápojovém a potravinářském průmyslu [102, 103] 

 

4.3 Dosažení potravinářské čistoty oxidu uhličitého 

Výrobny oxidu uhličitého jsou často lokalizovány u průmyslových závodů, kde se 

nachází odpadní proud bohatý na oxid uhličitý. Podle Evropské bioplynové asociace lze 

jakoukoli optimalizovanou konvenční separační technologií (membránová technologie, 

adsorpce, absorpce) dosáhnout 99% čistoty oxidu uhličitého [7], což nesplňuje 

kvalitativní požadavky složení potravinářského oxidu uhličitého, viz tab.13. Výrobci 

potravinářského CO2 (Bright Biometane, Hutira green gas, Atlas copco, Pentair, a další) 

jsou nuceni do výroby připojit další dočištění [89, 90, 105]. Zařízení používané pro 

dosažení potravinářské kvality je stripovací kolona s reboilerem, viz obr. 32, 41. Po 

odstranění vody a nečistot je proud bohatý na oxid uhličitý přiváděn přes reboiler, kde je 

proud předchlazen, do kondenzátoru, ze kterého čerpán kapalný reflux do hlavy 

stripovací kolony. Při styku kapaliny a plynu dochází k uvolňování těkavějších látek 

(CH4, N2, O2) z kapaliny do plynu, čímž je zvyšována finální kvalita kapalného oxidu 

uhličitého odebíraného ze spodní části kolony, tab. 14. Ve spodní části kolony je 

instalovaný reboiler, kterým je dodávané teplo na odpaření níže vroucích látek. [104, 106] 

Složka 
Nápojový průmysl 

CO2 

Potravinářský průmysl 

CO2 – E290 

Oxid uhličitý CO2 99,9 % v/v min. > 99,9 % v/v 

Vlhkost H2O
(g) 20 ppm v/v max. < 52 ppmv 

Oxid uhelnatý CO 10 ppm v/v max. < 10 ppmv 

Olej 5 ppm w/w max. < 5 mg/kg 

Uhlovodíky 

50 ppm v/v max.  

z toho max. 20 ppm v/v. 

ne-CH4 

< 50 ppmv 

Kyslík O2 30 ppm v/v max. - 

Amoniak NH3 2,5 ppm v/v max. - 

Oxidy dusíku NO/NO2 2,5 ppm v/v max. každý - 

Metanol 10 ppm v/v max. - 

Celková síra <0,1 ppm v/v max. - 

Při překročení celkové síry: 

Sirovodík           H2S 

Karbonylsulfid  COS 

Oxid siřičitý      SO2 

 

0,1 ppm v/v max. 

0,1 ppm v/v max. 

1,0 ppm v/v max. 

 

- 

- 

- 
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Tab. 14: Parametry systému dočištění oxidu uhličitého firmou Pentair [104] 

Kapacit 

průtoku 

plynu 

Složení 

vstupního 

plynu 

Spotřeba 

energie 

Složení 

odplynu 

Čistota 

kapalného CO2 

250-1800 

Nm3/h 

> 99 % CO2 

0,9 % CH4 

0,1 % O2/N2 

~110 Wh/Nm3
 

~220 Wh/kg 

30 % CH4 

67 % CO2 

3 % O2/N2 

> 99,997 % 

Splňuje standardy 

EIGA 

 

4.4 Podmínky pro skladování a expedici oxidu uhličitého 

Oxid uhličitý je skladován ve formě kapaliny či superkritické tekutiny [107]. Pro 

volbu skladovacích parametrů je kritická cena tlakové nádoby, která se zvyšuje s velikostí 

nádrže a s hodnotou maximálního povoleného tlaku v nádobě. Skladování kapalného 

oxidu uhličitého v zásobníkových tancích je realizováno při:  

• Tlaku 45-65 bar a teplotě okolí [109] 

• Tlaku 12-25 bar a teplotě -35 až -15 °C [109] 

• Tlaku 6-7 bar a teplotě -52 °C 

Transport oxidu uhličitého je realizován prostřednictvím lodní dopravy, železniční 

dopravy, automobilové dopravy nebo prostřednictvím sítě potrubí. Plynný oxid uhličitý 

Obr. 41: Systém dočištění oxidu uhličitého do potravinářské kvality firmou Pentair – převzato, upraveno 

[104, 114] 
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je dopravován prostřednictvím potrubní sítě a je limitován fázovou přeměnou (max.  

4,5 MPa při předpokladu nejnižší teploty trubky 10 °C) [110]. Ostatní formy transportu 

CO2 využívají kapalné skupenství či superkritickou tekutinu z důvodu zvýšení hustoty 

média, viz obr. 42, a tím snížení objemu, což zvyšuje nákladovou efektivitu přepravy. Pro 

lodní dopravu většina autorů doporučuje udržovat oxid uhličitý v kapalném skupenství 

těsně nad trojným bodem (5,2 bara, -56,5 °C) [107]. Kvůli zamezení zamrzání je vhodné 

mírné zvýšení tlaku oxidu uhličitého na 6,5 bara a teplotu -52 °C [108].  Automobilová 

doprava je limitována velikostí nádrže a hmotností nákladního automobilu s nákladní 

kapacitou přibližně 30 tun kapalného oxidu uhličitého o tlaku 7 bara a teplotě -50 °C [110, 

111]. Železniční doprava oxidu uhličitého není tak častá, jako výše zmíněné metody, ale 

je realizována při přibližně stejných hodnotách tlaků a teplot jako u automobilové 

dopravy. Ceny dopravy jsou závislé na vzdálenosti, množství dopravovaného oxidu 

uhličitého a zda je již vybudována železnice, potrubní síť a pozemní komunikace. 

Náklady na přepravu oxidu uhličitého na vzdálenost 200 km jsou uvedeny v tab. 15. 

Tab. 15: Orientační ceny za přepravu oxidu uhličitého na vzdálenost 200 km pro rok 2008 a 2019 [112] 

Metoda dopravy Výpočetní vzorec Vzdálenost přepravy 

200 km 

Nákladní automobil  0,111 $/t-km 13 320 $/600 t 

Vlak s kapacitou 600 t 0,044 $/t-km + 2 $/t 6 480 $/600 t 

Potrubní síť  

*rok 2008 

grafické závislost 

5-10 $/t-200 km 

3 000-6 000 $/600 t 

Pozn.: *ceny pro potrubní síť jsou výrazně více variabilní oproti vlakové a automobilové dopravě z důvodu 

závislosti na místních stavebních nákladech a práv pro vybudování potrubní sítě 

  
Obr. 42: Znázornění závislosti hustoty oxidu uhličitého jako funkce tlaku – převzato, upraveno [113] 

 
Pevná fáze T= -78 °C 

zcela chlazená loď 

 Polo-přetlaková loď 

 
Kapalina  

 Přetlaková loď  
Potrubní doprava 

 H
u
st

o
ta

 

[k
g
/m

3
] 

 
Tlak [bar] 

 Páry  

  
Křivka 

nasycení 



58 

 

5 Návrh a koncepce linky na úpravu bioplynu a CO2 

bohaté frakce  

Cílem této části práce je na základě literární rešerše navrhnout vhodný proces 

zušlechťování bioplynu a následnou úpravu permeátového proudu bohatého na CO2 na 

úroveň dostatečnou pro další použití v průmyslu či v jiné oblasti, viz tab. 14. Návrh linky 

byl proveden pro navržené vstupní parametry uvedené v tab. 16. 

Tab. 16: Vstupní parametry procesu 

Parametr Označení hodnota 

Průtok LBM �̇�𝐿𝐵𝑀 266 kg/h 

Koncentrace CO2 v sur. BP 𝑐𝐶𝑂2

𝑠𝑢𝑟.𝐵𝑃 37,6 obj. %  

Tlak surového bioplynu 𝑝𝑠𝑢𝑟.𝐵𝑃 15 barg 

Relativní vlhkost sur. BP při 5 °C 𝛷𝑠𝑢𝑟.𝐵𝑃
5 °𝐶  100 % 

Průtok CO2 frakce �̇�𝐶𝑂2𝑟𝑖𝑐ℎ 362 kg/h 

Tlak CO2 frakce po zušlechtění BP 𝑝𝐶𝑂2
 0,2 barg 

Teplota CO2 frakce po zušlechtění BP 𝑡𝐶𝑂2
 3 °C 

Složení suché frakce bioplynu před zušlechtěním: 

Koncentrace CO2 𝑐𝐶𝑂2
 37,47 obj. % 

Koncentrace CH4 𝑐𝐶𝐻4
 62 obj. % 

Koncentrace O2 𝑐𝑂2
 0,3 obj. % 

Koncentrace N2 𝑐𝑁2
 0,14 obj. % 

Koncentrace inertů (H2S, NH3, He, ...) 𝑐𝑖𝑛𝑒𝑟𝑡ů 0,09 obj. % 

 

5.1 Návrh použitých technologií a postupů 

Na základě znalostí získaných z literární rešerše byla navržena linka pro úpravu 

proudu bohatého na oxid uhličitý. Zdrojem tohoto CO2 bohatého proudu je zušlechťovací 

jednotka zušlechťující surový bioplyn z malé bioplynové stanice, viz tab. 16. Navržené 

blokové schéma celé technologie včetně zušlechťovací jednotky je prezentováno na  

obr. 43. V této práci detailně řešená část linky je na obrázku vymezena červeně označenou 

oblastí. 
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5.1.1 Technologie zušlechťování bioplynu 

Navržené parametry linky uvedené v tab. 16, odpovídají průtoku surového bioplynu 

na vstupu 570 kg/h (475 Nm3/hBP stanoveno při standardních podmínkách a hustotě  

ρBP= 1,2 kg/m3), což lze považovat, dle [115], za výtěžek z malé bioplynové stanice. 

Podle obr. 23 je pro uvedený průtok bioplynu nejvhodnější použití membránové 

technologie pro separaci biometanu z bioplynu. Z průmyslové rešerše, viz kap. 4, většina 

dodavatelů zušlechťovacích zařízení nabízí membránovou technologii a pro malé 

systémy ji doporučuje. Z těchto důvodů byla membránová separace zvolena na 

zušlechtění bioplynu. 

Pro úpravu surového bioplynu byl zvolen třístupňový membránový systém 

společnosti MemBrain s.r.o., viz obr. 44. Proud číslo 1, viz obr. 44, již prošel 

kompresorem a adsorpčním čištěním sirovodíku, dočištěného dle kap. 3.2.6.1 na hodnotu 

koncentrace 1-2 ppm. Proto byla společností Membrain koncentrace sirovodíku počítána 

společně s ostatními inerty a testovaný membránový systém odpovídal suchému bioplynu 

obsahující: CH4, CO2, O2, N2, inerty, viz tab. 17. Pro přibližný odhad chování dalších 

složek bioplynu jako je vodní pára, sirovodík a amoniak byl firmou MemBrain s.r.o. 

dodán obr. 45, podle kterého lze určit přibližné rozdělení těchto plynů mezi permeát  

a retentát při styku s membránovým materiálem. 

 

Obr. 43: Blokové schéma návrhu úpravy bioplynu 
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Tab. 17: Technologie Membrain: parametry proudů (číslování proudů dle obr. 44) dle nabídky [116] 

 Číslo proudu 

Parametr 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 

Testovaný 

průtok 

[Nm3/h] 

170 283 152 131 4 127 107 63 93 20 89 

Konc.CH4  

[obj. %] 
62 64 56,2 - - 98,3 98,2 0,5 - 98,3 96,1 

Konc.CO2 

[obj. %] 
37,47 - 42 - - 1,0 1,0 99,42 - 1,0 0,89 

Konc. N2 

[obj. %] 
0,14 - - - - - 0,222 7∙10-5 - 0,5 2,62 

Konc. O2 

[obj. %] 
0,3 - - - - - 0,436 0,069 - 0,2 0,39 

Konc. 

inertů 

[obj. %] 

0,09 - - - - - 0,143 1,093∙10-4 - - - 

 

 

Na základě dat od firmy MemBrain byly dopočítány objemové průtoky 

jednotlivých proudů, viz tab. 18, pro zadanou hodnotu 8. proudu 232 Nm3/h, což 

Obr. 44: Schéma třístupňové membránové technologie na zušlechťování bioplynu od MemBrain [116] 

10 

11 

10 

10 

Obr. 45: Technologie Membrain: propustnost membrán pro jednotlivé složky – převzato, upraveno [116] 
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odpovídá hodnotě ze zadání 362 kgCO2 frakce/h, viz tab. 16, za předpokladu stejného složení 

proudů. Stejné složení lze předpokládat, je-li zachován stejný poměr objemového průtoku 

zušlechťovaného plynu k velikosti aktivní plochy membrány jako u nabídnutého 

systému.  

Tab. 18: Technologie Membrain: parametry proudů pro navržený výkon linky   

 Číslo proudu 

Parametr 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 

Průtok 

[Nm3/h] 
626 1042 560 482 15 468 394 232 342 74 328 

Pozn.: Čísla proudů odpovídají obr. 44. 

Z parametrů jednotky uvedených v tab. 17 je taktéž vidět, že proud bohatý na oxid 

uhličitý splňuje minimální koncentraci >99 % oxidu uhličitého, která je vhodná pro 

dosažení vysoké čistoty zkapalněného CO2. Dosažení nižší koncentrace 0,47 obj. % CH4 

žádoucí, neboť koncentrace 0,5 obj. % je maximální možná koncentrace methanu, která 

může být vypuštěna do atmosféry. Zároveň koncentrace metanu v CH4 bohaté frakci je 

větší než 95 obj. % (98,3 obj. %), což teoreticky zaručuje dostatečnou čistotu pro možnost 

vtláčení biometanu do vysokotlaké potrubní sítě zemního plynu.  

 Součástí zušlechťovací stanice je adsorbér s aktivním uhlím, který je předřazen 

kompresorové stanici a membránové technologii pro snížení zatížení membrán sulfanem. 

Zaručená odolnost membrán je garantována do koncentrací 20 ppm H2S, které by při 

správné optimalizaci odsíření bioplynu, viz kap. 3.6.2, nemělo být problém dosáhnout 

[116]. Předřazený adsorbér sulfanu redukuje koncentrace sulfanu z 50-100 ppm na 

koncentrace <20 ppm. Po adsorpci maximálního množství sulfanu na aktivním uhlí je 

nahrazen znečištěný adsorbent novým a použitý adsorbent je termicky zlikvidován. 

Většinu času provozu jsou výsledné koncentrace sulfanu za adsorbérem mezi 1-2 ppm, 

které procházejí na membránovou jednotku. Díky relativně nízkému množství 

adsorbované síry v adsorbéru (vstup cca 80 ppm, což odpovídá adsorpci 2,5 gH2S/h) je 

výdrž adsorpční kolony vysoká, v řádu 3-5 měsíců [67]. 

5.1.2 Složení CO2 bohaté frakce za zušlechťovací jednotkou  

Podklady pro výpočet membránové jednotky byly uvedeny pro suchý plyn. 

Parametry mokré CO2 frakce byly vypočteny dle následujícího postupu.  

Koncentrace vody v CO2 frakci byla stanovena ze znalosti tlaku vodních par 𝑝"  

a celkovém tlaku pcelk CO2 frakce dle rovnice 3.  
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𝑦𝐻2𝑂 =
𝑝"

𝑝𝑐𝑒𝑙𝑘
 

(3) 

Koncentrace suché CO2 frakce ySG byla určena dle rovnice 4. 

𝑦𝑆𝐺 = 1 −  𝑦𝐻2𝑂 (4) 

Ze znalosti koncentrace ySG a koncentrací suché CO2 frakce y(i), viz proud 8 tab. 17, pro 

jednotlivé složky byly stanoveny koncentrace jednotlivých složek mokré CO2 frakce 

yWG(i), dle rovnice 5. 

𝑦𝑊𝐺(𝑖) = 𝑦𝑖 ∙  𝑦𝑆𝐺  (5) 

Dále byla stanovena molární hmotnost CO2 frakce MWG prostřednictvím znalosti 

molárních hmotností jednotlivých složek Mi a jejich koncentrací yWG(i), dle rovnice 6. 

𝑀𝑊𝐺 = ∑ 𝑀𝑖 ∙ 𝑦𝑊𝐺(𝑖)
 
 (6) 

Molární tok mokré CO2 frakce byl vypočítán rovnicí 7, kde celkový průtok je dán tab. 16. 

�̇�𝑊𝐺 = �̇�𝐶𝑂2𝑟𝑖𝑐ℎ/𝑀𝑊𝐺   (7) 

Následně byly dopočítány látkové toky jednotlivých složek �̇�(𝑖) rovnicí 8. 

�̇�𝑖 = �̇�𝑊𝐺 ∙ 𝑦𝑊𝐺(𝑖) 
 (8) 

Hmotnostní toky jednotlivých složek �̇�(𝑖)byly určeny dle rovnice 9. 

�̇�𝑖 = �̇�(𝑖) ∙ 𝑦𝑊𝐺(𝑖) 
 (9) 

Celkový výpočet byl proveden v programu Excel, a protože nebyla známa 

hodnota parciálního tlaku, ale zbytkový hmotnostní tok vody, tak byl výpočet nejprve 

s hodnotou tlaku nasycení vodních par p“ = 758,08 Pa při 3 °C a poté byl změněn 

hmotnostní tok vody a citlivostní analýzou – hledáním řešení, byl zpětně určen parciální 

tlak vodní páry. Hmotnostní tok vody byl určen dle nezkondenzovaného množství vody 

v bioplynu po první kompresi, viz tab. 20. Hodnoty koncentrací, látkových  

a hmotnostních toků vypočtené pro výstupní proud z membránové separace (proud 6, viz 

obr. 43) jsou uvedeny v tab. 21. Při určování složení proudu po kompresi na 15 bar (a) 

(proud 8, viz obr. 43) lze uvažovat parciální tlak vody a látkové toky jednotlivých složek, 

kromě látkového toku vody, za konstantní a vypočítaný látkový tok suché CO2 frakce 

�̇�(𝑆𝐺)𝑐𝑜𝑚𝑝. je před i po kompresi totožný.  
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Prostřednictvím těchto informací a rovnice 3 byla vypočítána nová koncentrace 

vodní páry ve stlačené CO2 frakci 𝑦(𝐻2𝑂)𝑐𝑜𝑚𝑝., použitím rovnice 4 byla stanovena 

koncentrace suchého frakce CO2 po stlačení. Látkový tok mokré stlačené frakce CO2 

�̇�(𝑊𝐺)𝑐𝑜𝑚𝑝. byl určen rovnicí 10. 

�̇�(𝑊𝐺)𝑐𝑜𝑚𝑝. = �̇�(𝑆𝐺)𝑐𝑜𝑚𝑝. ∙ 𝑦(𝑆𝐺)𝑐𝑜𝑚𝑝. (10) 

Látkový tok vody ve stlačené CO2 frakci �̇�(𝐻2𝑂)𝑐𝑜𝑚𝑝.byl stanoven rozdílem látkových 

toků mokré a suché stlačené CO2 frakce, viz rovnice 11. 

�̇�(𝐻2𝑂)𝑐𝑜𝑚𝑝. = �̇�(𝑊𝐺)𝑐𝑜𝑚𝑝. − �̇�(𝑆𝐺)𝑐𝑜𝑚𝑝. (11) 

Látkové množství zkondenzované vody �̇�(𝐻2𝑂)𝑘𝑜𝑛𝑑. je stanovené rozdílem látkových 

množství CO2 frakcí před a po kompresi podle rovnice 12. 

�̇�(𝐻2𝑂)𝑘𝑜𝑛𝑑. = �̇�(𝐻2𝑂) − �̇�(𝐻2𝑂)𝑐𝑜𝑚𝑝. (12) 

 

Tab. 19: Technologie zušlechtění bioplynu – parametry CO2 frakce (proud 6) 

Proud 6 

Objemová 

koncentrace 

[-] 

Molární  

hmotnost 

[kg/kmol] 

Látkový 

Tok 

[kmol/h] 

Hmotnostní 

tok 

[kg/h] 

označení y M n m 

suchá CO2 frakce 1 43,857 8,248 361,714 

CO2-SG 0,9942 44,01 8,1997 360,8677 

CH4-SG 0,005 16,04 0,0412 0,6615 

O2-SG 0,00069 31,999 0,0057 0,1821 

H2O-SG 0 18,015 0 0 

N2-SG 0,0000007 28,013 5,773∙10-6 1,617∙10-4 

H2S-SG 0,00001 31,4 8,248∙10-5 2,590∙10-3 

NH3-SG 3,33∙10-6  17,031 2,749∙10-5 4,682∙10-4 

ostatní plyny-SG 9,597∙10-5 - - - 

mokrá CO2 frakce 1 43,808 8,263 362,000 

CO2-WG 0,992293 44,01 8,1997 360,8677 

CH4-WG 0,004990 16,04 0,0412 0,6615 

O2-WG 0,00068867 31,999 0,0057 0,1821 

H2O-WG 0,001918 18,015 0,0159 0,2856 

N2-WG 6,987∙10-6  28,013 5,773∙10-6 1,617∙10-4 

H2S-WG 0,00001 31,4 8,263∙10-5 2,595∙10-3 

NH3-WG 3,33∙10-6 17,031 2,754∙10-5 4,691∙10-4 

ostatní plyny-WG 9,576∙10-5 - - - 
Pozn.: Hodnoty jsou vztaženy k proudu číslo 6, viz obr. 43. 
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5.1.3 První stupeň odstranění vody (kompresorová stanice bioplynu) 

Zvolená membránová technologie vyžaduje zvýšení tlaku vstupního plynu 

z důvodu vytvoření tlakového spádu a tím zajištění lepší funkce membránové separace. 

Průmyslově používané membránové systémy mají tlaky na vstupu 8 až 15 bar (a). Vstupní 

proud surového bioplynu na kompresorovou stanici bioplynu (proud 2, viz obr. 43) je při 

vstupní teplotě 5 °C plně nasycen vodní parou. Proto po kompresi plynu při zachování 

výstupní teploty 5 °C dochází ke kondenzaci vodní páry, viz tab. 21. Pro ilustraci byly 

vypočítány objemy kondenzátu a objemy zbytkové vody za separátorem i pro další 

hodnoty tlaků, které jsou používány pro membránové systémy jiných dodavatelů. Při 

výpočtu se předpokládá atmosférický tlak surového bioplynu. 

Z důvodu zvolené technologie zušlechtění bioplynu (membránová technologie), 

která operuje při zvýšeném tlaku na 8 až 15 bar (a), je první stupeň odvodnění realizován 

kompresí nasyceného bioplynu vodou při teplotě 5 °C. Objem vody po kompresi je 

uveden v tab. 20 a byl stanoven z hustoty nasycených vodních par 6,7989 g/m3 [117] při 

atmosférickém tlaku a při teplotě 5 °C pro vstupní objem suchého bioplynu 626 Nm3/h, 

viz tab. 18. Objemový průtok vodní páry v nasyceném bioplynu před kompresí byl  

4,256 kgH2O/h. 

Tab. 20: Množství vody v proudu bioplynu vstupující na membránovou jednotku 

Pozn.: Data jsou vypočítána pro teplotu 5 °C. Čísla proudů odkazují na obr. 43. Hodnoty parc. tlaků z jsou 

           určeny dle kap. 5.1.2. 

Vstupní průtok 

vlhkého BP 

(proud 2) 

630 Nm3/h 

Vstupní průtok 

suchého BP 
626 Nm3/h 

Tlak za kompresorem 

Množství H2O 

na vstupu při 

p=1atm.   

(proud 2) 

[kgH2O/h] 

Hmotnostní 

tok 

kondenzátu 

(proud 4) 

[kgH2O/h] 

Hmotnostní 

tok H2O za 

separátorem 

(proud 5) 

[kgH2O/h] 

Tlak 

nasycených 

par vody p“H2O  

[Pa] 

8 bar 

(Hutira green gas) 
4,283 3,748 0,535 436 

10 bar 4,283 3,855 0,428 349 

12 bar 

(Air Products 
4,283 3,926 0,357 291 

15 bar 

(MemBrain; 

BrightBiometane) 

4,283 3,998 0,286 233 
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V membránovém zařízení prochází veškerá vodní pára do permeátového proudu 

bohatého na oxid uhličitý, viz obr. 45, až jeho nasycení. V případě plné saturace CO2 

bohatého proudu (proud 6, viz obr. 43) je tento proud o hmotnostním toku 362 kg/h při 

tlaku 0,2 bar (g), viz tab. 16, schopen nést 1,578 kgH2O/h. Porovnáním stanovené hodnoty 

pro plnou saturaci s hodnotami zbytkové vody v bioplynu, viz tab. 20 může být s jistotou 

řečeno, že veškerá vodní pára přejde do permeátu a retentátový proud biometanu bude 

suchý.  

5.1.4 Druhý stupeň odstranění vody (kompresorová stanice CO2 frakce) 

Dle výpočtů v kapitole 5.1.3 prochází veškerá zbytková vodní pára membránou 

do CO2 bohatého proudu. Pro zkapalnění proudu bohatého na oxid uhličitý musí být tlak 

vyšší, než je tlak trojného bodu 5,2 bar (a). S rostoucím tlakem roste spotřeba energie pro 

kompresi. Zároveň platí, že s rostoucí hodnotou tlaku roste hodnota teploty bodu varu 

CO2, kterou je snazší při zkapalňování dosáhnout, a také se zvyšuje množství 

zkondenzované vody. Výběr optimálního tlaku z hlediska energetické náročnosti 

zkapalnění CO2 bohaté frakce je dále stanoven v kap. 6.1.6. Vliv tlaku na výstupu 

z kompresoru na koncentraci vodní páry a hmotnostní tok vody na výstupu z kompresoru 

(proudu 8, viz obr. 43) jsou uvedeny v tab. 21.  

Tab. 21: Vliv výstupního tlaku po druhé kompresi na množství zbytkové vody v CO2 frakci 

 

 

 

 

  

 

 

Pozn.: Proud 8 odkazuje na obr. 43  

Z tab. 21 je vidět, že i při stlačení na vysoké hodnoty až 100 bar (a) zůstává v CO2 

bohatém proudu relativně velké množství vody, která by při expanzi mohla vymrznout  

a ucpat expanzní ventil. Z toho důvodu je navrženo adsorpční dosušení CO2 frakce jako 

třetí stupeň odstranění vody. 

Tlak 

[bar] 

Koncentrace H2O 

(proud 8) 

[ppm] 

Hmotnostní tok H2O 

(proud 8)  

[g/h] 

6 388 57,5 

10 233 34,58 

20 116 17,5 

40 58,2 8,75 

60 38,8 5,75 

80 29 4,17 

100 23,3 3,46 
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5.1.5 Adsorpční dosušení CO2 frakce  

Adsorpční sušení je využíváno pro odstranění nízkých koncentrací zbytkové 

vodní páry v proudu plynu a bez ohledu na zvolenou hodnotu tlaku po druhé kompresi je 

koncentrace zbytkové vody dostatečně nízká pro vhodnost použití adsorpčního sušení, 

viz obr. 28. Podle kapitoly 3.6.2. je použitím molekulových sít možné dosáhnutí rosného 

bodu (-70 až -80 °C). Množství zbytkové vody v CO2 bohatém proudu po adsorpčním 

dosušení pro různé teploty rosného bodu je uvedeno v tab. 22. Koncentrace vody v CO2 

frakci byla určena za použití rovnice 3. Hodnoty hmotnostního toku vody byla stanovena 

rovnicí 13. 

�̇�𝐻2𝑂 = 𝑦(𝐻2𝑂)𝑐𝑜𝑚𝑝. ∙ �̇�𝑐𝑒𝑙𝑘 ∙ 𝑀𝐻2𝑂 (13) 

 

Tab. 22: Hodnoty koncentrací a hmotnostních toků vodní páry v CO2 frakci pro různé teploty rosného bodu 

t [°C] 

Parciální 

tlak 

nasycené 

vodní páry 

p“ [Pa] 

Koncentrace 

H2O  

(proud 9) 

 y [ppm] 

Hmotnostní tok 

H2O (proud 9) 

[g/h] 

20 2340 3900 579,979 

5 873 1455 216,376 

0 610,71 1017,85 151,367 

-5 401,5 669,17 99,514 

-10 259,7 432,83 64,368 

-20 103,2 172 25,579 

-40 12,83 21,38 3,180 

-50 3,935 6,56 0,9753 

-60 1,081 1,80 0,2679 

-80 0,05472 0,0912 0,01356 

-100 0,001402 0,00234 0,0003475 
Pozn.: Proud 9 označuje proud z obr. 43.  

 Pracovní tlak adsorbéru se obvykle pohybuje v rozmezí 0,1 až nízké desítky bar 

(g). Z tohoto důvodu byl pro návrh adsorpčního dosušení zvolen tlak na výstupu  

z kompresoru 6 bar (a). Zároveň relativně nízký provozní tlak působící na adsorpční 

materiál zaručuje nízkou degradaci adsorbentu [120]. V případě zkapalňování CO2 

bohaté frakce za použití expanzního ventilu z vyšších tlaků na tlak 6 bar (a), je možné 

vracet nezkapalněný plyn za tento kompresorový stupeň. Při tlaku 6 bar (a) je zaručuje 

dostatečný tlakový rozdíl od tlaku trojného bodu pro skladování kapalného CO2.  

Adsorpční materiál byl vybírán na základě schopnosti zachycení vodní páry  

a zároveň minimálním záchytu oxidu uhličitého. Molekulové síta pracují na principu 
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fyzikální adsorpce, a proto byly porovnány velikosti pórů molekulových sít s velikostí 

jednotlivých molekul plynu, viz tab. 23. 

Tab. 23: Velikost molekul a pórů vybraných adsorbentů [119, 120, 121] 

Látka 
Velikost póru/molekuly 

[nm] 

Voda 0,270 

Oxid uhličitý 0,334 

Metan 0,380 

Sirovodík 0,470 

3A mol. síto 0,3 

4A mol. síto 0,4 

Mikroporézní aktivní uhlí 0,4-0,8 

Silikagel > 2 

Aktivovaný oxid hlinitý > 2,5 

Podle tab. 23 a po konzultaci s [120] bylo zvoleno molekulové síto 3A, které má 

optimální velikost pórů pro záchyt zbytkové vlhkosti. Návrh velikosti adsorpčního 

zařízení vychází z adsorpčních izoterm molekulového síta 3A, viz obr. 46. Oranžová 

přímka v obr. 46 označuje hodnotu 0,055 Pa parciálního tlaku vody, který podle tab. 22 

odpovídá teplotě rosného bodu -80 °C. Zbytkový průtok vody v proudu vycházejícího 

z adsorbéru (proud 9, viz obr. 43) bude 0,0136 g/h. 

  

Parciální tlak vody [hPa] 
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Obr. 46: Adsorpční izotermy vody molekulového síta 3A – převzato, upraveno [122] 
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Při výše zvolených podmínkách (6 bar (a)) dosahuje koncentrace vody v CO2 

frakci 388 ppm, což odpovídá hmotnostnímu toku (proudu 8, viz obr. 43)  

57,5 gH2O/h, viz tab. 21. Adsorpční kapacita 3A molekulového síta při dosaženém 

parciálním tlaku 0,055 Pa a teplotě mezi 0 až 25 °C je přibližně 2 kgH2O/100kgADS, dle 

obr. 46.  

Molekulové síto 3A je vhodné regenerovat zvýšenou teplotou 175 až 260 °C po 

dobu 3 až 6 hodin [123, 124]. Před opětovným použitím je nutné adsorbent zchladit na 

teplotu maximálně 15 °C vyšší, než je teplota nástřiku CO2 frakce. Při uvažování 

dvanáctihodinových cyklů je potřeba 0,69 kgADS na adsorpci hmotnostního toku vody 

57,496 g/h. Dle výše uvedených výpočtů lze použít adsorpční jednotku se dvěma 

adsorpčními kolonami vyplněnými 1 kg molekulového síta 3A každá. Pro regeneraci 

adsorbéru je doporučeno využít suchý vyčištěný proud oxidu uhličitého a to alespoň  

10 obj. % z objemu vstupního proudu vstupujícího na adsorpci [120]. 

5.1.6 Vodní chlazení 

Vodní chlazení je instalováno za každý kompresor a je navrženo tak, aby bylo 

schopné pracovat během celého roku. Proto je při výpočtech uvažována teplota chladící 

vody 25 °C, která by měla být dosažitelná i v letním období [140]. Rozdíl teplot ohřáté 

výstupní chladící vody a výstupní teploty chlazeného plynu je ve výpočtech nastaven na 

10 °C. Takto zvolená teplotní diference vodního chladiče by měla zaručovat přiměřeně 

velikou teplosměnnou plochu výměníku a tím i jeho cenovou přijatelnost.   

Vodní chladící systémy jsou nabízeny celou řadou společností, jako například 

Atlas Copco, Hanscool, Cool-chiller, Hitema, Lneya, Bosch, ABC a další. Byly vybrány 

vodní chladiče od firmy Hitema, viz obr. 47, protože byla nabídnuta široká škála zařízení 

s odpovídajícími výkonovými charakteristikami, a zároveň byly poskytnuty potřebná 

data, jako je celkový příkon zařízení pro konkrétní chladící kapacitu. 
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5.1.7 Externí nízkoteplotní chlazení 

Při zkapalňování je nutné dodat potřebný chlad externě či vytvořit vnitřní chladící 

efekt expanzí plynu. I při zapojení expanzního ventilu je vhodné expandovat z oblasti 

nižších teplot (bod 8), pro dosažení zkapalnění vysokého procenta frakce (bod 9), viz obr. 

52. Dodání externího chladu je znázorněno mezi body 8,1 a 8, viz obr. 52. Výběr 

externího chladiče CO2 bohaté frakce byl proveden podle požadované teploty ochlazené 

CO2 frakce, která se pohybuje kolem -30 °C za předpokladu zkapalňování s využitím 

expanzního ventilu. Expanze z této teploty, jak je ukázáno v tab. 32, je výhodná, neboť 

množství nezkapalněného plynu přibližně odpovídá průtoku plynu potřebného na 

regeneraci adsorbéru, proud 12, viz obr. 43. 

Bylo vybráno přírodní chladící médium R744 (oxid uhličitý), které je často 

používané pro chlazení v rozsahu teplot -25 až -50 °C [127]. I přes technické složitosti  

a nutnost ochranných systémů detekujících únik CO2 byl zvolen externí chladič s oxidem 

uhličitým jako pracovní látkou, a to převážně kvůli nízkému indexu GWP=1 (Global 

warming potential). Oxid uhličitý používaný jako chladivo R744 je zařazen do kategorie 

future-ready a splňuje podmínky Kjótského protokolu [128].  

 Společnosti poskytující externí chladiče s oxidem uhličitým jako chladící 

kapalinou jsou například Carrier, HiRef, SCMfrigo, TEMPEST, Frost, Cooltech a další. 

Bylo vybráno externí chladící zařízení od společnosti Carrier, viz obr. 48, z důvodu 

dlouholeté zkušenosti a práci v oboru a také kvůli svému širokému výběru chladících 

jednotek [129]. 

Obr. 47: Ukázka chladící jednotky poskytované společností Hitema [130] 
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5.1.8 CO2 kompresor 

Kompresorová jednotka je nedílnou součástí linky pro úpravu bioplynu a CO2 

bohaté frakce. Kompresory na oxid uhličitý jsou podobné kompresorům na stlačování 

vzduchu, avšak není možné vzduchové kompresory použít na kompresi CO2. Součásti 

kompresorů oxidu uhličitého musí být odolnější a také musí být schopni odolat kyselině 

uhličité, která při kompresi může vznikat. [131]  

 Při volbě vhodného kompresoru bylo vybíráno od společností Danfoss, Bitzer, 

Dorin, Emerson, AtlasCopco, Mehrer, Ventos a Haug. Všechny tyto společnosti 

dlouhodobě vyrábějí kompresory na oxid uhličitý, viz obr. 49, a jsou významnými 

celosvětovými dodavateli. 

  

Obr. 48: Externí chladící zařízení MiniCO2OLcompact od společnosti Carrier 

Obr. 49: Kompresor Haug.Sirius vhodný pro kompresi oxidu uhličitého od společnosti Sauer [132] 
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5.2 Návrh postupů zkapalňování CO2  

Oxid uhličitý může být zkapalněn izobaricky dodáním chladu potřebného ke 

zkapalnění vnějším chladícím cyklem nebo s využitím vnitřního ochlazení plynu při 

škrcení plynu (adiabatické expanzi bez konání práce). Pro odhad parametrů zkapalňování 

byla v této kapitole bohatá frakce CO2 považována zjednodušeně za čisté CO2. Níže jsou 

uvedena schémata a grafy navržených zkapalňovacích zařízení, které využívají níže 

uvedené možnosti zkapalnění, viz kap. 5.2.1 a 5.2.2. Teploty oxidu uhličitého před 

škrcením se pohybují v řádech desítek stupňů Celsia pod či nad nulou, kde je zaručeno 

ochlazování látky při expanzi, viz kap. 4.4.2.  

5.2.1 Zkapalnění čistého CO2 – vnější chladící zařízení 

Při tomto přístupu je předpokládaný efekt zkapalnění dosažen izobaricky vnějším 

dodáním chladu externím chladičem, viz obr. 50. Před samotným dodáním chladu je 

potřeba dostat plyn nad tlak trojného bodu 5,2 bar (a). Z důvodu snadnějšího skladování 

kapalného oxidu uhličitého a snížení požadavků na tepelnou izolaci nádoby byl zvolen 

tlak 6 bar (a), který zaručuje dostatečný rozdíl od tlaku trojného bodu tak, aby tlakové 

senzory nádoby měly dostatečnou rezervu při případné ztrátě tlaku. 

 

5.2.2 Zkapalnění CO2 kombinací vnějšího chlazení a chlazení expanzí plynu 

Postup zkapalnění oxidu uhličitého využívající kombinaci vnějšího chlazení 

externím chladícím okruhem a vnitřního chlazení škrcením plynu, viz obr. 51, je možné 

realizovat při různých tlacích a teplotách. Hodnota tlaku za škrtícím ventilem (proud 9, 

viz obr. 51) je z důvodů uvedených v kap. 5.2.1nastavena na hodnotu 6 bar (a). Hodnoty 

tlaků a teplot proudu 8, viz obr. 51, jsou nastaveny tak, aby došlo ke zkapalnění velkého 

procenta vstupního plynu a zároveň aby aspoň 10 % vstupního média zůstalo v plynné 

fázi, kvůli regeneraci adsorpčního sušiče vody, viz kap. 5.1.5. 

Obr. 50: Schéma zkapalnění CO2 vnějším chlazením 
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Pro kompresi byla navržena třístupňová komprese s vodními mezichladiči. 

Grafické znázornění procesu je prezentováno v p-h diagramu na obr. 52, pro zvolený 

tlaku 40 bar (a) před škrcením (bod 8, obr. 52). Společným bodem všech návrhů 

zkapalňovací linky je vstupní bod 1, viz obr. 52, který znázorňuje výstupní proud CO2 

bohaté frakce vystupující z membránové jednotky o přetlaku 20 kPa a teplotě 5 °C. Proud 

je dále stlačen na tlak 6 bar (a), z důvodu možnosti zapojení zpětného recyklu 

nezkapalněného proudu oxidu uhličitého (proud 13, viz obr. 53). Rozdělení proudu 12 

zachovává hodnotu objemového průtoku proudu 14 na 10 % toku proudu vstupující na 

adsorpční sušičku (proud 8, viz obr. 43).  Dále je plyn ochlazen na 30 °C vodním 

chlazením (bod 2→bod 3).  Plyn je nadále stlačován v druhém a třetím kompresorovém 

stupni na tlaky 15,5 a 40 bar (a) a následně chlazen. Vodní chladiče pracují s vodou  

o výstupní teplotě 20 °C a je předpokládaný rozdíl teplot vody a chlazeného plynu 10 °C. 

Izobarická změna z bodu 7 do bodu 8 je dosažena prostřednictvím vnějšího zdroje chladu 

a případného recyklu nezkapalněného oxidu uhličitého po škrcení (bod 7→bod 8,1). 

Poslední částí procesu je expanze oxidu uhličitého z kapalné formy do dvoufázové oblasti 

(bod 8→bod 9), při které se se snižujícím tlakem snižuje teplota, avšak část oxidu 

uhličitého přechází zpět do plynné formy. Poměr vzdáleností bodů (9-10 a 9-11) nám 

stanovuje množství kapaliny a plynu po škrcení. 

Obr. 51: Schéma procesu zkapalnění oxidu uhličitého kombinací expanze plynu a vnějšího chlazení 
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Obr. 52: Zkapalňovací proces se škrcením: p-h diagram 

Obr. 53: Schéma procesu zkapalnění oxidu uhličitého kombinací expanze plynu a vnějším chlazením s 

recyklem 
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6 Simulace v programu Aspen Plus 

V předchozí kap. 5 byly navrženy dva koncepty zkapalnění frakce bohaté na oxid 

uhličitý. Pro detailní analýzu procesu byla provedena simulace v programu Aspen Plus. 

Aspen Plus je počítačový software, který je považován za jeden z předních 

výpočtových a simulačních programů v oblasti chemického a procesního inženýrství.  Pro 

nastavení simulace jsou v programu předdefinované jednotlivé bloky znázorňující 

technologické procesy jako změny tlaků, separátory, destilace a další. Tyto bloky jsou 

možné propojit technologickými proudy a vytvořit celkové schéma simulované 

technologie. Výpočet procesu pracuje s definovanými vstupními daty proudů  

a jednotlivých bloků počítány prostřednictvím přednastavených termodynamických 

modelů dle volby uživatele. [133] 

Při ověřování technologie za použití počítačového simulačního programu lze 

přeskočit časově a finančně náročnou fázi výroby pilotního zařízení a lze vytvořit 

optimalizovanou technologii, kterou lze snadno vyzkoušet s jinými provozními 

parametry. Prostřednictvím změny parametrů v simulaci lze také předem detekovat 

maximální provozní parametry či oblasti s možnými závadami. [133] 

6.1 Simulace technologie zkapalnění – čistý oxid uhličitý 

Podle návrhu linek uvedených v kapitole 5.2 (viz obr. 50 a 51) byly v programu 

Aspen Plus vytvořeny simulační modely. Cílem simulací bylo určit parametry procesu 

tak, aby byla technologie energeticky co nejméně náročná a zároveň realizovatelná. 

6.1.1 Nastavení podmínek simulace v programu Apen Plus 

Již při vytváření nového souboru v programu Aspen Plus je vhodné vybrat si 

z předem nadefinovaných šablon. Druhým krokem při definici podmínek je volba 

sloučenin a následně volba výpočtové rovnice 

Pro simulace v této práci byla zvolena kategorie zpracování plynů s jednotkami SI. 

Použitá sloučenina je oxid uhličitý a zvolená výpočetní metoda termodynamických 

veličin byla Peng–Robinsonova kubická stavová rovnice, která je nápovědou 

doporučována pro simulace zpracování plynů.  

Po analýze vlastností a nastavení veškerých požadovaných parametrů byly 

vytvořeny simulační schémata, obr. 51, 53. 
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6.1.2 Popis jednotlivých bloků a proudů  

Proud 1 v obou simulacích, obr. 50 a 51, odpovídá proudu čistého oxidu uhličitého, 

reprezentující výstupní permeátový proud z membránového separačního zařízení (proud 

6 viz obr. 43).  

6.1.2.1 Technologie izobarického zkapalňování vnějším chladícím zařízením – 

popis  

V tab. 24 a 25 jsou uvedeny seznamy jednotlivých zařízení a proudů s popisem 

funkce technologie izobarické zkapalňování, viz obr. 54. 

 
Tab. 24: Popis jednotlivých zařízení technologie izobarického zkapalnění vnějším chlazením 

 
Tab. 25: Popis proudů technologie zkapalnění s vnějším chlazením 

Proud  Popis funkce 

1 Vstupní proud plynu (CO2) do prvního stupně kompresoru 

2 Proud plynu vstupující do prvního vodního chladiče 

3 Proud plynu vstupující do výměníku tepla případného recyklu 

4 Proud vstupující do externího chladícího zařízení 

5 Proud CO2 vstupující na separátor 

6 Proud nezkapalněného CO2 

7 Proud kapalného CO2 

8 Výstupní proud plynného CO2 k regeneraci adsorbéru 

Označení zařízení Popis funkce 

COMP1 První stupeň komprese  

HEX1 Externí chladící zařízení 

HEX-RC Výměník tepla zpětného recyklu nezkapalněného CO2 

CHLAD1 Vodní chladič plynu za první kompresorem 

SEP1 Separátor kapalné a plynné fáze s tangenciálním nátokem 

Obr. 54: Schéma zkapalnění CO2 – externí chladící zařízení 
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6.1.2.2 Technologie zkapalňování kombinací vnějšího chlazení a expanzí plynu – 

popis  

V následujících tab. 26 a 27 jsou popsány názvy a funkce jednotlivých zařízení  

a proudů technologie zkapalňování expanzí plynu a vnějším chlazením, viz obr. 55.  

Tab. 26: Popis jednotlivých zařízení technologie zkapalnění 

Označení zařízení Popis funkce 

COMP1 První stupeň komprese  

COMP2 Druhý stupeň komprese  

COMP3 Třetí stupeň komprese 

HEX1 Externí chladící zařízení 

HEX-RC Výměník tepla zpětného recyklu nezkapalněného CO2 

CHLAD1 Vodní chladič plynu za první kompresorem 

CHLAD2 Vodní chladič plynu za druhým kompresorem 

CHLAD3 Vodní chladič plynu za třetím kompresorem 

J-T Joule-Thomsonův škrtící ventil  

SEP1 Separátor kapalné a plynné fáze s tangenciálním nátokem 

 

  

Obr. 55: Schéma zkapalnění CO2 – kombinace expanze plynu a vnějšího chlazení 
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Tab. 27: Popis proudů technologie zkapalnění s vnějším i vnitřním chlazení 

Proud Popis funkce 

1 Vstupní proud plynu (CO2) do prvního stupně kompresoru 

2 Proud plynu vstupující do prvního vodního chladiče 

3 Proud plynu vstupující do druhého stupně kompresoru 

4 Proud plynu vstupující do druhého vodního chladiče 

5 Proud plynu vstupující do třetího stupně kompresoru 

6 Proud plynu vstupující do třetího vodního chladiče 

7 Proud plynu vstupující do trubkové části výměníku tepla 

8,1 Proud plynu vstupující do externího chladícího zařízení 

8 Proud CO2 vstupující na škrtící ventil 

9 Dvoufázový proud CO2 vstupující na separátor 

10 Proud nezkapalněného CO2 vstupující jako recykl do výměníku tepla 

11 Proud kapalného CO2 

12 Výstupní proud plynného CO2 pro regeneraci adsorbéru 

6.1.3 Specifikace jednotlivých bloků a vstupního proudu 

Složení a průtok vstupního proudu (proud 1, viz obr. 54 a 55) je uveden v tab. 28. 

Tab. 28: Charakteristika vstupního proudu 

Číslo proudu Složení 
Hmotnostní průtok 

[kg/h] 

1 100 % CO2 362 

 

6.1.3.1 Technologie izobarického zkapalňování vnějším chladícím zařízením – 

specifikace  

Specifikace jednotlivých bloků, viz tab. 29, nastavených v programu Aspen Plus 

pro zapojení s vnějším chladícím zařízením vyobrazeno na obr. 54. 
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Tab. 29: Nastavení jednotlivých bloků simulace v programu Aspen Plus 

Označení zařízení Specifikace procesu 

COMP1 

Model: kompresor 

Typ: izoentropický 

Výstupní tlak: 6 bar (a) 

Izoentropická účinnost: 0,8 

Mechanická účinnost 0,9 

HEX1 

Model: externí výměník tepla (chladič) 

Typ: tlakový/plynná frakce 

Výstupní tlak: 6bar (a) 

Výstupní plynná frakce: 0,1 

HEX-RC 

Model: výměník tepla 

Typ výpočtu: shortcut 

Typ výměníku: protiproudý 

(teplé médium v trubkách) 

Součinitel přenosu tepla: 35 W/m2K [134] 

Rozdíl teplého vstupního a chladného výstupního proudu: 10 K 

CHLAD1 

Model: vodní chladič 

Typ: tlakový/teplotní 

Výstupní tlak: 6 bar (a) 

Výstupní teplota plynu: 30 °C 

SEP1 

Model: separátor 

Typ: tlakový/plynná frakce 

Výstupní tlak: 6 bar (a) 

Výstupní plynná frakce: 0,1 

 

6.1.3.2 Technologie zkapalňování kombinací vnějšího chlazení a expanzí plynu – 

specifikace  

Specifikace jednotlivých bloků, viz tab. 30, nastavených v programu Aspen Plus 

pro zapojení s vnějším chladícím zařízením, viz obr. 55. Při optimalizaci procesu byly 

měněny hodnoty finálních tlaků p3 za třetím kompresorovým stupněm (proud 6, viz  

obr. 55), a proto také dochází ke změně tlaku za druhým stupněm kompresoru (proud 4, 

viz obr. 55). Hodnota tlaku za druhým stupněm kompresoru byla stanovena dle rovnice 

14. Byly také měněny hodnoty teplot T9 před škrtícím ventilem (proudu 8, viz obr. 55) 

tak, aby bylo možné dosáhnout zkapalnění oxidu uhličitého a zároveň zanechat alespoň 

10 % nezkapalněné frakce pro regeneraci adsorbéru. 

 

𝑝2 = √𝑝1 ∙ 𝑝3 (14) 
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Tab. 30: Nastavení jednotlivých bloků simulace v programu Aspen Plus 

Označení zařízení  Specifikace procesu 

COMP1 

Model: kompresor 

Typ: izoentropický 

Výstupní tlak: 6 bar (a) 

Izoentropická účinnost: 0,8 

Mechanická účinnost 0,9 

COMP2 

Model: kompresor 

Typ: izoentropický 

Výstupní tlak: p2 bar (a) 

Izoentropická účinnost: 0,8 

Mechanická účinnost 0,9 

COMP3 

Model: kompresor 

Typ: izoentropický 

Výstupní tlak: p3 bar (a) 

Izoentropická účinnost: 0,8 

Mechanická účinnost 0,9 

HEX1 

Model: externí výměník tepla (chladič) 

Typ: tlakový/teplotní 

Výstupní tlak: p3 bar (a) 

Výstupní teplota: T9 

HEX-RC 

Model: výměník tepla 

Typ výpočtu: shortcut 

Typ výměníku: protiproudý 

(teplé médium v trubkách) 

Součinitel přenosu tepla: 35 W/m2K [134] 

Rozdíl teplého vstupního a chladného výstupního proudu: 10 K 

CHLAD1 

Model: vodní chladič 

Typ: tlakový/teplotní 

Výstupní tlak: 6 bar (a) 

Výstupní teplota plynu: 30 °C 

CHLAD2 

Model: vodní chladič 

Typ: tlakový/teplotní 

Výstupní tlak: p2 bar (a) 

Výstupní teplota plynu: 30 °C 

CHLAD3 

Model: vodní chladič 

Typ: tlakový/teplotní 

Výstupní tlak: p3 bar (a) 

Výstupní teplota plynu: 30 °C 

J-T 

Model: škrtící ventil 

Typ: adiabatický 

Výstupní tlak: p3 

SEP1 

Model: separátor 

Typ: tlakový 

Výstupní tlak: 6 bar (a) 

Chladící povinnost: 0 Watt 
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6.1.4 Výsledky simulací – čistý CO2 

Simulace byla provedena pro obě varianty technologií, se 100% oxidem uhličitým 

o průtoku 362 kg/h. Výsledky simulace pro zkapalnění vnějším chladícím okruhem,  

viz kap. 5.2.1, jsou uvedeny v tab. 31 a simulace s vnějším i vnitřním chlazením, viz  

kap. 5.2.2, jsou zaznamenány v tab. 32. Teplota kapalného oxidu uhličitého při 6 bar (a) 

je -52,6 °C. 

Tab. 31: Výsledky simulace technologie externího chlazení 

č. 
p 

[bar] 

Hmotnostní 

tok 

plynné 

frakce 

(proud 6) 

[-] 

Příkon 

kompresoru 

(COMP1) 

[kW] 

Tepelný 

výkon 

vodního 

chladiče 

(CHLAD1) 

[kW] 

Tepelný 

výkon 

externího 

chladiče 

(HEX1) 

[kW] 

Tepelný 

výkon 

chlazení 

recyklem 

(HEX-RC) 

[kW] 

C1 
6 

0 
13,918 -10,856 

-41,837 0 

C2 0,1 -37,741 0,617 
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Tab. 32: Výsledky energetických nároků simulace technologie externího a vnitřního chlazení 

č. 
tpřed_exp 

[°C] 

ppřed_exp 

[bar] 

ppo_exp 

[bar] 

Plynná 

frakce 

po 

škrcení 

[-] 

Příkon 

kompresorů 

(COMP1,2,3) 

[kW] 

Tepelný 

výkon 

vodního 

chladiče 

(CHLAD1,2,3) 

[kWt] 

Tepelný 

výkon 

externího 

chlazení 

(HEX1) 

[kWt] 

Tepelný 

výkon 

chlazení 

recyklem 

(HEX-

RC) 

[kWt] 

E1 -20 
20 6 

0,187 
24,915 -22,167 

-34,378 -1,211 

E2 -30 0,126 -37,026 -0,812 

E3 -10 

30 6 

0,252 

28,589 -26,679 

-30,363 -1,634 

E4 -20 0,1856 -33,234 -1,202 

E5 -30 0,125 -35,841 -0,809 

E6 5 

40 6 

0,367   -24,063 -2,377 

E7 -5 0,285   -27,577 -1,848 

E8 -10 0,250   -29,111 -1,617 

E9 -20 0,184 31,245 -30,448 -31,918 -1,194 

E10 -30 0,125   -34,488 -0,807 

E11 -40 0,067   -36,893 -0,445 

E12 -50 0,016   -39,176 -0,101 

E13 15 

60 6 

0,445 

35,045 -37,597  

-16,964 -2,883 

E14 -5 0,279 -24,116 -1,806 

E15 -20 0,182 -28,266 -1,181 

E16 -30 0,124 -30,770 -0,804 

E17 23,71 

80 6 

0,512 

37,773 -54,164 

0 -3,313 

E18 15 0,424 -3,763 -2,746 

E19 -5 0,274 -10,219 -1,774 

E20 -20 0,181 -14,219 -1,171 

E21 -30 0,124 -16,668 -0,803 

E22 21,57 

100 6 

0,465 

39,909 -58,100 

0 -3,009 

E23 15 0,410 -2,350 -2,656 

E24 -5 0,270 -8,370 -1,749 

E25 -20 0,180 -12,247 -1,165 

E26 -30 0,124 -14,650 -0,803 

E27 20,59 

120 6 

0,442 

41,666 -60,663 

0 -2,861 

E28 15 0,400 -1,806 -2,589 

E29 -5 0,267 -7,517 -1,729 

E30 -20 0,179 -11,296 -1,160 

E31 -30 0,124 -13,655 -0,805 
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6.1.5 Energetické posouzení celkových příkonů 

V tab. 31 a tab. 32, jsou prezentovány energetické náročnosti navržených způsobů 

zkapalňování pro zvolené parametry. V této kapitole byla vybrána jednotlivá zařízení tak, 

aby splňovala minimální požadovaný výkon procesu. Dále jsou sečteny příkony zařízení 

pro jednotlivé provozní parametry a jako nejvýhodnější nastavení provozních parametrů 

považuji z ekonomického hlediska nastavení s nejnižším požadovaným příkonem. 

6.1.5.1 Vodní chladící zařízení 

Pro odhadnutí potřebných příkonů vodních chladičů byly použity hodnoty 

chladících jednotek od firmy Hitema a Omi (CHWT 372), viz tab. 33. a dále je 

předpokládáno, že konkurenční výrobky mají přibližně stejné celkové příkony potřebné 

k dosažení požadovaného výkonu. Parametry chladících výkonů vodních chladičů nejsou 

od výrobce uvedeny pro stejné podmínky, které uvažuji při simulaci, a proto byly voleny 

zařízení s mírným předimenzováním tak, aby volba byla na straně bezpečnosti.  

Tab. 33: Příkony zvolených vodních chladičů [130, 135] 

č. 

Požadovaný 

chladící 

výkon  

[kWt] 

Název 

zařízení 

Chladící 

výkon 

zařízení 

[kWt] 

Celkový 

příkon 

[kW] 

Nominální 

průtok vody 

[m3/h] 

C1-C2 10,856 
Hitema 

ENR.018 
18 7,5 3,1 

E1-E2 22,167 
Hitema 

ENR.030 
31 11,1 5,3 

E3-E5 26,679 
CHWT 

372* 
37,5 10,42 9,6 

E6-E12 30,448 
Hitema 

ENR.045 
45 16 7,7 

E13-E16 37,597 
Hitema 

ENRF.045 
45,2 18,4 7,8 

E17-E21 54,164 
Hitema 

ENR.061 
61 21,4 10,5 

E22-E26 58,100 
Hitema 

ENRF.061 
60,5 23,4 10,4 

E27-E31 60,663 
Hitema 

ENRF.070 
69,9 25,6 12 

Pozn. 1: Chladící výkon zařízení Hitema je udáván pro teplotu okolního vzduchu +35 °C, teplotu 

vstupní/výstupní vody +12/+7 °C a chladící výkon pro zařízení od firmy Omi (CHWT 372), je uveden pro 

teplotu okolí 25 °C a teplotu chlazené vody 15 °C 

Pozn. 2: Příkon čerpadla chladícího zařízení je již započítán v celkovém příkonu 

6.1.5.2 Externí chladící zařízení 

Jako zástupce externích chladičů byl vybrán chladič typu MiniCO₂OLcompact od 

společnosti Carrier, který je použit k odhadu celkového příkonu externí chladící jednotky. 
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Vybraný typ chladiče je zapojen v kaskádovém uspořádání, viz obr. 56, kdy výparník 

prvního okruhu je zároveň kondenzátorem druhého. První část chladícího okruhu pracuje 

se středními hodnotami vypařovacích teplot (MT) -12 až -5 °C pracovního média a druhá 

část kaskádového zapojení pracuje s nízkou vypařovací teplotou (LT) pracovního média 

-40 až -30 °C. Pracovním médiem je oxid uhličitý o objemu 188 litrů. [136] 

 

Externí chladící zařízení pro simulace parametrů C1 a C2 operují při tlaku  

6 bar (a) a teplotě zkapalnění -52.6 °C. Proto již nelze použít chladící zařízení s oxidem 

uhličitým jako pracovní látkou. Byla vybrána chladící jednotka  

(LN -60 °C ~ -10 ℃) od společnosti Ineya, která pracuje s kaskádovým systémem 

chladícího média R404A a R23. Chladivo R404A je běžně používaná směs fluorovaných 

uhlovodíků (R125 / R143a / R134a) a chladivo R23 je freonový plyn (trifluormetan 

CHF3). Uvedená chladiva zatím nejsou Evropskou unií zakázána, ale je snaha o jejich 

postupnou eliminaci. Potenciál globálního oteplování (GWP) chladiv je uveden v tab. 34. 

[137, 138] 

Tab. 34: Potenciál globálního oteplování chladiv externího chladiče od společnosti Ineya [137] 

Chladivo GWP 

R404a 3922 

R23 14800 

Energetická náročnost externího chlazení je uvedena v tab. 35. Simulace 

s označením E1 až E31, které odpovídají obr. 55, využívají chladič typu 

MiniCO2OLcompact a simulace C1-C2, viz obr. 54, jsou externě chlazeny chladiči  

(LN -60 °C ~ -10 ℃) od společnosti Ineya. 

 

Obr. 56: Schéma chladícího oběhu externího chladícího zařízení MiniCO2OLcompact [136] 
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Tab. 35: Příkony externích chladících zařízení MiniCO2OL [136] 

č. 

Nutný 

chladící 

výkon  

[kW] 

Název 

zařízení 

Chladící 

kapacita 

zařízení 

MT+LT 

[kW] 

Celkový 

příkon 

MT+LT 

[kW] 

Provozní 

příkon 

[kW] 

E17,22,27 0 - - 0 0 

E28 1,806 MINI CR3-4MT 7 44,5+0 24,9+0 1,01+0 

E23 2,350 MINI CR3-4MT 7 44,5+0 24,9+0 1,32+0 

E18 3,763 MINI CR3-4MT 7 44,5+0 24,9+0 2,11+0 

E29 7,517 
MINI CR3-4MT 7 

+CB2-2G/2F S 
13,4+25,6 24,9+5,4 13,97+1,59 

E24 8,370 
MINI CR3-4MT 7 

+CB2-2G/2F S 
13,4+25,6 24,9+5,4 15,55+1,77 

E19 10,219 
MINI CR3-4MT 7 

+CB2-2FSL 4 S 
13,4+25,6 24,9+5,4 18,99+2,16 

E30 11,296 
MINI CR3-4MT 7 

+CB2-2K/2J S 
28,4+13,1 24,9+3 9,90+2,59 

E25 12,247 
MINI CR3-4MT 7 

+CB2-2K/2J S 
28,4+13,1 24,9+3 10,74+2,80 

E31 13,655 
MINI CR3-4MT 7 

+CB2-2JSL 2 S 
25,3+15,6 24,9+3,6 13,44+3,15 

E20 14,219 
MINI CR3-4MT 7 

+CB2-2JSL 2 S 
25,3+15,6 24,9+3,6 13,99+3,28 

E26 14,650 
MINI CR3-4MT 7 

+CB2-2JSL 2 S 
25,3+15,6 24,9+3,6 14,42+3,38 

E21 16,668 
MINI CR3-4MT 7 

+CB2-2J/2H S 
23,1+17,5 24,9+3,9 17,97+3,71 

E13 16,964 MINI CR3-4MT 7 44,5+0 24,9+0 9,49+0 

E6 24,063 MINI CR3-4MT 7 44,5+0 24,9+0 13,46+0 

E14 24,116 
MINI CR3-4M-4K-4K  

+CB2-2G/2F S 
27,3+25,6 32,3+5,4 28,22+5,09 

E7 27,577 
MINI CR3-4KT10 

+CB2-2FSL 4 S 
27,6+31,7 36,4+6,7 36,37+5,83 

E15 28,266 
MINI CR3-4MT 7 

+CB2-2FSL 4 S 
6,1+31,7 24,9+6,7 24,9+5,97 

E8 29,111 
MINI CR3-4MT 7 

+CB2-2FSL 4 S 
6,1+31,7 24,9+6,7 24,9+6,15 

E3 30,363 
MINI CR3-4MT 7 

+CB2-2FSL 4 S 
6,1+31,7 24,9+6,7 24,9+6,42 

E16 30,770 
MINI CR3-4MT 7 

+CB2-2FSL 4 S 
6,1+31,7 24,9+6,7 24,9+6,50 

E9 31,918 
MINI CR3-4KT10 

+CB2-2H/2C S 
22,8+35,8 36,4+7,4 36,4+6,60 

E4 33,234 
MINI CR3-4KT10 

+CB2-2H/2C S 
22,8+35,8 36,4+7,4 36,4+6,87 

E1 34,378 
MINI CR3-4KT10 

+CB2-2H/2C S 
22,8+35,8 36,4+7,4 36,4+7,11 
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E10 34,488 
MINI CR3-4KT10 

+CB2-2H/2C S 
22,8+35,8 36,4+7,4 36,4+7,13 

E5 35,841 
MINI CR3-4KT10 

+CB2-2ESL 4 S 
18,5+39,5 36,4+8,0 36,4+7,26 

E11 36,893 
MINI CR3-4KT10 

+CB2-2ESL 4 S 
18,5+39,5 36,4+8,0 36,4+7,47 

E2 37,026 
MINI CR3-4KT10 

+CB2-2ESL 4 S 
18,5+39,5 36,4+8,0 36,4+7,50 

C2 37,741 LN-40W 40 93 87,75 

E12 39,176 
MINI CR3-4KT10 

+CB2-2F/2C S 
15,3+42,1 36,4+8,6 36,4+8,00 

C1 41,837 LN-60W 60 122 85,07 
Pozn. 1: Hodnoty celkového příkonu jsou výrobcem stanoveny pro nízkoteplotní (LT) variantu při teplotě 

vypařování pracovního média -30 °C a pro variantu se středními teplotami (MT) -5 °C. 

Pozn. 2: Hodnoty chladících kapacit a celkového příkonu zařízení LN-40 W a LN-60 W jsou stanoveny při 

teplotě  

-55 °C. 

 Celkový příkon v tab. 35 je uveden výrobcem pro maximální chladící kapacitu 

středně teplotního okruhu (MT) a nízkoteplotního okruhu (LT) kaskádového chladícího 

zařízení. Proto byl stanoven provozní příkon, který udává konkrétní hodnotu příkonu 

zařízení pro požadovaný chladící výkon. Pro simulace externího chladícího zařízení 

pracujících při nízkých teplotách, kdy byla zvolena varianta s nižší chladící kapacitou 

MT, než je požadovaný chladící výkon, je uvažována nutnost maximální hodnoty příkonu 

v MT cyklu, pro zajištění spolehlivého chodu druhého nízkoteplotního okruhu (LT) 

kaskádového chladícího zařízení. Při výpočtu poměrného příkonu byla uvažována 

lineární závislost mezi chladící kapacitou a příkonem. Z tohoto důvodu se může okamžitý 

příkon od vypočteného poměrného příkonu reálně zapojeného zařízení lišit. 

6.1.5.3 Kompresorová jednotka 

K dispozici je mnoho různých druhů kompresorů na oxid uhličitý. Nejvýznamnějšími 

a nejvíce vyráběnými jsou pístové kompresory, šroubové kompresory a spirálové 

kompresory. Pro některé aplikace jsou vhodné axiální, lamelové či membránové 

kompresory. Použitý kompresor byl zvolen tak, aby odpovídal svými výkonnostními 

parametry požadovanému procesu a aby byl vhodný pro styk s potravinami (možnost 

výroby potravinářského CO2).  

Jednotliví výrobci kompresorových jednotek oxidu uhličitého se výrazně liší 

v hodnotách celkových příkonů kompresorů. Vždy jsou pouze uváděny maximální 

příkony kompresorů, které jsou ale dimenzovány na vyšší průtokové objemy a často  

i vyšší maximální tlaky. Proto by bylo nutné zažádat o otestování nabízených kompresorů 
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při definovaných tlacích a průtocích pro stanovení směrodatných hodnot příkonů či zadat 

poptávku pro vyhotovení kompresorů o potřebných definovaných parametrech. 

Pro další porovnání budou hodnoty příkonů kompresorů uvažovány z hodnot v tab. 

31 a 32, které byly vypočítány simulací v programu Aspen Plus. Hodnoty z tab. 31 jsou 

pro jednostupňový kompresor a tab. 32 uvažuje zapojení třístupňových kompresorů  

o hodnotě mezitlaku definovaný rovnicí 14. Do simulačního programu byly nastaveny 

kompresory jako izoentropické s izoentropickou účinností 0,8 a s mechanickou účinností 

0,9. Celkový příkon kompresoru je dán součtem příkonů jednotlivých stupňů.  

6.1.6 Vyhodnocení energetických náročností 

V této kapitole jsou shrnuty výsledky energetických náročností pro jednotlivé 

nastavení simulací, které vycházejí z kap. 6.6. Celkový elektrický příkon jednotlivých 

simulovaných technologií, viz obr. 54 a 55, je dán součtem elektrických příkonů vodního 

chladiče, externího chladiče a kompresorové jednotky. V tab. 36 je také uvedena celková 

spotřeba elektrické energie potřebná na zkapalnění 1 kg CO2.   

Podle výsledků v tab. 36 vyplývá, že technologie zkapalnění pracující pouze 

s externím chladícím cyklem, viz obr. 54, není konkurence schopná technologii 

kombinující vnější i vnitřní chlazení pro dosažení zkapalnění, viz obr. 55. Pro regeneraci 

adsorbéru zbytkové vody je nutné zachovat minimálně 10% recykl nezkapalněného 

sušeného plynu, a proto jsou technologie s označením E12, E11 a C1 nevhodné. Varianta 

číslo E2 (expanze plynu z 20 barů při -30 °C) se zdá být nejméně energeticky náročná,  

a proto budou tyto parametry použity v dalších výpočtech. 
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Tab. 36: Energetická náročnost zkapalnění CO2 

č. 

Příkon 

vodního 

chlazení 

[kW] 

Příkon 

externího 

chlazení 

[kW] 

Příkon 

kompresorů 

[kW] 

Celkový 

elektrický 

příkon 

[kW] 

Podíl 

plynné 

frakce po 

škrcení 

[-] 

Elektrická 

energie 

potřebná 

pro 

zkapalnění  

1 kg CO2 

[kWh/kgCO2] 

E2 11,1 43,9 24,915 79,915 0,126 0,2526 

E21 21,4 21,68 37,773 80,853 0,124 0,2550 

E26 23,4 17,8 39,909 81,109 0,124 0,2558 

E12 16 44,4 31,245 91,645 0,016 0,2573 

E20 21,4 17,27 37,773 76,443 0,181 0,2578 

E25 23,4 13,54 39,909 76,849 0,18 0,2589 

E3 10,42 31,32 28,589 70,329 0,252 0,2597 

E5 10,42 43,66 28,589 82,669 0,125 0,2610 

E31 25,6 16,59 41,666 83,856 0,124 0,2644 

E6 16 13,46 31,245 60,705 0,367 0,2649 

E16 18,4 31,4 35,045 84,845 0,124 0,2676 

E30 25,6 12,49 41,666 79,756 0,179 0,2684 

E11 16 43,87 31,245 91,115 0,067 0,2698 

E1 11,1 43,51 24,915 79,525 0,187 0,2702 

E4 10,42 43,27 28,589 82,279 0,1856 0,2791 

E15 18,4 30,87 35,045 84,315 0,182 0,2847 

E10 16 43,53 31,245 90,775 0,125 0,2866 

E8 16 31,05 31,245 78,295 0,25 0,2884 

E18 21,4 2,11 37,773 61,283 0,424 0,2939 

C1 7,5 85,07 13,918 106,488 0 0,2942 

E23 23,4 1,32 39,909 64,629 0,41 0,3026 

E24 23,4 17,32 39,909 80,629 0,27 0,3051 

E9 16 43 31,245 90,245 0,184 0,3055 

E19 21,4 21,15 37,773 80,323 0,274 0,3056 

E29 25,6 15,56 41,666 82,826 0,267 0,3121 

E13 18,4 9,49 35,045 62,935 0,445 0,3132 

E28 25,6 1,01 41,666 68,276 0,4 0,3143 

E22 23,4 0 39,909 63,309 0,465 0,3269 

E14 18,4 33,31 35,045 86,755 0,279 0,3324 

E27 25,6 0 41,666 67,266 0,442 0,3330 

E17 21,4 0 37,773 59,173 0,512 0,3350 

C2 7,5 87,75 13,918 109,168 0,1 0,3351 

E7 16 42,2 31,245 89,445 0,285 0,3456 
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6.2 Výpočet zkapalňování CO2 frakce 

V této části je použit výpočtový model z kap. 5.2.2, avšak oproti kapitole 6,1, kde 

bylo použit čistý oxid uhličitý jako médium pro zkapalnění je zde aplikován vstupní 

proud CO2 bohaté frakce o stanoveném složení v kap. 5.1.2.  

6.2.1 Předúpravy zkapalňování CO2 frakce 

V kap. 5.1.4 je popsáno částečné odstranění zbytkové vody kompresí CO2 bohaté 

frakce na 6 bar a následně podle návrhu v kap. 5.1.5 je plyn adsorpčním sušením dosušen. 

Tento proces je znázorněn na obr. 57, přičemž objemová koncentrace proudu 1 odpovídá 

hodnotám koncentrace mokré CO2 frakci z tab. 19. Dále byly vypočítány látkové toky 

v proudu 1, které by měly být zachovány po proud 2 a 3. V separátoru vody H-SEP1 byla 

odstraněna část vody v kapalném skupenství a se změnou látkového toku vody se změnily 

koncentrace všech složek proudu 5. Výpočet koncentrací jednotlivých složek proudu 6 

na obr. 57 byl spočítán pro hodnotu tlakového rosného bodu -80 °C při 6 bar,  

viz tab. 22.  Výpočty byly provedeny podle rovnic z kap. 5.1.2 a výsledky jsou uvedeny 

v tab. 37. 

 

Tab. 37: Vypočítané hodnoty složení jednotlivých proudů 

Koncentrace 

[obj. %] 

Po membránové separaci 

(1. proud) 

Po kondenzaci vody 

(5. proud) 

Po ads. sušení 

(6. proud) 

CO2 99,23 99,30 99,346 

CH4 0,4991 0,4994 0,49963 

O2 0,06887 0,06892 0,06895 

N2 0,0000699 0,00007 0,0000699 

H2O 0,19082 0,03879 0,0000091 

Inertní plyny 0,01091 0,09111 0,08524 

Tlak [bar] 1,21325 6 6 

Teplota [°C] 3 30 30 

Inertní plyny jsou další látky, které vznikají ve fermentoru či jsou vháněny do 

fermentoru společně se vsádkou a s mikroaerací. Jedná se o nízké koncentrace látek (jako 

Obr. 57: Schéma první části úpravy CO2 bohatého plynu, před zkapalňováním 
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H2S, NH3, He, Ar, Ne, a další), které se neodstraní při kondenzaci vody, při adsorpci  

a prochází přes membránovou jednotku do CO2 bohatého proudu. Pro výpočet 

v programu Aspen Plus je s těmito inertními plyny počítáno jako s neonem, jehož hodnota 

molekulové hmotnosti je přibližně rovná průměrné molekulové hmotnosti 

inertních plynů. Důvodem použití neonu je také jeho teplotní stabilita a nízká hodnota 

teploty zkapalnění (-239 °C při 6 bar (a)), která zaručuje nevymrzání inertních plynů 

v oblasti škrtícího ventilu. Pro zjednodušení výpočtu byly objemové koncentrace 

uvažovány za molární a ty byly vloženy do nastavení simulace.   

6.2.2 Nastavení podmínek výpočtu zkapalnění CO2 frakce 

Při tvorbě simulace byla použita Peng-Robinsonova kubická stavová rovnice za 

výpočtovou metodu termodynamických veličin. Kvůli nemožnosti výpočtu adsorbéru 

vody (ADS1, viz obr. 57) v programu Aspen Plus a jeho propojení se zbývajícím 

výpočtem procesu zkapalnění, viz obr. 58, byly pro výpočet použity hodnoty koncentrací 

proudu 6, viz tab. 37. Schéma technologie z obr. 58 odpovídá navržené technologii 

zkapalnění vnějším a vnitřním chlazením, viz obr. 55. Označení jednotlivých zařízení 

bylo zachováno jako v předchozí kapitole, viz tab. 26 a specifikace procesu byly 

nastaveny dle tab. 30. Prostřednictvím vyhodnocení energetických náročností procesu, 

dle tab. 36, byly vybrány parametry varianty E2, viz tab. 32. Tlak p3 za třetím 

kompresorem (COMP3) byl nastaven na hodnotu 20 bar a teplota T9 proudu 12 byla 

zadána výstupní teplotou z externího chladiče (HEX1) na -30 °C. 

 

6.2.3 Výsledky simulace zkapalňování CO2 frakce 

Simulace byla provedena s nastavenými hodnotami dle kap. 6.2.1 a 6.2.2. 

Výsledné hodnoty složení jednotlivých proudů je uvedeno v tab. 38, ze které je také vidět, 

že příměsi CO2 frakce nepatrně snižují hodnotu zkapalnění z hodnoty -52,6 °C pro čistý 

oxid uhličitý na hodnotu -53,71 °C pro CO2 frakci. 

 

Obr. 58: Schéma technologie zkapalnění CO2 frakce vnějším a vnitřním chlazením 
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Tab. 38: Výsledky ekonomicky nejvýhodnější simulace technologie zkapalňování CO2 s parametry E2 

Proud 
Teplota 

[°C] 

Tlak 

[bar] 

Průtok 

[kg/h] 

Molové koncentrace [%] 

CO2 CH4 O2 N2 H2O 
Ostatní 

plyny 

6 30 6 362 99,35 0,4996 0,069 6,99∙10-5 9,1∙10-6 0,085 

7 83,13 10,95 362 99,35 0,4996 0,069 6,99∙10-5 9,1∙10-6 0,085 

8 30 10,95 362 99,35 0,4996 0,069 6,99∙10-5 9,1∙10-6 0,085 

9 83,75 20 362 99,35 0,4996 0,069 6,99∙10-5 9,1∙10-6 0,085 

10 30 20 362 99,35 0,4996 0,069 6,99∙10-5 9,1∙10-6 0,085 

11 21,38 20 362 99,35 0,4996 0,069 6,99∙10-5 9,1∙10-6 0,085 

12 -30 20 362 99,35 0,4996 0,069 6,99∙10-5 9,1∙10-6 0,085 

13 -53,71 6 362 99,35 0,4996 0,069 6,99∙10-5 9,1∙10-6 0,085 

14 -53,71 6 48,43 95,87 3,0824 0,434 4,80∙10-4 1,29∙10-7 0,613 

15 -53,71 6 313,57 99,89 0,0912 0,011 5,01∙10-6 1,05∙10-5 0,0016 

16 20 6 48,43 95,87 3,0824 0,434 4,80∙10-4 1,29∙10-7 0,613 

 

 Pro určení kvality výsledného kapalného proudu oxidu uhličitého (obr. 58, proud 

15) byly stanovené koncentrace jednotlivých složek porovnány s minimálními požadavky 

na složení potravinářského oxidu uhličitého stanovenými dle EIGA, viz tab. 39. 

Tab. 39: Porovnání kvality kapalného oxidu uhličitého [102, 103] 

Koncentrace 

[obj. %] 

LCO2 

(proud 15) 

Požadované složení LCO2 dle EIGA 

pro potravinářský/nápojový průmysl 

CO2 99,896 99,9 

CH4 0,09118 < 0,005 

O2 0,01126 < 0,003 

N2 0,00000501 - 

H2O 0,0000105 < 0,0052 

Ostatní plyny 0,001572 - 

Z tabulky je vidět, že dosažená koncentrace oxidu uhličitého zjištěná simulací jen 

o 4 tisíciny procenta nedosahuje požadované minimální koncentrace CO2.  Větší rozdíl je 

u maximální koncentrace metanu a kyslíku, které také nebyly dosaženy. Vzhledem 

k tomu, že pro ekonomicky nejvýhodnější případ nastavení procesních parametrů nebyly 

dosaženy podmínky čistoty pro potravinářský kapalný oxid uhličitý, byly provedeny další 

simulace linky (obr. 58) i pro další výše uvedené tlaky a teploty, viz tab. 32. 

Pro řadu variant nastavení parametrů simulace, viz tab. 32, bylo dosaženo více než 

99,9 obj. % CO2 v kapalném proudu, ale ve všech případech byla překročena podmínka 

maximální koncentrace metanu v kapalném proudu CO2. Pouze pro jednu variantu 
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nastavení podmínek – varianta č. E6, viz tab. 32, bylo dosaženo podmínky maximální 

koncentrace kyslíku a zároveň bylo dosaženo nejnižší hodnoty koncentrace metanu,  

viz tab. 40.  Při těchto podmínkách došlo k rapidní změně průtoku mezi frakcí 

zkapalněného média (proud 15, viz obr. 58) a nezkapalněného média (proud 14, viz  

obr. 58) z původní hodnoty plynné frakce pro simulaci s čistým CO2 0,367 na hodnotu 

0,81 pro frakci bohatou na CO2. K těmto výrazným poklesům zkapalněného množství 

média dochází pouze pro takové simulace, u kterých byly nastaveny výstupní teploty 

z externího chladiče HEX1, viz obr. 58, tak, že se pro simulace s čistým CO2 pohybovaly 

blízko hranice saturační křivky a pro CO2 frakci se bod, ze kterého dochází ke zkapalnění 

(bod 8, viz obr. 52), posunul výrazně do pravé části oblasti dvoufázové směsi.   

Tab. 40: Složení zkapalněného média pro škrcení z 40 bar při 5 °C. 

Koncentrace 

[obj. %] 

LCO2 

(proud 15) 

CO2 99,9794 

CH4 0,01806 

O2 0,002186 

N2 0,000000898 

H2O 0,0000455 

Ostatní plyny 0,000272 

 

Získaná data vykazovala trend rostoucí koncentrace oxidu uhličitého v proudu 15 

s klesajícím tlakem před škrtícím ventilem (proud 12) při zachování konstantní teploty 

proudu 12, viz tab. 41, která je vytvořena pro teplotu -20 °C proudu 12 (obr. 58). Dále 

pro výsledky simulací se stejnými tlaky platí, že s rostoucí teplotou proudu 12 roste 

koncentrace CO2 a zároveň klesají koncentrace metanu a kyslíku v proudu 15, viz tab. 42 

pro hodnotu tlaku před škrcením 40 bar (a). 
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Tab. 41:Porovnání dosažených koncentrací složek při zkapalňování z teploty před škrcením -20 °C 

 

Tlak před 

škrcením  

[bar] 

Molová koncentrace [-] 

CO2 CH4 O2 N2 H2O Inerty 

20 0,999550 0,000395 4,813∙10-5 2,02∙10-8 1,399∙10-7 6,183∙10-6 

30 0,999233 0,000673 8,256∙10-5 3,57∙10-8 1,128∙10-7 1,108E-05 

40 0,999229 0,000677 8,305∙10-5 3,59∙10-8 1,126∙10-7 1,115∙10-5 

60 0,999221 0,000683 8,386∙10-5 3,63∙10-8 1,123∙10-7 1,127∙10-5 

80 0,999216 0,000688 8,447∙10-5 3,66∙10-8 1,121∙10-7 1,136∙10-5 

100 0,999212 0,000692 8,491∙10-5 3,68∙10-8 1,119∙10-7 1,143∙10-5 

120 0,999209 0,000694 8,521∙10-5 3,69∙10-8 1,118∙10-7 1,147∙10-5 
 

Tab. 42: Porovnání dosažených koncentrací složek při zkapalňování z tlaku před škrcením 40 bar (a) 

Teplota před 

škrcením 

[°C] 

Molová koncentrace [-] 

CO2 CH4 O2 N2 H2O Inerty 

5 0,999794 0,000181 2,19∙10-5 8,98∙10-9 4,55∙10-7 2,72∙10-6 

-5 0,999468 0,000467 5,7∙10-5 2,41∙10-8 1,28∙10-7 7,40∙10-6 

-10 0,999402 0,000525 6,42∙10-5 2,73∙10-8 1,22∙10-7 8,41∙10-7 

-20 0,999229 0,000677 8,31∙10-5 3,59∙10-8 1,13∙10-7 1,11∙10-5 

-30 0,998954 0,000917 11.3∙10-5 5,03∙10-8 1,05∙10-7 1,58∙10-5 

-40 0,99845 0,001355 16.9∙10-5 7,93∙10-8 9,90∙10-8 2,57∙10-5 

-50 0,997312 0,002332 29,9∙10-5 1,60∙10-7 9,43∙10-8 5,67∙10-5 

 

6.2.4 Sestavení celkové technologie zušlechtění CO2 bohaté frakce 

 Plynný proud ze separátoru SEP1 (proud 16, viz obr. 58) může být dále využit 

jako zdroj inertního proudu k regeneraci adsorpčního sušiče. Upravené schéma 

technologie je prezentováno na obr. 59. 

 

Pro regeneraci vyžaduje navržený adsorbér minimálně 10% průtok plynu po dobu 

aktivní vysokoteplotní (250 °C) regenerace (cca 3 hodiny), což odpovídá 36,2 kgplynu/h. 

Požadované množství regeneračního plynu (proud 16,1) je zaručeno děličem průtoku 

Obr. 59: Schéma technologie zkapalnění CO2 frakce vnějším a vnitřním chlazením s využitím 

nezkapalněné frakce pro regeneraci adsorbéru 
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(SPLIT), viz obr. 57. Zbylý čas (cca 9 hodin) z 12 ti hodinového pracovního cyklu jedné 

věže adsorbéru má adsorbent čas na vychladnutí. Ochlazení adsorbentu může být 

zprostředkováno prostřednictvím zavření proudu 16,1, přičemž teplo by přecházelo do 

okolí, nebo může být chlazení urychleno vypnutím ohřívače HEATER1 a ponecháním 

průtoku chladného proudu 16,1. Teplota proudu 16,1 je 20 °C. S tímto přístupem 

regenerace adsorbéru je možné docílit výrazného zkrácení jednotlivých cyklů adsorpce. 

Proud 16,2, nepotřebný zbytek nezkapalněné frakce, který obsahuje přibližně 3 obj. % 

metanu může být zapojen zpět jako recykl do proudu bioplynu před membránovou 

jednotku, s cílem minimalizovat ztráty metanu. Proud číslo 17 byl zapojením výměníku 

tepla HEX-CR2 ohřát z 20 °C na hodnotu 73,75 °C, čímž byla ušetřena část energie na 

ohřátí proudu 17 v ohřívači (HEATER1) a zároveň se snížila hodnota tepelné energie, 

kterou odvádí vodní chladič (CHLAD3).  Nastavení výměníku tepla HEX-RC2 bylo 

provedeno totožně jako nastavení výměníku HEX-RC, viz tab. 30. Hodnota teploty 

proudu 17 závisí na volbě finálního tlaku za 3. kompresorovým stupněm (COMP3). Pro 

simulaci s parametry varianty č. E2, viz tab. 32, bylo zapojením výměníku HEX-RC2 

ušetřeno 514 W tepelného výkonu, který by bylo nutné dodat ohřívačem (HEATER1)  

a zároveň bylo potřeba o 489 W méně tepelného výkonu pro ochlazení proudu 9,1 vodním 

chladičem (CHLAD3).  Zapojení výměníku HEX-RC2 může šetřit energii pouze 3 hodiny 

z 12 ti hodinového cyklu. Proud číslo 18 je dohříván externím ohřívačem na teplotu  

250 °C vhodnou pro regeneraci adsorbérů.  

 Spojením předúprav v kap. 6.2.1 a hlavní fáze zkapalnění CO2 frakce, viz obr. 59, 

vznikne celkové schéma technologie úpravy CO2 bohaté frakce vycházející jako 

permeátový proud z membránové jednotky, viz obr. 60. 
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Obr. 60: Blokové schéma celkové navržené technologie úpravy CO2 bohaté frakce 
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6.3 Dosažení potravinářské kvality kapalného oxidu uhličitého 

Bylo zjištěno, že u navržených uspořádání linky nelze dosáhnout změnou podmínek 

požadovaného složení pro potravinářský oxid uhličitý definovaný asociací EIGA. Pro 

zajištění požadované kvality by bylo nutné zapojení dalšího dočištění a dle kap. 4.3 je 

průmyslově používána destilační kolona s reboilerem a kondenzátorem. Možné blokové 

schéma procesu se zapojením destilační kolony je vyobrazeno na obr. 59. 

 

Destilační kolona byla volena jako náplňová, s Rashigovými kroužky jako náplní. 

Nastavení kolony je uvedeno v tab. 43. 

Tab. 43: Parametry nastavení destilační kolony 

  Parametry destilační kolony Specifikace  

Typ výpočtu 

Počet pater 

Typ kondenzátoru 

Platné fáze 

Hmotnostní refluxní poměr 

Hmotnostní tok spodní části kolony (proud 15) 

Nástřikové patro 

Tlak v kondenzátoru 

Frakce par destilátu 

Rovnovážný 

5 

Parciální 

Plyn-kapalina 

3,5 

325,8 kg/h 

3 

6 bar 

1 

Složení kapalného proudu LCO2 z vařáku kolony je uvedeno v tab. 44. Hodnoty 

byly vypočteny pro tlak 40 bar a teplotu 0 °C před škrcením (proud 12, viz obr. 59). 

Z výsledků vyplývá, že za použití destilační kolony lze získat kapalný oxid uhličitý 

v potravinářské čistotě. 

Obr. 61: Zkapalnění CO2 frakce se zapojením destilační kolony 
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 Tab. 44: Složení kapalné frakce 15 vycházející z destilační kolony 

 

 

 

I přes ponechání veškerých nastavení zařízení jako v kap. 6.2 by s nově 

instalovanou destilační kolonou (RADFRAC1, viz obr. 61) muselo být dodáno externí 

chlazení kondenzátoru kolony, kde je teplota kondenzace -53 °C ± 1 °C. Zapojení tohoto 

externího chladící zařízení kondenzátoru by bylo nemohlo být stejné jako HEX1, kvůli 

nutnosti jiného pracovního média. Vařák byl nastaven jako vnější cirkulační bez 

přepážky, viz obr. 62.  

 Vzhledem ke srovnání s průmyslově vyráběným zařízení viz obr. 41, ve kterém 

využívají pouze externí chlazení při tlaku 18,5 bar (a), nebylo toto řešení již dále 

energeticky a ekonomicky vyhodnocováno. 

6.4 Výpočet uhlíkové stopy navrženého projektu 

Uhlíková stopa je pojem, který byl zaveden pro možnosti srovnání jak lidé, procesy 

či podniky ovlivňují zemskou atmosféru. Je to suma vypuštěných skleníkových plynů 

vyjádřena v ekvivalentech oxidu uhličitého. V tomto případě jde o uhlíkovou stopu 

technologie na přečištění a zkapalnění CO2, viz obr. 59. Do celkové uhlíkové stopy této 

technologie by měl být započítán uhlíkový ekvivalent pro postavení linky a pro její 

provoz. Z důvodu obtížné zjistitelnosti ekologické náročnosti výroby jednotlivých 

Koncentrace 

[obj. %] 

LCO2 

(proud 15) 

Požadované složení LCOc2 dle EIGA 

pro potravinářský/nápojový průmysl 

CO2 99,996 99,9 

CH4 0,00379 < 0,005 

O2 0,000344 < 0,003 

N2 1,3947∙10-8 - 

H2O 0,00001015 < 0,0052 

Ostatní plyny 7,6771∙10-8 - 

Obr. 62: Vnější cirkulační reboiler 
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zařízení byl stanoven uhlíkový ekvivalent pouze z hodnot provozní spotřeby elektrické 

energie pro všechny varianty zkapalnění, viz tab. 32. Výpočet vyprodukovaného 

množství uhlíkového ekvivalentu spotřebou elektrické energie byl realizován za použití 

hodnoty průměrné uhlíkové stopy elektrické energie pro Českou republiku mezi dny 23.6. 

až 23.7., která činila 0,439 kgCO2/kWh [139]. Pro zjednodušení výpočtu byla vynechána 

spotřeba elektrické energie ohřívače (HEATER1, viz obr. 59), protože v této práci nebyl 

navrhován a je zapnut pouze 3 hodiny z 12 ti hodinového cyklu adsorbéru.  Bylo 

vypočítáno množství zachyceného oxidu uhličitého za hodinu pro jednotlivé varianty 

z tab. 32 a k nim byly spočítány hodnoty vyprodukovaného oxidu uhličitého. Poměr 

příkonu vůči zkapalněnému množství CO2 stanovuje potřebnou energii pro zkapalnění  

1 kg CO2.  Rozdílem množství záchytu vůči produkci CO2 spotřebou elektrické energie 

byla stanovena hmotnost oxidu uhličitého, který by byl hodinově vypouštěn do ovzduší 

v případě zušlechťovací stanice bioplynu bez úpravy CO2 bohaté frakce, viz tab. 45. 

V tabulce je také uvedena hodnota poměru zachyceného vůči vyprodukovaného CO2. 
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Tab. 45: Uhlíková stopa technologie zkapalnění CO2 

č. 

Celkový 

elektrický 

příkon 

[kW] 

Množství 

zachyceného 

CO2 

[kg/h] 

Množství CO2 

produkované 

spotřebou 

elektrické 

energie 

[kg/h] 

Rozdíl záchytu 

CO2 vůči jeho 

produkci  

[kg/h] 

Poměr záchytu 

vůči produkci 

CO2 

[kg/kg] 

E2 79,915 316,388 35,054 281,334 9,026 

E21 80,853 317,112 35,466 281,646 8,941 

E26 81,109 317,112 35,578 281,534 8,913 

E12 91,645 356,208 40,200 316,008 8,861 

E20 76,443 296,478 33,531 262,947 8,842 

E25 76,849 296,840 33,709 263,131 8,806 

E3 70,329 270,776 30,849 239,927 8,777 

E5 82,669 316,750 36,262 280,488 8,735 

E31 83,856 317,112 36,783 280,329 8,621 

E6 60,705 229,146 26,628 202,518 8,605 

E16 84,845 317,112 37,217 279,895 8,521 

E30 79,756 297,202 34,985 262,217 8,495 

E11 91,115 337,746 39,967 297,779 8,451 

E1 79,525 294,306 34,883 259,423 8,437 

E4 82,279 294,813 36,091 258,722 8,169 

E15 84,315 296,116 36,984 259,132 8,007 

E10 90,775 316,750 39,818 276,932 7,955 

E8 78,295 271,500 34,344 237,156 7,905 

E18 61,283 208,512 26,881 181,631 7,757 

C1 106,488 362,000 46,710 315,290 7,750 

E23 64,629 213,580 28,349 185,231 7,534 

E24 80,629 264,260 35,368 228,892 7,472 

E9 90,245 295,392 39,586 255,806 7,462 

E19 80,323 262,812 35,233 227,579 7,459 

E29 82,826 265,346 36,331 229,015 7,304 

E13 62,935 200,910 27,606 173,304 7,278 

E28 68,276 217,200 29,949 187,251 7,252 

E22 63,309 193,670 27,770 165,900 6,974 

E14 86,755 261,002 38,055 222,947 6,859 

E27 67,266 201,996 29,506 172,490 6,846 

E17 59,173 176,656 25,956 150,700 6,806 

C2 109,168 325,800 47,886 277,914 6,804 

E7 89,445 258,830 39,235 219,595 6,597 
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7 Diskuze výsledků 

Pro návrh vhodných parametrů byly provedeny simulace v programu Aspen Plus pro 

čisté CO2 a pro různá nastavení vstupních parametrů. 

Energetická náročnost technologie zkapalnění pracující pouze s externím chladícím 

cyklem o nastavených podmínkách C2 byla 0,3351 kWh/kgCO2 (tab. 36). Energetická 

náročnost technologie kombinující externí chlazení s vnitřním chlazením plynu byla  

v rozmezí 0,2526 ~ 0,3456 kWh/kg (tab. 36). Energeticky nejvýhodnější podmínky E2, 

E21 a E26 vykazovaly tyto měrné spotřeby elektrické energie na zkapalnění  

0,2526 kWh/kgCO2 pro E2, pro E21 0,255 kWh/kgCO2 a pro E26 0,2558 kWh/kgCO2.  

V další části výpočtů bylo v simulacích použito reálné složení CO2 bohaté frakce. 

Simulace byla provedena pro technologii kombinující externí chlazení  

s vnitřním chlazením plynu a variantu E2, která v případě čistého CO2 vykazovala 

nejmenší energetickou náročnost. Vzhledem k tomu, že za těchto podmínek nebylo 

dosaženo čistoty pro potravinářský kapalný oxid uhličitý, byly provedeny další simulace 

linky (obr. 58) i pro další výše uvedené tlaky a teploty, viz tab. 32. 

V případě reálného složení CO2 bohaté frakce se mírně snižuje teplota zkapalnění při 

hodnotě tlaku 6 bar (a) z hodnoty -52,6 °C pro čisté CO2 na hodnotu -53,7 °C pro CO2 

frakci. Z toho důvodu v případech jako je E6, kdy jsou nastavené parametry proudu před 

škrtícím ventilem (proud 12, viz obr. 58) pro čisté CO2 blízko saturační křivky, dochází 

při použití CO2 bohaté frakce ke škrcení z dvoufázové směsi a výrazně se zvyšuje 

množství nezkapalněné frakce. Pro nastavení parametrů dle E6 se dostáváme z původní 

hodnoty plynné frakce 0,367 po škrcení pro simulaci s čistým CO2 (proud 10, viz obr. 55) 

a na hodnotu 0,81 pro frakci bohatou na CO2 (proud 14, viz obr. 59). 

Výsledné čistoty proudu 15, viz obr. 58, vykazují trend rostoucí koncentrace oxidu 

uhličitého s klesajícím tlakem před škrtícím ventilem (proud 12, viz obr. 58) při 

konstantní teplotě proudu 12, viz tab. 41. Současně bylo zjištěno, že pro konstantní tlaky 

platí, že s rostoucí teplotou proudu 12, obr. 58, roste koncentrace CO2 a zároveň klesají 

koncentrace metanu a kyslíku v proudu 15, viz tab. 42. 

V případě, že by bylo požadavkem dosažení potravinářské kvality, resp. 

kvalitativních parametrů pro potravinářský oxid uhličitý stanovených asociací EIGA, je 

použití daných technologií nevhodné. Potravinářské kvality nebylo dosaženo při žádném 
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z výše uvedených nastavení provozních parametrů procesu. Nejblíže potravinářské 

čistotě bylo nastavení E6, u kterého byla překročena pouze podmínka maximální 

koncentrace metanu v kapalném proudu.   

 Pro dosažení potravinářské čistoty kapalného proudu oxidu uhličitého by bylo nutné 

nahradit separátor s tangenciálním nátokem destilační kolonou, viz obr. 61. Již při 

zapojení malé destilační kolony není problém dosáhnutí potravinářské čistoty kapalného 

CO2. Avšak výsledná linka a její ovládání by bylo s destilační kolonou daleko náročnější 

pro obsluhu, proto se nabízí přepravovat zkapalněný proud CO2 (proud 15, viz obr. 59), 

z více malých úpraven oxidu uhličitého z bioplynu do jednoho místa s postavenou 

destilační kolonou, kde by docházelo k dočištění na potravinářskou kvalitu. 

Limitem navržených technologií zkapalnění CO2 je nutnost ponechání minimálního 

průtoku nezkapalněného plynu (10 obj. % průtoku vstupujícího na adsorpční sušení) pro 

regeneraci adsorpčního sušícího zařízení. Tento limit není splněn u variant C1, E11 a E12. 

Při porovnání ekologické náročnosti provozu zařízení na zkapalnění CO2 bohaté 

frakce a množství zachyceného oxidu uhličitého, který by byl vypouštěn do atmosféry, 

se technologie pohybuje v kladných číslech. Při hmotnostním toku 362 kg CO2 na vstupu 

do zkapalňovací technologie při nastavení parametrů viz tab. 31 a 32 se poměr záchytu 

CO2 vůči produkci CO2 spotřebou elektrické energie pohyboval mezi 6,6 až 9. 

Ekonomická náročnost zkapalňování spočítaná ze spotřeby elektrické energie na provoz 

zařízení, s uvažováním ceny 1 kWh el. energie za 6 Kč, se pohybuje od 355 do 655 Kč/h 

pro nastavení E17 (nejlevnější provoz) až C2 (nejdražší provoz). Ekonomická náročnost 

zkapalněni CO2 pro varianty s nejvyšším poměrem zachyceného CO2 ku produkovanému 

neboli varianty E2, E2 a E26 se pohybuje v rozmezí 479,5 až 486,7 Kč/h. Cena zkapalnění 

1 kg CO2 vypočítána ze spotřeby elektrické energie se pro jednotlivé nastavení pohybuje 

v rozmezí 1,5 až 2,1 Kč.  
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8 Závěr 

Cílem diplomové práce bylo navrhnout postup zušlechtění surového bioplynu, 

separace CO2 frakce a jejího zkapalnění. 

Literární rešerše byla zaměřena na výroby bioplynu, principy jednotlivých 

technologií zušlechťování bioplynu a jejich výhody a nevýhody, a to zejména se 

zaměřením na způsoby dočištění bioplynu a proudu bohatého na oxid uhličitý. Součástí 

rešerše je i přehled průmyslově používaných zušlechťovacích technologií nabízených 

významnými dodavateli, ze které vyplynulo, že nové zušlechťovací stanice bioplynu 

využívají membránovou technologii. Dále byla rešerše zaměřena na technologie 

zkapalňování oxidu uhličitého, jeho dočištění a způsoby následného transportu. 

Na základě rešerše byla navržena linka pro separaci a zkapalnění oxidu uhličitého 

z bioplynu a následně byly provedeny analýzy energetických nároků jednotlivých 

zařízení. Současně byl kladen důraz na dosažení co možná nejvyšší čistoty kapalného 

proudu oxidu uhličitého při použití navržených technologií. 

Pro rozdělení bioplynu na metanovou frakci a CO2 frakci byla použita membránová 

technologie od společnosti MemBraine. Pro zkapalnění CO2 bohaté frakce byly navrženy 

dvě varianty technologie zkapalnění: technologie izobarického zkapalnění vnějším 

chlazením a technologie kombinující vnější chlazení s vnitřním chlazením vzniklým při 

škrcení.  

Pro návrh vhodných parametrů byly provedeny simulace v programu Aspen Plus pro 

čisté CO2 a pro různá nastavení vstupních parametrů. Na základě zjištěných potřebných 

chladících kapacit byla zvolena konkrétní chladící zařízení a následně byly ve výpočtech 

použity hodnoty jejich provozních příkonů.  Simulace byly následně vyhodnoceny 

z hlediska energetické náročnosti.  

Technologie zkapalnění kombinující vnější a vnitřní chlazení vychází energeticky 

výhodněji oproti technologii izobarického zkapalňování vnějším chlazením. Nejnižšího 

množství elektrické energie 0,2526 kWh potřebné pro zkapalnění 1 kg CO2 bylo dosaženo 

při nastavení provozních parametrů 20 bar (a) a -30 °C před škrtícím ventilem  

(varianta E2). 
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V další části výpočtů bylo v simulacích použito reálné složení CO2 bohaté frakce. 

V případě reálného složení CO2 bohaté frakce se mírně snižuje teplota zkapalnění při 

hodnotě tlaku 6 bar (a) z hodnoty -52,6 °C pro čisté CO2 na hodnotu -53,7 °C pro CO2 

frakci. Simulace byla provedena pro technologii kombinující externí chlazení  

s vnitřním chlazením plynu a variantu E2, která v případě čistého CO2 vykazovala 

nejmenší energetickou náročnost. Vzhledem k tomu, že za těchto podmínek nebylo 

dosaženo čistoty pro potravinářský kapalný oxid uhličitý, byly provedeny další simulace 

linky. Při srovnání výsledků jednotlivých simulací se stejnými teplotami před škrtícím 

ventilem, byl pozorován trend zvyšování koncentrace CO2 v kapalném proudu s klesající 

hodnotou tlaku před škrtícím ventilem a klesající koncentrace ostatních minoritních 

složek kapalného proudu. Zároveň platí, že roste koncentrace CO2 a klesají koncentrace 

minoritních složek pro simulace s nastavenými různými hodnotami teplot a shodnými 

hodnotami tlaků před škrcením. 

Kvalita kapalného proudu oxidu uhličitého dosahuje u většiny nastavených 

podmínek čistotu CO2 vyšší než 99,9 obj. %, ale koncentrace minoritních složek (CH4  

a O2) překračují maximální požadované koncentrace vyžadované pro potravinářskou 

kvalitu. Proto se nabízí využít vyprodukovaný oxid uhličitý v jiných odvětvích, jako je 

svářečský průmysl, pro plnění hasících přístrojů, v zemědělství atp. Druhou možností je 

dočištění oxidu uhličitého na potravinářskou čistotu za použití destilační kolony. 

Při všech nastavení simulací technologie zkapalnění oxidu uhličitého vyšel poměr 

záchytu vůči vyprodukování oxidu uhličitého v rozmezí 6,6 až 9 ku 1. Ekologicky 

nejperspektivnější nastavení parametrů bylo při tlaku 20 bar (a) a teplotě -30 °C před 

škrtícím ventilem. Při uvažování ceny 6 Kč za 1 kWh by se pohybovala energetická 

náročnost provozu technologie s těmito parametry v hodnotách okolo 480 Kč/h a bylo by 

produkováno 316,4 kg kapalného oxidu uhličitého.  

U všech provedených simulací technologie zkapalnění oxidu uhličitého byl zjištěn 

poměr záchytu vůči vyprodukování oxidu uhličitého v rozmezí 6,6 až 9 ku 1. Ekologicky 

nejperspektivnější nastavení parametrů bylo při tlaku 20 bar (a) a teplotě -30 °C před 

škrtícím ventilem. Při uvažování ceny 6 Kč za 1 kWh by se pohybovala energetická 

náročnost provozu technologie s těmito parametry v hodnotách okolo 480 Kč/h a bylo by 

produkováno 316,4 kg kapalného oxidu uhličitého za hodinu. Cena zkapalnění 1 kg CO2 

odhadnutá na základě spotřeby elektrické energie je 1,52 Kč. 
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9 Seznam symbolů 

c(i) Objemová koncentrace i-té složky [obj. %] 

M Molární hmotnost [kg/kmol] 

�̇�𝑖 Hmotnostní tok složky i [kg/h] 

�̇�(𝐻2𝑂)𝑘𝑜𝑛𝑑. Látkový tok zkondenzované vody [kmol] 

�̇�𝑖 Látkový tok složky i [kmol] 

�̇�(𝑖)𝑐𝑜𝑚𝑝. Látkový tok složky i ve stlačené CO2 frakci [kmol] 

p Tlak [Pa] 

p" Tlak nasycených par [Pa] 

t Teplota [°C] 

y(i) Koncentrace složky plynu [%] 

y(i)comp. Koncentrace suché stlačené složky plynu [-] 

𝛷 Relativní vlhkost [%] 
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10  Seznam zkratek 

AEEA Aminoetyletanolamin 

Al2O3 Oxid hlinitý 

Ar Argon 

bar (a) Absolutní tlak v jednotkách bar 

bar (g) Přetlak v jednotkách bar 

bioCNG Stlačený biometan 

BP Bioplyn 

CaCl2 Chlorid vápenatý 

CNG Stlačený zemní plyn 

CO2 Oxid uhličitý 

DETA Dietylentriamin 

EIGA Evropská asociace průmyslových plynů 

EOR Enhanced oil recovery – zvýšená regenerace ropy 

Gt Gigatuna 

GWP Potenciál globálního oteplování 

H2 Vodík 

H2O Voda 

H2S Sirovodík 

JT Joule-Thomson efekt 

LBM Kapalný biometan 

LCO2 Zkapalněný oxid uhličitý 

LNG Zkapalněný zemní plyn 

LT Nízké teploty 

MDEA Metyldietanolamin 

MEA Monoetanolamin 

MOF´s Metal organic framework – kovovo-organická struktura 

Mt Megatuna 

MT Středně vysoké teploty 

N2 Dusík 

Ne Neon 

NH3 Amoniak 

PEI Polyetylenamin 

ppm Počet dílů na jeden milion 

ppmv Počet dílů na milion dílů objemu 

PSA Pressure swing adsorption – adsorpce s kolísáním tlaku 

R23 Chladivo trifluormetan 

R404A Směsné chladivo fluorovaných uhlovodíků 

R744 Oxid uhličitý použitý jako chladivo 

SG Suchý plyn 

TS Total solids – celkové pevné látky 

TSA Temperature swing adsorption – adsorpce s kolísáním teploty 

v/v Poměr objemu rozpuštěné látky k celkovému objemu roztoku 

VTL Vysokotlaký plynovod 

WG Mokrý plyn 

  

https://en.wikipedia.org/wiki/Aminoethylethanolamine
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