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1. Seznam symbolu a zkratek

a cenova konstanta [-]

b cenova konstanta [-]

" hmotnostni koncentrace [%]

¢! molova koncentrace [%]

Cp meérna tepelna kapacita [kJ/(kmol*K)]
C cena [dolar]

C konstanta [-]

dobay,ovoz doba provozu [hod]

Dso kriticky pramér [m]

Di pramér ¢astice [m]

d pramér kolony [m]

F faktor naplné [-]

f soucinitel tfeni ¢astic o sténu [-]
Hep(zo00) Henryho konstanta (20°C) [kmol/m3kPal]
H. Henryho konstanta [kPa]

H vySka naplné [m]

H vyska [m]

h; entalpie [kJ/kmol]

k sou¢initel piestupu tepla [W/(m?*K)]
k' relativni drsnost [-]

Ksit absolutni drsnost [m]

kgt parametr [-]

ke parametr [-]

Kx kritérium [-]

Ky konstanta [-]

K teplotni konstanta [-]

Kja koeficient prostupu hmoty [kmol/(hft3kPa)]
Lyso Ljas¢enkovo ¢islo [-]

Li reakéni spotieba abs. ¢inidla [kg/h]
(%)l- minimalni pomér plynu ku abs. ¢inidlu [-]
m hmotnostni pratok [kg/h]



m, hmotnostni tok slozky [kg/h]

M molarni hmotnost [kg/kmol]

n exponent [-]

n, molovy tok slozky [kmol/h]

Ny, parametr [-]

N; pocet teoretickych pater [-]

p tlak [kPa]

pm tlak sytych par pfi teploté T [kPa]

PH20 parcialni tlak vody [kPa]

0, tepelny vykon [kW]

R univerzalni plynova konstanta [J/(K*mol)]

R polomér [m]

Reso Reynoldsovo ¢islo [-]

Si vstupni priifez [m?]

Sp plocha priifezu [m?]

S teplosménna plocha [m?]

Ti teplota [K]

To referencni teplota [°C]

T pracovni teplota [°C]

t teplota rosného bodu [°C]

Uog fiktivni rychlost zahlceni [m/s]

Ug pracovni rychlost zahlceni [m/s]

14 objemovy priitok [Nm?/h]

Viat objem katalyzatoru [m?]

VETP vyskovy ekvivalent teoretick€ho patra [m]

\Y objem naplné [m?]

V‘;V—(;; pomér hmotovych rychlosti [-]

X relativni molovy zlomek slozky [-]

Xa molova koncentrace slozky v kapaliné [-]

X relativni mol. koncentrace slozky v kapaling [-]

Xout max. koncentrace sl. v H2O na vystupu ve stavu
rovnovahy [mola/moly]

Yi relativni molovy zlomek slozky [-]
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Y

Recké symboly
o
U]
O
A
As
U

Pa
¢i(D;)

Horni a dolni indexy
in
min
out

provoz

ZKkratky
BTX
DEA
DGA
DIPA
FT
MDEA
MEA
TEA

relativni mol. koncentrace slozky v plynu [-]

soucinitel [-]

dynamicka viskozita [Pa.s]
ucinek absorpce [-]

soucinitel hydraulického tieni [-]
soucinitel [-]

dynamicka viskozita [Pa/s]
hustota [kg/m?]

absorp¢ni faktor [-]

prabéh frakeni odlucivosti [-]

vstup
minimalni
vystup

provozni

sm¢s benzenu, toluenu a xylenu
diethanolamin

diglycolamin

diisopropylamin

Fischer — Tropschova syntéza
methyldethanolamin
monoethanolamin

trietanolamin

11



2. Uvod

Syntézni plyn je smés skladajici se z vodiku (H2) a oxidu uhelnatého (CO)
v rizném poméru. Syntézni plyn je obvykle produkt zplynovani, je hotlavy, da se vyuzit
jako palivo, mé ale méné€ nez polovinu energetické hustoty zemniho plynu. Syntézni plyn
je klicovy meziprodukt pro vyrobu vodiku, amoniaku, metanolu a syntetickych
uhlovodikovych paliv. Syntézni plyn se také pouziva jako meziprodukt pii vyrobé
syntetické ropy, kterd slouzi jako palivo nebo mazivo pomoci Fischer-Tropschovy syntézy.
[1]

V soucasnosti, kdy se zvySuje zdjem o vyuziti biomasy, tak roste tlak na vyuzivani
zplynovacich zatizeni pro vyrobu syntetickych paliv, kvili snizeni pouzivani fosilnich
paliv a obavam z jejich nedostatku. Kli¢ovym faktorem pro jeho pouziti je vSak zajisténi

Cistoty syntézniho plynu pozadované pro jeho pouziti.
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3. Literarni reSerse

3.1 Produkce a sloZeni syntézniho plynu

Zplynovani je ,stard” technologie termochemické premény biomasy pti vysokych
teplotach za ptitomnosti zplynovace, nejcastéji vzduchu, kysliku, pary, CO2, nebo smési
téchto slozek. Aplikace syntézniho plynu (syngasu) ziskavaného z uhli, ropného koksu
nebo biomasy byla komercéné dostupna jiz v roce 1812 a prvni pokus pouziti syntézniho
plynu jako paliva pro spalovaci motor byl proveden v roce 1881. Zplynovaci zatizeni byly
rozsifené a pouzivané pro primyslové aplikace na vyrobu elektfiny a tepla. V Evropé
v letech 1920 az 1940 kvuli blizici se druhé svétové valce a nespolehlivému zasobovani
ropou, byly zplynovace velice rozsiteny. Po vélce, kdy byla ropa opét dostupna a levna,
byla vétSina zplynovaci vyrazena z provozu. V soucasnosti, kdy se zvySuje zdjem o
vyuziti biomasy, roste tlak na vyuzivani zplynovacich zafizeni pro vyrobu syntetickych

paliv, kvili sniZzeni pouzivani fosilnich paliv a obavam z jejich nedostatku. [2][15]

3.1.1 Zplynovani surovin

Moznosti, jak zplynovat suroviny, je nékolik. Pfimé zplynovani nastava, kdyz
oxidacni zplynovaci Cinidlo c¢astecné oxiduje surovinu a zajiStuje teplo pro vlastni
zplynovani. Pfimé zplynovani pii nizkych teplotach pod 900 °C, lze provadét v pevném
lozi, fluidnim loZi nebo v cirkulacnim lozi. Pfimé zplynovani pii teplotach nad 1300 °C lze
provadét v pritocném zplynovaci. Pii pfimém zplynovani se vzduchem je vytvotfen plyn
s vyhfevnosti 4-7 MJ/Nm?, ktery je ale nevhodny pro syntézu biopaliv. [3][4][15]

Pii nepiimém zplyhovani je produkovan syngas s vyhfevnosti 12-20 MJ/Nm’.
Pouziva se dvojity zplynova¢ s fluidnim loZzem, ktery vyuZzivad paru jako zplynovaci
¢inidlo. Para je zde pouzita, protoZze se snadno vyrabi a zvySuje obsah vodiku v syngasu.
Zplynovac se sklada ze dvou oddélenych reaktorti: parniho zplynovace, ktery preménuje
vstupni surovinu na syntézni plyn, a spalovaci komoru se vzduchem, které spaluje palivo a

zajistuje potiebné teplo pro zplynovani suroviny. [3][4][5][15]
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3.1.2 Slozeni syntézniho plynu

Koncentrace necistot v produkovaném plynu zavisi na mnoha faktorech, ale

vvvvvv

zplynovani. Asadullah [6] shrnul nejcastéji pouzivané reaktory pro zplynovani biomasy a
pro tyto typy uvedl, jaké je slozeni vystupniho plynu, viz tabulka 1. Déle uvadi, jaké jsou
pozadavky na Cistotu syntézniho plynu pro jeho pouziti. Nejvice naro¢na na cistotu plynu

je Fischer-Tropschova (FT) syntéza, plynova turbina ma niz$i pozadavky na ¢istotu plynu.

v

plynu jsou uvedeny v tabulce 2.

Tabulka 1: Slozeni syntézniho plynu podle typu zplynovace (zpracovano dle [6])

Zplyfiovani
biomasy

Pevne loie

Fluidni loZ=

'

Sloiky plynu  Souproudy Protiproudy  Probublavajici  Cirkulagni
fluidni vrstva fluidni vrstva
Dahtavé £, mg/Nm? 10-6000 TN ETL 1 500-G 0 G000-1 0000
Pevne €., mg/Nm* 100-30040 100-3000 12000 1 6000 TO00-12000
LHW, M2/ Mrm? 40-5.6 3.7-5.1 31.550 1.6-50
Ha, val¥ 15-21 10-14 10-15 15-17
€O, val% 10-22 15-20 13-20 15-18
Oy, vol% 11-13 8-10 17-22 16-18
CHa, wal3h 1-5 2-3 -4 4-6
CoH,, vald 0.5-2 nd nd 1.0-1.5
My, wol3 zhytek zhytek zhytek zhytek

Tabulka 2: Kvalita syntézniho plynu pro riizné aplikace (zpracovano dle [6])

Slozky plynu Spalovaci Plynova F-T syntéza

Dehtové ., mg/Nm® < 100 < 5 (vie v plynné i®
fazi)

Prachoveé ¢, mg/Nm? <= 50 =20 0

Prachove £., velikost um 10 < {).1

Minimum LHY, M1/Nm® - 4-6 -

Minimum H;, vol% - 10-20 -

Maximalni koncentrace alkalii, ppb - 20-1000 10

Slouéeniny siry (H;5, 503, C5;) Sa, - <] < ]

pRm

Slouceniny dusiku (NH3, HCN), ppb - - < 20

HCl, ppm - <5 <0.]

Alkalicke kovy, ppb 50 10

g jednotka ppmV

14



Boerrigter a kol. [7] se zabyval ziskanim a ¢isténim syntézniho plynu pouzitého pro
Fischer-Tropschovu syntézu. Syntézni plyn ziskany pfi zplynovani dieva pfi teploté 850
°C a pfi pouziti zplynovace s cirkulaénim fluidnim lozem obsahuje 18 % oxidu uhelnatého,
16 % vodiku, 16 % oxidu uhli¢itého, 42 % dusiku, 5,5 % metanu, 1,8 % rlznych
uhlovodiki, 0,7 % BTX (benzen, toluen a xyleny) a 13 % vody vztazeno na suchy plyn.
Dale plyn obsahuje dal3i necistoty, 9 400 mg/Nm® dehtovych sloudenin, 2 000 mg/Nm?
pevnych &astic, 2 200 mg/Nm® amoniaku, 130 mg/Nm® HCI, 150 mg/Nm?® H,S a 25
mg/Nm? HCN.

3.2 Hlavni typy necistot

Pti zplynovani surovin se do syntézniho plynu dostdvaji rizné castice, které jsou
nezadouci. Naptiklad kondenzované uhlovodiky (napf.: dehet), slouceniny siry, dusikaté
slouceniny, prachové ¢astice atd. Mnozstvi téchto necistot v syntéznim plynu je ovlivnéno
jednak necistotami vstupnich surovin pfi vyrobé, ale také zpiisobem, jakym se syntézni
plyn vyrdbi. Pozadovana trovei na Cistotu syntézniho plynu se li§i v zavislosti na pouZzité
technologii na konci procesu nebo v zavislosti na emisnich normdach, které musi syntézni

plyn, resp. palivo z néj vyrobené spliiovat. [6][7]

3.2.1 Pevné Castice

Rozsah velikosti tvoficich se Castic je od 100 um az 1 um a 1isi se podle suroviny,
ze které se plyn vyrdbi, a zplisobem, jakym se plyn vyrabi. Anorganické slouceniny jako
napiiklad: alkalické kovy (draslik a sodik), kovy alkalickych zemin (vétSinou vapnik), oxid
kiemicity (Si02) a zbytkovy pevny uhlik ze zplynovani biomasy tvoii velkou ¢ast ¢astic,
ale plyn muze obsahovat i ¢astice z katalyzatoru. Mnoho aplikaci, které¢ vyuzivaji syntézni
plyn, vyzaduje odstranéni 99 % az 100 % pevnych castic ze syntézniho plynu. Pevné
castice se rozliSuji podle aerodynamického pruméru. Naptiklad PM10 znaci ¢astice mensi
nez 10 pm, PM2.5 znac¢i Castice men$i nez 2,5 um. Syntézni plyn nelze pouzit pred
odstranénim pevnych Castic, protoze pevné Castice zpusobuji znecisténi, korozi a erozi,

které ovliviiuje efektivitu a bezpecnost naslednych operaci. [6][8][9]
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3.2.2 Dehet

Béhem procesu zplynovani biomasy vznika velké mnozstvi dehtu. Dehet je smés
kondenzovatelnych uhlovodikli. Riiznd vyzkumna stfediska definuji dehty riizn€. V roce
1998 se v Bruselu odbornici dohodli na definovani dehtu jako vSech organickych
kontaminanti s molekulovou hmotnosti vétSi nez benzen. Kromé této definice byl
vytvofen §iroce uznavany "dehtovy standard", ktery nyni poskytuje technické specifikace
pro vzorkovani a analyzu dehtovych sloucenin. Tato smérnice byla navrzena tak, aby
poskytovala konzistentni zdklad pro méfeni obsahu dehtu mezi vyzkumnymi pracovniky.
[91[10][23]

Dehet mlize zplisobovat provozni problémy v downstream procesech, blokovanim

potrubi, filtra¢nich prvkll nebo znehodnocenim katalyzatoru. Proto je dilezité dehet ze
syntézniho plynu odstranit, aby byl syntézni plyn pouzitelny pro dal§i operace. B€hem
zplynovani se tvori dehty v sérii slozitych reakcich. Tvorba dehtu je zavisld na reakénich
podminkach. Vzhledem k vys§i reakéni teploté se v plynné fazi objevuji sekundérni
reakce, které preménuji okyslicené slouceniny dehtu na lehké uhlovodiky, aromdaty a
olefiny, které nasledn¢ vytvareji vyssi uhlovodiky. [9][11][23]
Dehty se skladaji z kondenzovanych organickych sloucenin od primarnich okysli¢enych
produkti az po t&€z8i dioxidované uhlovodiky a polycyklické aromatické uhlovodiky
(PAH). Termochemické procesy pfemény tvoii stovky az tisice rlznych druhti dehtt
v reakci na provozni parametry. Diulezité je sloZzeni surovin a podminky zpracovani,
zejmeéna teplota, tlak, mnoZstvi a typ oxidantu a doba zdrZeni vstupni suroviny. Napftiklad
pii zplynovani dieva je koncentrace dehtu a mnozstvi stabilnich aromatt vétSi nez pii
zplynovani uhli nebo raseliny. [9][11][12]

Dlouh¢ reakéni doby a vysSi teploty snizuji obsah dehtu, ale vedou k téz§im
uhlovodiktim, které jsou velmi odolné vuci dalsi reakci. Tyto slouceniny jsou seskupeny
do primarnich, sekunddrnich a tercialnich dehtli viz. obrazek 1. Priméarni dehty jsou
organické slouceniny, které jsou uvolflovany ze vstupni suroviny (uhli nebo biomasa).
Vyssi teploty a delsi doba pobytu vedou k sekundarnim dehtiim, vcéetné fenoll a olefint.
Dalsi zvySeni teploty a reakéni doby vedou ke vzniku tercidrnich dehtl, jako jsou PAH.

[91[10][11]
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smisené fenolické alkylfenoly heterocyklické PAH

oxygenaty *» ethery > 600 °C > ethery » 800°C
400 °C 500 °C 700 °C

Obrazek 1: Déleni dehtovych sloucenin (zpracovano dle [9])

3.2.3 Slouceniny siry

Sirné necistoty se prevazné vyskytuji jako sirovodik (H2S) s menSim obsahem
karbonylsulfidu (COS). Slouceniny siry je ze surového syntézniho plynu tfeba odstranit
z diivodu, Ze slou€eniny siry koroduji na kovovém povrchu, pii spalovani syntézniho plynu
se sirné necistoty oxiduji na oxid sifi¢ity (SOz), coz je regulovana zneCistujici latka. A
zejména sirné necistoty znehodnocuji katalyzatory pouzivané pro ciSténi a upravu
syntézniho plynu. Maximaln€¢ mozné mnozstvi sirnych necistot ve vycisténém syntéznim
plynu je pozadovano v faddech ppb, proto aby nedoslo k vySe zminénym problémim.

[91[10]

3.2.4 Dusikaté slouceniny

Dusikaté necistoty se v surovém syntéznim plynu pfevazné vyskytuji jako amoniak
(NHs) a v mens$im mnozstvi jako kyanovodik (HCN). Pyrolyticky stupen zplynovani a
spalovani uvoliiuje dusik z proteinovych struktur nebo heterocyklickych aromatickych
slouCenin ve vstupni suroviné. Mnozstvi uvolnéného NHz a HCN je silné¢ zavislé na
chemickych vlastnostech (obsahu dusiku) a fyzikalnich vlastnostech (velikosti ¢astic), ale
také na podminkéach procesu, tedy na teploté, tlaku... Amoniak mize byt vytvofen piimo
z biomasy pfi primarnich reakcich nebo z HCN v sekundérnich reakcich v plynné fazi.
Koncentrace amoniaku v surovém syngasu obvykle nepfesahuje fad n¢kolika stovek ppm.
Dusikaté slouceniny je tfeba ze syntézniho plynu odstranit, protoZe mohou ohroZovat
spravnou funkci naslednych operaci, tak Ze budou reagovat s katalyzatory, nebo kvili

omezeni emisi oxidu dusiku. [10][13]
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3.2.5 Alkalické kovy

Mnoho surovin pouzivanych pro zplynovani obsahuje alkalické kovy a kovy
alkalickych zemin. Koncentrace alkalii v biomase byva obvykle vétsi nez u uhli. Alkalické
kovy (draslik a sodik) jsou v ndslednych aplikacich zpracovani syntézniho plynu
alkalickych latek sjinymi slozkami popela z biomasy tvoii netékavé slouCeniny, které
zustavaji ve spalovacim zatizeni jako spodni popel. Avsak nékteré alkalické slouCeniny se
tavi, nebo nad teplotou 600 °C se mohou odparovat a opoustét reaktor jako aerosoly a pary.
Alkalické slouceniny pfeménéné v reaktoru na formy chloridd, hydroxida a sulfatti mohou
zpusobovat znacné znec€iSténi a korozi v downstream procesech. Biomasa neni jedinych
zdrojem alkalickych kovl v zplyilovacich systémech. Nékteré katalyzatory pouzivané
k odstranéni kontaminanti ze syngasu nebo ke zméné struktury syngasu obsahuji
katalyzatory na bazi alkalickych kovu jako je kobalt, molybden, rubidium, cesium a
lithium. Tyto kovy se spolu s draslikem a sodikem z biomasy ve vysokoteplotnich usecich
procesu odpafi a kondenzuji v chladngjSich usecich, kde mohou zpisobit korozi nebo
zneCiSténi popelu. Odstranéni alkalickych kovi je dilezité, proto, aby se zabranilo
slinovani a spékani popelu v kotlich a korozi za tepla ve zplynovacich systémech.
Katalyzatory jsou extrémné citlivé na obsah alkalickych kovli a mohou byt snadno
znehodnoceny. Proto musi byt obsah alkalickych kovii n€kdy sniZen z koncentrace fadu
nékolika graml na kilogram aZ na koncentraci fadu nékolik mikrogrami na kilogram.

[91[14]

3.3 Cisténi ,,horkého* plynu (Hot gas cleanup)

Necistoty mizeme z plynu odstraiiovat dvéma hlavnimi metodami, které se lisi
v teploté Cisticiho plynu béhem ¢iSténi, a to na metodu CiSténi za vyssich teplot nad 200°C

(Hot gas cleanup) a metodu ¢isténi za nizkych teplot pod 200°C (Cold gas cleanup). [9]

Metoda ¢isténi horkych plynti za vysSich teplot nad 200°C se zamétovala zejména
na odstranéni prachovych castic a dehtu. Od roku 1970, kdy byly zavedeny zdkony o
Cistot¢ ovzdusi, se zvySily normy na odstranéni znecistujicich latek vypousténych do
ovzdusi. Zvyseny zdjem o vyrobu syntetickych paliv a pozadované vysoka kvalita syngasu

vedla k dal§imu rozvoji této metody pro odstraiiovani dalSich slozek. Obecné plati, ¢iSténi
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plynu za teplot vyssSich nez 200°C miZze ovliviiovat sniZzeni odpadu, zvySeni G€innosti

naslednych procest nebo lepsi konverzi syngasu a méné vedlejsich produkti. [9]

3.3.1 Pevné castice

Odstranéni pevnych ¢astic z plynu za vyssich teplot je jednim z nejdulezitéjSich
zlepseni pro nasledné operace. K jejich odstranéni je mozno pouzit mnoho zatizeni, ktera
jsou zalozena na jednom nebo kombinaci vice z nasledujicich principti: iner¢ni separace,
bariérova filtrace, elektrostaticka separace. V tabulce 3 jsou uvedena nékterd zafizeni a
jejich zakladni parametry jako je efektivita odstranéni prachovych ¢astic, tlakova ztrata,
obvyklé pritoky a spotieba energie. [9]

A4

Tabulka 3: Separace p. Castic za vyssich teplot — vybrana zatizeni a jejich parametry [9]

ucinnost | tlakova ztrata spotieba
zafizeni (%) (kPa) pratok (m3/sm2) | energie
stfedni az
cyklon 90-95 vysoka vysoky mala

napliovy filtr >99 stfedni (6-10) | vysoky (0,15-0,2) | vysoka

elektrostaticky velmi mala stfedni
odlucovacd (0,3-0,6) maly (0,01-0,03) |aZ vysoka
plazmovy filtr mala maly aZ stfedni vysoka
keramicky stfedni az stfedni az vysoky
svickovy filtr >99,5 vysoka (5-25) (0,03-0,07) stredni
keramicky stfedni aZ vysoky
trubkovy filtr stfedni (8-12,5) (0,03-0,07) stredni

Iner¢ni separace

Zatizeni pro iner¢ni separaci pracuji s vyuZitim principil setrvacnosti a zrychleni
pro oddéleni té€zSich pevnych latek od lehéich plynd. Nejvyznamnéjsi zafizeni v této
kategorii je cyklon, existuji vSak alternativni feSeni jako napft.: narazové odlu¢ovace nebo
prachové aglomeratory. Pracovni teploty cyklonu né€kdy ptekracuji 1 000 °C, a proto jsou
cyklony nejCastéji vyuzivana zafizeni pro separaci pevnych necistot za vysSich teplot.
Princip cyklonu je zndzornén na obrdzku 2. Proud plynu vstupuje tangencidlné do valcové

¢asti, v kuzelové ¢asti se zvétSuje rychlost, dochazi k odstranéni pevnych ¢éstic z plynu
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pomoci odstfedivé sily. Ve spodni tfetiné kuzelové ¢asti dojde k obraceni sméru proudu
plynu a plyn sttedovou ¢asti cyklonu odchdzi. Technické omezeni cyklonu je diky jeho
jednoduchosti a absenci pohyblivych Casti zpravidla omezena pouze mechanickou pevnosti

konstruk¢nich materialt. [9] [17][18]
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Obrazek 2: Cyklon — hlavni geometrické parametry

Bariérova filtrace

Filtry jsou jednim z nejbéZzné&jSich zatizeni pro odstranéni ¢astic. Bariérova filtrace
nastane, kdyZ plyn prochdzi kolem vldken, granuli nebo ptes porézni monolitickou tuhou
latku. Castice se béhem filtrace odstrafiuji kombinaci étyf riiznych mechanismii: difuze,
inercéni efekt, pfimé zachyceni nebo gravita¢ni usazeni. Pordzni materidly lze také vyuzit
k odstranéni castic menS$ich, nez je specificky primér. Jak se pevné Castice usazuji na
povrchu, efektivita se zvétSuje se zvétSujici se tvorbou kolace, coz zpusobuje odstranéni
mensSich c¢astic, nez je specificky primér. Kdyz je dosazena maximalni vyska ,kolace®,

dojde k jeho odstranéni a proces se mize opakovat. [9][17]

20



oy e

efektivitu, s jejich pomoci lze odstranit ¢astice o velikostech vétSich nez 1 pm. Ale tyto
filtry maji omezeni v pracovni teploté, kdy je 1ze pouzit do teplot maximaln¢ 250 °C. [9]

Pevné filtry jsou vétSinou tvoieny keramickymi nebo kovovymi materialy. Jsou
pribézné vylepSovany a v soucasnosti dokdzi odstranit 99.99 % castic mensi nez 100 uym a
mohou fungovat za teplot az 400 °C. [9][17]

Svickové filtry jsou typickym ptikladem bariérovych filtrG pro Cisténi plynu za
vysSich teplot. Jsou to duté porézni trubky tvoiené pordznim keramickym materialem viz
obrazek 3. Plyn obsahujici prachové castice proudi z venku pies porézni sténu dovniti
porézni trubky, castice jsou zachytdvany na povrchu porézni trubky, kde se vytvari
filtracni kola€. Plyn, ktery projde sténou trubky, je zbaven necistot a odchdzi stfedem
trubky k naslednym operacim. Odstranéni filtraéniho kolace se provadi periodicky, kdy se
do filtru pusti v protisméru inertni plyn, typicky se pouziva dusik. Zapojeni svickovych
filtrd je vétSinou paralelni proto, aby v jedné vétvi filtrti probihal proces odstranéni ¢astic

z plynu a v druhé vétvi probihalo ¢isténi filtra. [17][18]

A cisty plyn

[

zne€istény plyn

Obrazek 3: Svickovy filtr [9]

Elektrostaticka separace

K odstranéni prachovych castic z plynu lze také vyuzit jejich elektrostatickych
vlastnosti. Castice projdou silnych elektrickym polem, kde se nabiji, a poté jsou
pritahovany k uzemnéné elektrod€, kde jsou neutralizovany a shromazd’uji se pomoci
systému zachytdvajicich elektrod. Elektrostatické odluovace se pouzivaji pii odstranéni
popilku v uhelnych elektrarnach pii teplotach do 200 °C. Prilezitostn€ byly pouzity i1 pfi

teplotdch nad 400 °C. Elektrostatické odlu¢ovace maji dvé hlavni konstrukéni feSeni:
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trubkovy odlucova¢ a deskovy odlucovaé. Vykon odluCovace je ovlivnén geometrii

zafizeni, napétim, elektrickych odporem plynu a ¢éstic a velikosti a tvarem c¢astic. [9] [18]

3.3.2 Dehet

Dehet z plynu mlizeme odstranit naslednymi postupy: 1) tepelné krakovani, 2)
katalytick¢ krakovani nebo 3) fyzikalni separace. Chemickd rovnovaha ptredpoklada
neptitomnost dehtovych slouenin béhem zplynovani. V praxi se vSak béhem vyroby
vyskytuje ur¢ité mnozstvi dehtu, které se snizuje se zvySujici teplotou zplynovani.
Pouzitim tepelného krakovani nebo katalytického krakovani se pokousime blize ptiblizit
chemické rovnovaze zvySenim reak¢énich rychlosti rozkladu dehtu. Ochlazenim plynu
dojde ke kondenzaci dehtovych sloucenin, diky ¢emuz dojde ke zméné skupenstvi na
kapalinu, kterda je odvedena k dalSimu zpracovani. Pozadavky na Cdistotu plynu
v naslednych operacich zpracovani jsou dulezitym kritériem pfi volbé metody pro
odstranéni dehtu. Pfi pouziti syntézniho plynu jako palivo pro spalovaci motor, mlze
syntézni plyn obsahovat vyssi procento dehtovych slou¢enin a pfi spalovani je pfeménit na
jiné slouceniny. Metody, které vyuzivaji pfemény dehtu na jiné slouceniny, mohou také
zmeénit slozeni plynu (napt. zvysi obsah oxidu uhli¢itého), coz mize mit vliv na dalsi

syntézy nejriznéjSich uhlovodika. [11][12]

Tepelné krakovani

Tepelné krakovani vyuziva vysoké teploty k rozkladu organickych sloucenin na
nekondenzovatelné plyny. Teploty se obvykle pohybuji v rozmezi 1 100 °C az 1 300 °C,
pficemz niZsi teploty vyZaduji delSi doby zdrZeni pro G€inné krakovani. Napftiklad naftalen
pfi teploté 1 150 °C miiZe byt redukovan o vice nez 80 % za pfiblizné 1 s, ale pfi teploté 1
075 °C pro dosazeni podobnych vysledki je tieba vice jak 5 s. Piesto, ze je odstrafiovani
dehtu pomoci tepelného krakovani jednoduchy proces, jsou zde urcité nevyhody, jako
napf.: je finanéné naro¢né zakomponovat tento proces do navazujicich downstream
procest. Pouziti tepelného krakovani muze zvysit produkci sazi, coz zvySuje vytiZeni
separacnich zafizeni pro odstranéni pevnych Ccastic. Pfi pouziti nepifimého ohievu
syntézniho plynu za zplyfovacim zafizenim s fluidnim loZem dochazi k polymeraci
dehtovych sloucenin do velkych PAH a sazi. Odstranéni dehtu jako sazi je také volbou, ale
negativné ovliviiuje energeticky obsah syngasu, dale také plyn nemusi dosahovat

pozadované Cistoty pro navazujici pouziti jako tieba pro palivové ¢lanky. [9][13]
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Katalytické krakovani

Proces katalytického krakovani probihd za nizSich teplot nez tepelné krakovani
snizenim aktivacni energie potfebné pro rozlozeni dehtovych sloucenin. S nizsi teplotou
jsou spojené 1 niz8i ndklady, ale je tfeba zajistit, aby nedochazelo k poSkozeni katalyzatoru
nechténou chemickou reakci. Ke znehodnoceni katalyzatoru dochazi, kdyz se
kontaminujici molekuly v plynu adsorbuji do katalyzatoru. Sira je béznym katalytickym
jedem, ktery je schopen znehodnotit katalyzator, zplisobuje jeho popraskdni (zejména
kovovych katalyzatortr). [3][13][19]

Pti katalytickém krakovéani dochézi k uhlikové depozici. Organické slouceniny se
adsorbuji na aktivnich mistech katalyzatoru, kde jsou dekarboxylovany na pevny uhlik,
ktery se hromadi a znehodnocuje katalyzator. Tento jev lze odstranit zménou geometrie
aktivnich mist nebo adsorbéni/desorpéni charakteristikou povrchu katalyzatoru.
Optimalizace provoznich podminek jako jsou teploty, tlaky nebo slozeni vstupujiciho
plynu, muze spiSe ovlivnit tvorbu pozadovanych produkti nez tvorbu koksu.
Modifikovanim katalyzatoru mizeme docilit zménu rychlosti katalytické reakce nebo
zvysit odolnost katalyzéatoru vici otéru, ¢imz zvySime trvanlivost katalyzatoru. [19]

Mechanismus katalytického krakovani dehtu (toluen je pouzit jako modelova
slouCenina) probihd jako na obrazku 4. Dehtova molekula se absorbuje na povrchu
katalyzatoru a tvofi meziprodukty. CO2, Oz, H2O v plynu se absorbuji na povrchu
katalyzatoru a disociuji se na CO, ktery se desorbuje do plynné faze a na volné radikaly O,

OH a H. Reakce volnych radikalt tvoii CH4, CO2 a H, a malé mnozstvi benzenu. [13]
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a) Adsorpce toluenu a molekul plynu na kovovém

@“°”3 €02, 02, H20
\ NI

hlinik/ Ni

uhlik

b) Disociace toluenu a molekul plynu na radikaly

« CO

HZ%H® ™ Do opene

hlinik/
uhlik

c) Desorpce a reakce radikalt

@—CHz‘ + OY(OH") --= CH4 + CO + CO2 + H20
H*+H" == H2
Obrazek 4: Absorpce dehtové molekuly na povrchu katalyzatoru [13]

Katalyzatory pro krakovani dehtu mizeme rozdélit do nékolika skupin. Torres [22]
rozdé€luje katalyzatory podle chemickych mechanismi, které zahrnuji kyselé katalyzatory,
katalyzatory na bazi Zeleza a niklu. Sutton [21] rozdé€luje katalyzatory podle sloZeni, na
kompozice obsahujici dolomity, alkalické slouceniny a niklové slouceniny. Dayton [19]
klasifikuje pouze reformovaci katalyzatory pouZivané za zplynovacim zatizenim. Young
[20] rozSifuje Daytonovu klasifikaci katalyzatorti podle dalSich kritérii. Pfidava zakladni
konstrukéni parametry, jako je plocha povrchu, chemické prvky, na kterych je zalozen
katalyzator. V tabulce 4 jsou uvedeny nékteré nejCastéji pouzivané katalyzatory pro

odstranéni dehtu vcetné sloZeni, pracovnich podminek a dosahované ucinnosti separace.

[13]
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Tabulka 4: Pfehled nejcastéji pouzivanych katalyzatort pro separaci dehtovych sloucenin

(zpracovano dle [13])

Katalyzator Chemickeé sloZeni GHSV Teplota SloZeni surového plynu Utinnost separace
katalyzdtoru (h'1) =c) dehtowych sloucenin
(%)
Fe,03/510, 55 wt.% Si0,-45 wt.% Fe,0 90,000 650 300 ppm C¢Hg. 10% Hz, N, balance 100
North Carolina 6 wt.% Fe;03-31 wt.t MgO- 1166 800-900 16% H, 8% CO, 12.0% CO;,, 16% Ha0, 4% CHy, balance N2, 75-98
Olivine 19 wt.% Si0, 400 ppm CygHg
Calcined Austrian 7 wt.% Fe,05-28 wt.% Mg0O— 32-92
Olivine 21 wt.% Si0,
Austrian Olivine 7 wt.% Fey05-28 wt.% MgO- 90-100
21 wt.% Si0,
Washington 6 wt.% Fe,03-29 wt.% MgO- 60-97
Olivine 18 wt.% Si0,
Australian 57 wt.% Fe;05-2 wt.% Si0;— 0.5 440-460 80 wt.% —vacuum residue—20 wt.% decant oil 54-83
limonite 1 wt.% Al,Cs LHSV
NiO-MoQ,/Al,04 2 wt.% Ni-7 wt.% Mo-1.4 wt. %P 450-460 64-77
South American 90 wt.% FeOOH-4.2 wt.% Si0;— 8200 650 1400 ppm CgHg, 9.6% Ha, 13% CO, 9.5% CO,, 2.5% CHy, 95
limonite 5.8 wt.% Al,Os 15% H50, He balance
Katalyzator Chemicke slozeni GHSV Teplota Slozeni surového plynu Uginnost separace
katalyzatoru (h) °c) dehtovych slouenin
(%)
Various dolomites (18-21)wt.% Mg0O—(30-32) wt.% 10,600- 794-850 Gas from air-blown 84-91
Ca0-(0-3) wt.% Si0,-(0-0.8) wt.% 12,000 biomass gasifier
Fe,04-(0-1) wt.% AlO+ 11,000~ 814-923 94-97
12,000
13,000~ 805-810 71-92
16,000
Chinese dolomite 20 wr.% Mg0-31 wt.% Ca0-0.7 wt.% 12,000 650-850 Nz bubbled through 43-95
Si0,-0.5 wt.% AlyO5 melted biomass tar
Chinese dolomite modified with  Dolomite with 5% Fe,O5 44-97
Fe,04
1C1-46-1° 24 wt.% Ni0O-13 wt.% MgO-13 wt.% 87-99
Ca0-14 wt.% Si03-29 wt.% ALLOs
74091 5 wt.% Fep05-22 wt.% NiO-11 wt.% 82-98
MgO-13 wit.% Ca0-11 wt.% SiOp-23 wt.%
Alz05
Nifdolomite n.a. 84-98
Metallic iron Fe n.a. na. 600-800 Gas from fluidized-bed  10-90
Fe,03 n.a. gasification Swedish 6-22
birch

3.3.3 Slouceniny siry

Na rozdil od dehtu se sira ze syntézniho plynu odstrafiuje pomoci sorbentu. Siru ze
syntézniho plynu odstrafiujeme adsorpci. Adsorpce probihd ve trech fazich: redukce,
sulfidace a regenerace. V prvnim kroku se pevny sorbent redukuje na oxid, cozZ je nezbytny
krok pro chemickou adsorpci. Sulfidacni reakce typicky kombinuje oxid kovu se sirou,
¢imz vznika kovova sloucenina siry, jako je ZnS nebo FeS. Béhem regenera¢niho procesu
dojde k obnové ptivodniho sorbentu a regeneracni plyn je obohacen o oxid sifi¢ity. Takto
na siru bohaty plyn se vede na jednotku rekuperace siry, ktera siru z plynu odebere a
pfemeéni ji na kyselinu sirovou nebo na elementarni siru. [9][10][26]

Nejcastéji pouzivané adsorbenty jsou oxidy kovi jako ZnO nebo Cu»0, jelikoz pfi
pouziti téchto absorbentil je ucinnost separace siry 99 %. V tabulce 5 jsou uvedeny

nejpouzivanéjsi sorbenty pro separaci sirnych sloucenin. [9]
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Tabulka 5: Ptehled nejpouzivangjSich sorbentli pro separaci sirnych sloucenin

(zpracovano dle [9])

Sorbent

Chemickeé sloZeni

Kapacita (%)

Uginnost separace HpS” (uL L™1)

Teplotni rozsah (°C)

Zinc copper ferrite

Copper manganese oxide

Zinc oxide
Iron oxide
Copper oxide
Lime

0.86Zn00.14Cu0Fe,04

CuMn,0,
Zn0O
Fez0,
Cu,C
CaC

39.83 <1°
53.78 zgd
39.51 74
41.38 5607
22.38 <1°
57.14 150¢

540—-680
510—650
450-650
450—700
540-700
815—-880

a Teoretické zatizeni sirou na novy sorbent. (kg kg™)

b Notestein uvédi pro toto prostiedi molarni pomér H20 ku H2 20-25%

¢ pfi 590 °C.
d pii 650 “C.

e pii 980 “C; teploty byli pFepoéitany z °F, plvodni data citovény z: Update on DEO hot gas cleanup programs form Notestein, 1989

3.3.4 Dusikaté slouceniny

Aktivacni energie potfebnd pro rozklad amoniaku je tak vysokd, Ze ani ve

zplynovaci s fluidnim loZzem, kde se teploty pohybuji v rozmezi 800 az 900 °C, neni ani

takto vysokd teplota jeSté dostatecné vysokd pro rozklad amoniaku bez vhodného

katalyzatoru. Pro rozklad amoniaku se pouzivda mnoho podobnych katalyzatorii jako pro

rozklad dehtu, jako napft.: dolomitové katalyzatory nebo katalyzatory na bazi Zeleza a

niklu. Nejbéznéjsi katalyzatory pro rozklad NH3 jsou na bazi niklu, ruthenia a Zeleza, viz

tabulka 6. [6][13]

Tabulka 6: Ptehled nejpouzivanéjSich katalyzatori pro separaci dusikatych sloucenin

(zpracovano dle [13])

Katalyzator Chemickeé sloZeni GHSV Teplota SloZeni surového Ucinnost separace
katalyzatoru (h?) (°C) plynu amoniaku (%)

Ru/AlLO4 10 wt.% Ru 30,000 450 Pure NHz 32

Ru/Si0O» 10 wt.% Ru 400 35

Ru/TiO; 4.8 wt.% Ru 30,000 400 Pure NH3 27

Ru/MgO 2.8 wt% Ru 30,000 400 Pure NH; 41

Ni on Ce0.9La0.10; 10 wt.% Ni 100,000 750 500 ppm NHs in Hy, CO, CO5, CHy 97

Ru-Ni/Al,05 (2-5)wt.% Ru-(2-5)wt.% Ni 20,000 900 1040 ppm NHj in 10.5% Ha, 28.4% CO, ~90

3.6% CO;, 3.1% H20, N3 balance

Ru/SiO, 10 wt.% Ru 30,000 500 Pure NH; 64

Ni/Si0, 10 wt.% Ni 500 10

Ni/Fumed SiO> 5 wt.% Ni 700 93

RufFumed Si0, 5wt.% Ru 550 97

NifAl:O5 1.2 wt.% Ni 30,000 500 15% NH3-85% He 38

Ni-Ce/Al;, 04 1.2 wt.%-1% Ce 72

146 (Johnson 0.5% Ru/Al 04 12,000 500-700 Pure NH5 7-84
Matthey)

Ni monolith n.a. 2500 900 4400 ppm NH3, in 11% CO, 14% CO,, 5% CHa, 100
(NiJA1504) 10% Hs, 12% H»0, 0-500 ppm HS, 3200 ppm

Iron containing n.a. toluene, N, balance 53
dolomite

Australian limonite 90 wt.% o-FeOOH 45,000 500 2000 ppm NH; in He 99

Australian limonite 90 wt.% o-FeOOH 45,000 750 2000 ppm NHs in 20% CO, 10% Hy, 3% H,0, He a0

balance
Australian limonite 90 wt.% «-FeOOQH 45,000 750 2000 ppm NHs in 100 ppm H>S, He balance 99
Coal-char- 2-6 wt.% Fe 45,000 650 2000 ppm NHj; in He ~100

supported Fe
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Ve srovnani s jinymi katalyzatory, napt. niklovymi katalyzatory nebo katalyzatory
na bazi zeleza, je dolomit pro rozklad amoniaku méné ucinny. Corella a kol. [24]
odpozoroval, ze ptfidani dolomitu jako primarniho katalyzatoru do zplynovaciho zatizeni
pro ucely rozkladu dehtu zvySuje mnozstvi amoniaku v produkovaném plynu. To je
zptisobeno tim, Ze dolomit pfi krakovani dehtu uvoliiuje dehtem vazany dusik na amoniak.
Proto, 1 kdyz se amoniak miize rozkladat na dolomitu, ptitomnost dalSich slozek, jako je

dehet, snizi jeho aktivitu pti rozkladu amoniaku.

3.3.5 Alkalické kovy

Pro snizeni koncentrace alkalii v syntéznim plynu pii zvySenych teplotach se bézné
pouzivaji 2 procesy: 1) kondenzace alkalii jinymi ¢asticemi a 2) adsorpce na tuhé sorbenty.
S klesajici teplotou plynu pod kondenzac¢ni teplotu, alkalické pary kondenzuji a aglomeruji
se nebo se zachytdvaji pevnych ¢Eastic v plynu. Aby byla dosaZena efektivni G¢innost
odstranéni, teploty musi byt mensi nez 600 °C proto, aby se netvofily vypary alkalickych
latek, které by proSly pies zafizeni pro odstranéni ¢astic. Sorbent k odstranovani
alkalickych kovl je vybiran podle nékolika kritérii. Musi odolavat vysokym teplotam,
musi mit velkou rychlost adsorpce a vytvafi prednostné nevratné adsorpce (dokaze
zadrZovat alkalické latky 1 ptes kolisdni provoznich podminek). Mezi dalsi dalezité faktory
patii také zivotnost sorbentu, schopnost regenerace sorbentu. Sorbent miize byt na bazi
pfirodnich materialt jako napf. jilu nebo kaolinu. Mineral jako napt. bauxit je schopen
odolavat teplotam az 1 000 °C. Ostatni nerosty jako je emathilit, mohou byt pouZity pouze
pfi niz8ich teplotach, nebot’ tvoii s alkalickymi sloueninami eutektikum s nizkym bodem
tani. Bauxit odstraiiuje alkalie fyzikalni adsorpci. Dosahuje efektivitu odstranéni az 99 %
za pouhych 0,2 s. D4 se snadno regenerovat vrouci vodou, coz umoziuje jeho opétovné

pouziti. [14]
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3.4 Cisténi ,,studeného® plynu (Cold gas cleanup)

Hlavni charakteristikou metod ¢isténi ,,studeného plynu“ (cold gas celanup), jsou
jeji nizké provozni teploty, které se pohybuji pod 200 °C, nejcasteji kolem teplot 20°C.
Pokud jde o naklady, tato metoda je vhodna pfi aplikaci v SirSim méfitku; kvali potiebé
dalSiho zpracovani odpadnich vod vznikajicich pfi €isténi plynu. Vzhledem k tomu, ze se
zplynovani provadi pii vysokych teplotach 800 °C a vice, hlavni nevyhodou metody jsou
naklady spojené s ochlazenim plynu. [6][9]

Metody cisténi plynu za nizkych teplot mizeme rozdé€lit na ,,mokré* a ,,suché*
procesy. Proces ¢isténi plynu ,,za mokra® vyuzivd myci véze, Venturiho pracky, mokré
elektrostatick¢é odlucovace nebo cyklony. V téchto zafizenich dochazi k odstranéni
kontaminantli pomoci adsorpce a absorpce, filtraci, pomoci setrvacnych sil nebo jejich
kombinaci. Procesy CciSténi ,za sucha* plynu vyuzivaji mechanické, fyzikdlni a
elektrostatické odlucovani pomoci cyklonii, adsorpéni vrstvou nebo suchych
elektrostatickych odluc¢ovact. Aplikace ,,suchého® nebo ,,mokrého* procesu ¢isténi jsou
nejCastéji pouzivané, protoze umoziuji snadné odstranéni vice kontaminantti. Naptiklad
NH3 a HCI jsou snadno rozpustné ve vodé, proto myci véze, pracky pouzivaji vodu jako
rozpoustédlo, které odstrani vSechny tyto kontaminanty na zéklad€ jejich rozdilné

rozpustnosti. [9][10]

3.4.1 Prachové Castice

Prachové ¢astice z plynu o teploté kolem 20 °C mlZeme odstraiiovat pomoci vody.
Vlhké cisténi je v primyslu velmi rozsifeno, vzhledem k jeho relativni jednoduchosti a
ucinnosti. Nejcast&ji se pro odstranéni castic vtomto piipadé pouzivaji pracky
s rozpraSovacem, pracky s narazovymi télesy, Venturiho pracka, elektrostatické pracky. Pii
odstranéni prachovych ¢astic pomoci prani kapalinou pii pouziti vody jako rozpoustédla
dochdzi soucasné k absorpci rozpustnych kontaminantli z plynu. V tomto piipadé vSak
pouziti vody vyzaduje nadkladné zatizeni na ¢isténi vody. [9][10]

Pro odstranéni Castic vétSich nez 3 mm se vyuzivaji inercialni sily. Pro Castice
men$i nez 3 mm se vyuziva elektrostatickych sil, teplotnich gradientti, vySSich tlaka
kapalnych par a menSich velikosti kapicek kapaliny. Kombinaci téchto parametri mizeme
dosahnout optimalniho vykonu odstranéni ¢astic ale za cenu vyssi spotieby energie. [9]

Nejjednodussim technickym feSenim je rozprasovaci pracka. Rozprasovaci trysky

uvnitt komory disperguji kapalinu do soubézného nebo protibézného proudu plynu. Toto

28



technické feSeni zajiStuje velkou plochu pro ndraz a odd¢leni castic kapalinou.
Rozprasovaci pracka ma ucinnost kolem 90 % pro castice vétsi nez 5 mm a az 40 % pro
sub mikronové¢ Castice. [9]

Venturiho pracka pracuje na principu nastiiku vymyvaci kapaliny do proudu
¢isténého plynu. Kapalina je pomoci trysky rozptylena na malé kapicky, tak je dosazeno
velké pravdépodobnosti kontaktu kapek s prachovymi ¢asticemi. Velikost kapek je zavisla
na proudéni plynu a povrchovém napéti vymyvaci kapaliny, ¢im vyssi je rychlost tim klesa
pramér kapek. [9]

»V prvni fazi cistictho procesu je v zUZeném profilu proudového odlucovace
rychlost proudiciho plynu nesouciho prachové ¢astice vyrazn€ vys$i, nez je rychlost
kapicek nastfikované vypiraci kapaliny. Proto se kapky opozd'uji za plynem nesoucim
prachové ¢astice a vzajemné do sebe narazeji. Kapky jsou plynem urychlovéany, ziskavaji
kinetickou energii. V dalsi fazi se v rozsifujicim prafezu proudového odlucovace
(difuzoru) rychlost plynu s prachem sniZuje pod rychlost pohybu kapek kapaliny — kapky
pfedbihaji plyn nesouci prach — rychlostni poméry jsou proti prvni fazi obracené, ale
Castice prachu se s kapkami opét vzajemné srazeji. Ve tieti fazi procesu jsou za proudovym
odlu¢ovacem kapky vypiraci kapaliny odd¢leny zproudu plynu. Odlucovac kapek pracuje
na principu cyklonu s vyuzitim odstfedivé sily. Odlucivost pfesahuje 99 % pro Castice o

velikosti kolem 1 pm.* [25]

3.4.2 Dehet

V piipadé cisténi plynu za nizkych teplot se dehet ze surového syntézniho plynu
odstraniuje kapalnym absorpcnim ¢inidlem. Vybér rozpoustédla je klicovy pro maximalni
efektivitu odstranéni dehtu. Voda je jedno ze zékladnich rozpoustédel pii odstranéni
dehtovych sloucenin ze surového syntézniho plynu, protoze je nejlevnéjsi. Ve vodé se
rozpousti lehké a okysli¢ené dehtové slouceniny, ale nepolarni t¢zké dehtové slouceniny a
heterocyklické dehtové slouceniny se ve vodé témet nerozpousti, a proto je tieba zvolit

jiné rozpoustédlo, viz tabulka 7. [9]
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Tabulka 7: Ptehled rozpoustédel pro separaci dehtovych sloucenin za nizkych teplot

Absorbent  Uginnost absorpece (%)

Voda  Nafta Bionafta Rostlinny Motarowvy
fuel fuel olej olej
Benzene 24.1 77 86.1 77.6 61.7
Toluene 225 63.2 947 91.1 823
Xylene 221 nfa 97.8 96.4 90.7
Styreng 235 5.7 98.1 97.1 91.1
Phenol 92.8 nfa 99.9 99.7 97.7
Indene 28.2 979 97.2 97.6 88.7
Maphthalene 389 97.4 90.3 93.5 76.2

nfa — bylo vynechano v primarnim zdroji

Pro odstranéni dehtovych sloucenin, které¢ jsou tézko rozpustné ve vode¢, 1ze pouzit
absorpéni Cinidla na bazi oleje, které maji vysokou ucCinnost odstranovani tézkych a
heterocyklickych dehtovych slou€enin, nebo motorovou naftu. Pouziti motorové nafty jako
absorp¢niho ¢inidla, umoziuje zatizeni pracovat za vyssich teplot, ¢imz se zvySuje celkova
ucinnost procesu. Nevyhoda procesu prani fungujicich na bazi ropnych absorpénich ¢inidel
je ve slozitosti procesu a ndkladech na absorpéni €inidla, coz vede k narGstu ceny. Z tohoto
divodu je pouziti absorpcnich €inidel na bazi ropy ekonomicky vyhodné jen pro velka

zafizeni. [10]

3.4.3 Slouceniny siry

V piipadé Cisténi plynu za nizkych teplot se k odstranéni sloucenin siry ze surového
syntézniho plynu pouziva ,,mokry* zplsob Cisténi. Pfi ,,mokrém* ¢isténi syntézniho plynu
se pouzivaji dvé metody: 1) fyzikalni absorpce nebo 2) chemicka absorpce (absorpce s
chemickou reakci). Jako absorpcni ¢inidla se pouzivaji alkanolaminy, alkalické soli a
organickd rozpousStédla s vysokou afinitou. Nize jsou uvedeny nejbézné&jsi fyzikalni,
chemicka a hybridni rozpoustédla, kterd se pouzivaji k odstranéni sirnych sloucenin. [9]
Mondal a kol. [16] uvadi, Ze mezi nejbeznéjsi procesy odstranéni siry patii metody
MDEA, Selexol a Rectisol. Vybrané parametry téchto procesu a Cistota plynu, které lze
dosahnout, jsou uvedeny v tabulce 8. Jak vybrat vhodnou metodu odstranéni H»S je

prezentovano dle [26] v grafu 1. Volba metody zavisi na priitoku plynu a koncentraci HaS.
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Ptehled nejbeéznéji pouzivanych rozpoustédel pro separaci sloucenin siry

e  Fyzikalni
= Polyethylen Glykol Alkyl ether
> Selexon
> Castal AGR
» Genosorb
=  Metanol
» Rectisol
> Ifpexol
= N-Metyl-2-Pyrrolidone
» Purisol
e Chemicky
= Primdrni aminy
> MEA
> DGA
= Sekundarni aminy
> DEA
> DIPA
= Tercidlni aminy
» MDEA
> TEA
= Uhli¢itan draselny
e Hybridni
=  Sulfinol-M
» MEA a Sulfolan
=  Sulfinol-D
» DIPA a Sulfolan
=  Amisol
» Metanol a MDEA
=  Flexsorb

Tabulka 8: Absorpcni vypirka pomoci procesi MDEA, Selexol a Rectisol

Rozpoustédlo Mechanismus Uéinnost separace (%) Typické podminky procesu Kvalita vystupniho plynu
MDEA Chemicky H,S: 98-99 T: 30-35°C H,S: 10-20 ppmv
CO,: <30 P: <294 MPa
Selexol Fyzikalni H,S: 99 T: 7-4°C H,S: <30 ppmv
CO,: proménna P: 6.87 MPa
Rectisol Fyzikalni H,S: 99.5-99.9 T: 35-60°C H,S: <0.1 ppmv
CO,: 98.5 P: 8.04 MPa CO,: ai na parppmv
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Graf 1: Volba metody separace H>S podle pratoku plynu a koncentrace H»S [26]

3.4.4 Dusikaté slouc¢eniny

Odstranéni dusikatych sloucenin predev§im NH3 a HCN ze surového syntézniho
plynu za nizkych teplot se provadi absorpci pfedevsim ve vodé. Amoniak NHj3 je vysoce
rozpustny ve vodé, coZz zvody cCini béZnou absorpéni kapalinu pro separaci NHj.
K odstranéni NH3 dochazi 1 pii kondenzaci vodni pary obsaZené v syntéznim plynu. Obsah
COz a SOz v syntéznim plynu miize mit vliv na absorpci amoniaku do praci kapaliny na
bazi vody. Velké mnozstvi CO2 v syntéznim plynu naptiklad zvySuje absorpci amoniaku a
kyselych plynti do vody, ¢imz je dosaZeno vyS$si hodnoty vyc€iSténi syntézniho plynu. Toho
se vyuziva v n€kolika aplikacich, jako je odstranéni kyselého plynu vodnym amoniakem
jako c¢isticim ¢inidlem. [9]

K odstranéni dusikatych slou¢enin mizeme vyuzit adsorpce pomoci adsorpénich
¢inidel jako napfiklad aktivni uhli nebo zeolity. Ale velké mnozstvi riznych necistot
obsazenych v syntéznim plynu, ktera mohou byt adsorbovdna znemoziiuje ekonomické
vyuziti aplikace sorbentli. Selektivita sorbenti pro slouceniny, jako COS a H»S, takeé

znesnadnuje bezpec¢nou a ekonomickou regeneraci sorbenti. [9][13]
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4. Navrh linky pro ciSténi surového syntézniho

plynu

Podle poznatkl z reSerSni Casti jsem navrhl zapojeni linky pro ¢iSténi surového
syntézniho plynu, ktery je ziskavan pii zplynovani dievni Stépky, tak aby se dal vycistény
plyn pouzit pro Fischer-Tropschovu (FT) syntézu k ziskani dalSich produkti. Pro to, aby
byl plyn pouzitelny pro FT syntézu, musi dosahovat vysoké Cistoty viz. tabulka 9.

Tabulka 9: Maximalni povolené koncentrace necistot v syntéznim plynu pro FT syntézu

(zpracovano dle [6])

Slozky plynu F-T syntéza

Dehtove ., mg/Nm’ 1

Prachoveé é., mg/Nm?® 0
Prachove £., velikost um

Minimum LHV, MI/Nm’

Minimum H;, vol%

Maximalni koncentrace alkalii, ppb < 10
Slouéeniny siry (H35, 503, C51) S, < ]

ppm

Slougeniny dusiku (NHs, HCN), ppb < 2}
HCl, ppmm = .1
Alkalické kovy, ppb < 10
" jednotka ppmV

Pro néavrh linky jsem uvazoval zpracovani 10 tun dievni §tépky za hodinu, coZ
odpovida produkeci 11 700 kg/h syntézniho plynu dle [39]. Navrh linky byl proveden pro
surovy syntézni plyn o slozeni viz tabulka 10. Data o slozeni surového syntézniho plynu

byla ptevzata z Boerrigter H. a kol. [7].

33



Tabulka 10: Slozeni surového syntézniho plynu [7]

slozka ¢.slozky | hodnota jednotka
prach. ¢astice 1 2 000 mg/Nm3
NH3 2 2 200 mg/Nm3
dehet 3 9 400 mg/Nm3
HCI 4 130 mg/Nm3
H2S 5 150 mg/Nm3
HCN 6 25 mg/Nm3
N2 7 42 obj %
CO, 8 16 obj %
co 9 18 obj %
H> 10 16 obj %
CHs 11 5,5 obj %
CnH, 12 1,8 obj %
H.O 13 13 obj % vztazeno na suchy plyn
BTX 14 0,7 obj %

4.1 Koncepéni navrh linky

Na zédkladé€ uvazovaného sloZeni surového syntézniho plynu a pozadavki na Cistotu
syntézniho plynu pro FT syntézu jsem navrhl néasledujici sestavu linky pro ¢isténi surového
syntézniho plynu, viz obrazek 5.

Jako prvni zafizeni byl zatazen cyklon. Uéelem cyklonu je separovat pevné &astice,
které by mohly zplsobovat abrazi potrubi a aparati. Cyklon byl zvolen pro jeho
jednoduchost a nenaro¢nost na udrzbu. Dal§im divodem byla vysoka teplota. Plyn
vystupujici ze zplynovace ma teplotu 855°C. Nasledné byl zatazen reaktor pro katalytické
odstranéni NH3 dle Ohtsuka Y. a kol [27]. Jako katalyzator je autory navrzeno aktivované
uhli modifikované Zelezem (coal-char-supported Fe). Dle autori je pifi pouZiti tohoto
katalyzatoru pfi teploté¢ 850°C konverze amoniaku 100 %. Je tfeba ovéfit, zda katalyzator
neni nachylny na otravu dehtovymi slou¢eninami. Tuto informaci, resp. katalytické jedy

autofi neuvadeji. [27]
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Pro odstranéni dehtovych castic je navrzen reaktor pracujici pii teploté 650°C.
Z toho divodu je mezi reaktor pro odstranéni amoniaku a reaktoru pro odstranéni
dehtovych Castic zafazen piehiivak a parogenerator 2. Energie ochlazovaného plynu je
vyuzivana pro vyrobu piehiaté pary.

Reaktor pro katalytické odstranéni dehtovych c¢astic je navrzen dle Nordgreen T. a
kol. [28]. Jako katalyzator je autory navrzen katalyzator Fe,Os3/SiO.. Dle autort je pii
pouziti tohoto katalyzatoru pii teplot¢ 650 °C konverze dehtovych castic 100 %. Na
zéklad¢ poznatki z reSerSe piedpokladam, ze reaktor dale odstraiiuje i aromatické
uhlovodiky BTX. Pfi vypoctu hmotnostni bilance byla uvazovana konverze 99,99 %.

Dale je tfeba ochladit Cistény plyn pred absorbéry na teplotu cca 60°C. Z toho
divodu je mezi reaktor pro separaci dehtovych Castic a absorbéry zatazen parogenerator 1
a ekonomizér. Energie ochlazovaného plynu je vyuzivdna pro ptedehiev vody a vyrobu
syté pary. Nasledné je zatazena absorp¢ni vypirka HCl a HCN, kde se odstrani HCl a HCN
a soucasn¢ zbytkové mnozstvi prachovych castic, které nebyly odseparovany v cyklonu.
Jako absorbent je pouzita voda. Uginnost absorpce se piedpoklada 100 %. Dale se
pfedpokladd, Ze v koloné zaroven dojde k ochlazeni plynu na teplotu 50 °C. Néasleduje
dalsi absorpéni kolona, kde se vypere H»S. Jako absorpéni ¢inidlo je pouzit uhli¢itan sodny
Na»COs. Uéinnost absorpce se predpoklada 99,9 %.

Névrhové ucinnosti aparati a konverze v reaktorech jsou souhrnné uvedeny

v tabulce 11.

, - Prehtivak/
Surovy syntezm: Cyklon |—| Reaktor NHz >
plyn Parogenerator2
P storl/ *
Vypirka 1 < arogenerator < Reaktor dehet
Ekonomizér
Cisty syntézni plyn
Vypirka 2 >

Obrazek 5: Linka pro ¢isténi syntézniho plynu - schéma
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Tabulka 11: Navrhové G¢innosti aparatii a konverze v reaktorech

Zatizeni X
Cyklon ucinnost separace pevnych c¢astic 0,95
Reaktor NH3 ucinnost separace NH3 1
Reaktor dehet ucinnost separace dehtu 0,9999
Reaktor dehet ucinnost separace BTX 0,9999
Vypirka 1 ucinnost separace HCL 1
Vypirka 1 ucinnost HCN 1
Vypirka 1 ucinnost separace castic 1
Vypirka 2 ucinnost H2S 0,999

4.2 Hmotnostni bilance linky

Hmotnostni bilance linky byla provedena dle postupu Ditl, Netusil [29] v programu
MS EXCEL. Jako bilancovand veli¢ina byl zvolen hmotnostni priitok.

4.2.1 SloZeni surového syntézniho plynu — toky sloZek a sloZeni
Objemovy pritok za normalnich podminek

Pro vypocet hmotnostnich tokl necistot (prachové Castice, amoniak, dehet, HCI,
H:S, HCN) bylo nutné stanovit objemovy pritok za normélnich podminek.

Vypocet byl proveden pomoci nasledujicich vztahti a podminek:

tlak p=101,325 kPa

univerzalni plynova konstanta R = 8,314 J*K *mol!

teplota T=273,15K

molova hmotnost plynu Mism = 25,2 kg/kmol

hustota plynu p(T,p) = f:: 4.2.1)
hmotnostni pritok plynu m = 11 700 kg/h

objemovy prittok plynu V= %: 10 518,6 Nm*/h (4.2.2)
hmotnostni tok slozky m,=c; *V (4.2.3)
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Vypocet byl proveden pro molovou hmotnost syntézniho plynu 25,2 kg/kmol, ktera
byla vypoctena pro uvazované slozeni surového plynu. Vypoctené hmotnostni toky
necistot jsou uvedeny v tabulce 12.

Na zakladé slozeni suchého surového plynu a obsahu vody ve vlhkém plynu bez
necistot byl proveden vypocet hmotnostniho sloZeni bez necistot a nasledné hmotnostnich
tokti jednotlivych slozek. Nasledné jsem vypocital hmotnostni a molové slozeni surového

syntézniho plynu dle vztahii:

hmotnostni koncentrace " = Zm—nll “4.2.4)
13
molova koncentrace ' = Zn:'l' 4.2.5)
i

Vypoctené hodnoty jsou uvedeny v tabulce 12.

Tabulka 12: Surovy syntézni plyn — vypoctové hodnoty

1, M
slozka ¢ | jednotka |(kmol/h)| m (kg/h) |(kg/kmol)| c¢" (%) | c]' (%)
prach. ¢ast | 2000 | mg/Nm3 0,351 21,037 60 0,180 0,076
NHs 2200 | mg/Nm3 1,361 23,141 17 0,198 0,294
dehet 9400 | mg/Nm3 | 0,529 98,875 187 0,845 0,114
HCl 130 | mg/Nm3 | 0,038 1,367 36,46 0,012 0,008
H.S 150 | mg/Nm3 | 0,046 1,578 34,1 0,013 0,010
HCN 25 mg/Nm3 | 0,010 0,263 27 0,002 0,002
N, 42 obj % 168,611 | 4 721,112 28 40,351 | 36,356
CcOo," 16 obj % 64,233 | 2 826,244 44 24,156 | 13,850
co™ 18 obj % 72,262 | 2023,334 28 17,293 | 15,581
P 16 obj % 64,233 128,466 2 1,098 13,850
CH4™t 5,5 obj % 22,080 353,280 16 3,019 4,761
CnHn™t 1,8 obj % 7,226 202,333 28 1,729 1,558
H,0™? 13 obj % 59,988 | 1079,776 18 9,229 12,935
BTX"? 0,7 ob % 2,810 219,194 78 1,873 0,606
suma 463,777 11 700 100 100

*1 Slozeni suchého plynu

*2 Obsah vody ve vlhkém plynu
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4.2.2 Postup bilancovani

Ciselné oznaceni proudi, sloZek a aparati

Kazdému procesnimu aparatu, slozce a proudu jsem ptifadil ¢islo viz tabulka 13, podle

obrazku 6

Tabulka 13: Ciselné oznadeni proudi, slozek a aparéti

Cislo | seznam Cislo Cislo
slozky v proudu slozka aparaty
proudu| proudd slozky aparatu
prach.
1 syngas |1,2,3,4,5,6,7,8,9,10,11,12,13,14 1 1 Cyklon
¢ast
prachové Reaktor
2 1 2 dehet 2
Castice NH3
Reaktor
3 syngas |1,2,3,4,5,6,7,8,9,10,11,12,13,14 3 NHs 3
dehet
Vypirka
4 dusik 2 4 HCl 4
1
Vypirka
5 syngas |1,2,3,4,5,6,7,8,9,10,11,12,13,14 5 H.S 5
2
6 dehet 3 6 HCN
7 BTX 14 7 N>
8 syngas |1,2,3,4,5,6,7,8,9,10,11,12,13,14 8 CO;
9 HCL 4 9 Cco
10 HCN 6 10 H>
prachové
11 1 11 CH4
Castice
Cisty
12 3,5,7,8,9,10,11,12,13,14 12 CnHn
syngas
13 H2S 5 13 H,O
Cisty
14 3,5,7,8,9,10,11,12,13,14 14 BTX
syngas
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syntézni plyn

* Cyklon *  Reaktor NH: * Reaktor dehet
1 3 5
8
W r t i " | ¥
tisty syntézni plyn
“ ey Py Vypirka 2 L Vypirka 1
14 12
13 11 10 |9
L J

Obrézek 6: Schéma c¢iselné¢ho oznaceni proudd, slozek a aparath

Matice konektivity
Dalsim krokem je sestaveni matice konektivity, kterd dava do spojitosti jednotlivé

aparaty a proudy, které s nimi souvisi. Matice konektivity je prezentovana v tabulce 14.

Tabulka 14: Matice konektivity

proud
aparaty

1 2314|5678 ]9|10|11]12(13|14
1 1 (-1}{-1{]0(0]0]|O0O|O]|O0O|O0O|O]O]O]|O
2 O(o0|1|-1{-1{0|O0O]O0O]O|O]O]O|O]O
3 Ojo0{o0oy0(1{-1f-1}{-1{0[0]0]0|0]0O
4 Ojo0{0j0(O0O]O|O]1]|-T|-1]-1]-1101]0
5 0[0[{O0O|O0O[O]OIO[O]O|O]O]|TI]|-1]-1
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Tabulka dat

Dalsim krokem je sestaveni tabulky dat, kterd dava do souvislosti, jaké slozka se
vyskytuje v jakém proudu, viz tabulka 15.
Tabulka 15: Tabulka dat

proud

¢.

slozky | 1 234 (5|67 [8]9]|1011]12]|1314
1 ry1(1j01{0{0|1(0]1]0[0]O0]O0
2 r1/o(1}{1r,0{0{0|0(0]0]O0O|O0O]O0]O
3 ryof1{0;1y1{0|1{0}0j0[1]0]|1
4 rjo(1j0;1{0{0|1(17]0]0[0]0]O0
5 ryof1j{0y1y0{0|1{0j0jO0O[1]1]1
6 r/o(1j0;1{0{0|1(0]0|1[0]0]O0
7 r/of1{0y1;0{0|1({0{0|0]1]0]1
8 ryo(1{0;1y0{0|1({0]0jO0O|1]0]1
9 ryo(1{0;1y0{0|1({0]0jO0O|1]0]1
10 1{0j170(1,0(0}110]0j0|1]0]1
11 1y/of1{0;1{0{0|1(0]0]O0O|1]0]1
12 1y/of1{0;1{0{0|1(0]0]O0O|1]0]1
13 1{o0j170(1,0{0}110]0j0|1]0]1
14 rf{oj1jo0(1rjo0j1ry1j0}0(01{0]1

Pocet neznamych parametri
Souctem vSech nenulovych parametrd, které jsou v tabulce dat, se uréi pocet
neznamych parametrii. V daném piipad¢ soucet vSech nenulovych parametri, tj. pocet

neznamych parametri, je 82.

Pocet bilan¢nich rovnic

Soucinem matice tabulky dat a absolutni hodnoty transponované matice konektivity
se ziska matice bilan¢nich rovnic viz tabulka 16.
Potfebny pocet bilan¢nich rovnic se ziskd souctem vSech nenulovych poli matice
bilan¢nich rovnic. V daném ptipad€é souCet nenulovych poli matice bilan¢nich rovnic, tj.

potiebny pocet bilan¢nich rovnic, je 64.
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Tabulka 16:; Matice bilan¢nich rovnic

aparaty
slozky| 1 2 3 4 5
1 3 2 2 2 0
2 2 2 0 0 0
3 2 2 3 2 2
4 2 2 2 2 0
5 2 2 2 2 3
6 2 2 2 2 0
7 2 2 2 2 2
8 2 2 2 2 2
9 2 2 2 2 2
10 2 2 2 2 2
11 2 2 2 2 2
12 2 2 2 2 2
13 2 2 2 2 2
14 2 2 3 2 2

Pocet a definice doplitkovych vztahu

V ptipadé, ze pocet bilan¢nich rovnic a pocet nezndmych parametrii je stejny, neni
tteba definovat dalsi doplnkové vztahy. V ptipadé, ze pocet neznamych parametr je vyssi,
neZ je pocet bilan¢nich rovnic, je tieba formulovat tzv. dopliikové vztahy, aby soustava
rovnic byla feSitelna.

V daném piipad€ pocet neznamych parametra je 81 a pocet bilan¢nich rovnic je 64,
tj. potfebny pocet bilan¢nich dopliikovych vztaht je 82 — 64 = 18.

Dopliikové vztahy pouzité v bilanci jsou uvedeny v tabulce 17.
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Tabulka 17: Dopliikové vztahy pouzité v bilanci

Cislo
vztahu nazev vztahu hodnota jednotka

1 referencéni proud 11700 kg

2 ucinnost separace p. ¢astic 0,95 -

3 ucinnost separace dehtovych €. 0,999 -

4 ucinnost separace H2S 0,99 -

5 ucinnost separace BTX 0,9999 -

6 koncentrace prach. ¢astic 0,001798 | hmotnostni koncentrace

7 koncentrace dehtu 0,001978 | hmotnostni koncentrace

8 koncentrace NH3 0,008451 | hmotnostni koncentrace

9 koncentrace HCL 0,000117 | hmotnostni koncentrace
10 koncentrace H2S 0,000135 | hmotnostni koncentrace
11 koncentrace HCN 2,25E-05 | hmotnostni koncentrace
12 koncentrace N2 0,403514 | hmotnostni koncentrace
13 koncentrace CO2 0,241559 | hmotnostni koncentrace
14 koncentrace CO 0,172934 | hmotnostni koncentrace
15 koncentrace H2 0,01098 | hmotnostni koncentrace
16 koncentrace CH4 0,030195 | hmotnostni koncentrace
17 koncentrace C2H4 0,017293 | hmotnostni koncentrace
18 koncentrace BTX 0,018735 | hmotnostni koncentrace

Matice koeficientu

Matice koeficient je ctvercovd matice o rozméru odpovidajicim poctu nezndmych
parametri. V daném piipadé¢ je matice koeficientli ¢tvercovd matice o 82 sloupcich a 82
fadcich. Ve sloupcich jsou zapsany jednotlivé proudy a slozky, které se v proudech
nachazeji.

V tadcich jsou uvedeny vSechny aparaty a slozky, které aparatem prochazi, coz v daném
ptipad¢ odpovida 64 fadkim (odpovida poctu bilan¢nich rovnic). Zbylych 18 fadka jsou
dopliikové vztahy, jako je referencni proud, hmotnostni koncentrace jednotlivych slozek

plynu a G¢innosti jednotlivych zatizeni.
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V tabulce 18 nize je uveden pro ilustraci vyfez ¢asti matice koeficientl. Kompletni
matice koeficientl je uvedena v ptiloze prace.

Tabulka 18: Matice koeficientd — ¢ast

proud 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1

slozka 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

aparat | slozka |m1;1|m1;2|m1;3| m1;4 i[m1;5| m1;6 |m1;7| m1;8 |m1;9 | m1;10
1 1 1 0 0 0 0 0 0 0 0 0
1 2 0 1 0 0 0 0 0 0 0 0
1 3 0 0 1 0 0 0 0 0 0 0
1 4 0 0 0 1 0 0 0 0 0 0
1 5 0 0 0 0 1 0 0 0 0 0
1 6 0 0 0 0 0 1 0 0 0 0
1 7 0 0 0 0 0 0 1 0 0 0
1 8 0 0 0 0 0 0 0 1 0 0
1 9 0 0 0 0 0 0 0 0 1 0
1 10 0 0 0 0 0 0 0 0 0 1

Vektor pravych stran
Vektor pravych stran ma vSechny fadky rovné nule kromé fadku referen¢niho
proudu. V tomto piipad¢ je tak v tomto fadku uveden pritok zpracovavaného plynu, tj.

11 700 kg/h.

Vektor neznamych

Vektor nezndmych obsahuje vypoctené hodnoty nezndmych parametri. V tomto
pfipadé¢ vektor neznamych obsahuje tok jednotlivych slozek v jednotlivych proudech.
Vektor neznamych se vypocte jako soucin matice koeficientl a vektoru pravych stran.
V tabulce 19 nize je pro ilustraci uvedena ¢ast vektoru neznamych. Kompletni vektor

nezndmych je uveden v ptiloze prace.
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Tabulka 19: Vektor neznamych - ¢ast

slozka hodnota jednotka
m1;1 21,04 kg/h
m1;2 23,14 kg/h
m1;3 98,87 kg/h
m1;4 1,37 kg/h
m1;5 1,58 kg/h
m1;6 0,26 kg/h
m1;7 4721,11 kg/h
m1;8 2826,24 kg/h
m1;9 2023,33 kg/h
m1;10 128,47 kg/h

ppmV dehtovych slou€enin a 1 ppmV Hb»S, splnény.

Uelem navrzené linky je vy¢isténi surového syntézniho plynu na parametry
vhodné pro FT syntézu. Vypoctené slozeni a toky jednotlivych slozek €istého syntézniho
plynu jsou uvedeny v tabulce 20. Z vysledkli vyplyva, Ze za danych ptfedpokladii jsou
pozadavky na Cistotu syntézniho plynu pro FT syntézu, tj. aby plyn neobsahoval vice jak 1

Tabulka 20: Vypoctené toky a sloZeni ¢istého syntézniho plynu — proud 14

Clpmlde; slozka | hodnota |jednotka | hodnota | jednotka
¢. slozky
m14;3 dehet 0,01 kg/h 0,115 ppmV
m14;5 H.S | 0,002 | kg/h | 0,101 | ppmV
m14;7 N> 4721,1 kg/h 4987,8 kg/h
m14;8 CO2 2826,2 kg/h 2985,9 kg/h
m14;9 co 2023,3 kg/h 2137,6 kg/h
m14;10 H> 128,47 kg/h 135,72 kg/h
m14;11 CHa 353,28 kg/h 339,3 kg/h
m14;12 CnHn | 202,33 kg/h 118,76 kg/h
m14;13 H.O 1079,8 kg/h 992,46 kg/h
m14;14 | BTX | 0,022 | kg/h | 0,613 | ppmV
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4.3 Entalpicka bilance syntézniho plynu

Surovy syntézni plyn vznika pfi zplyiovani pfi teplotach cca 855 °C a obsahuje
rizné nezadouci necistoty. Pro jejich odstranéni se pouzivaji rizné procesy, které vyzaduji
rtizné pracovni teploty. Na zacatku procesu ¢isténi ma tak plyn teplotu 855 °C a na konci u
mokré vypirky cca 50 °C. Béhem procesu cisténi se tak musi plyn ochladit. Pro vyssi

ekonomicnost provozu mizeme toto odvedené teplo vyuzit k vyrobé pary.

Pti vypoctu se predpoklada, ze:

1) Plyn nejprve vstupuje do cyklonu, kde se tepelnymi ztratami ochladi o 5 °C.

2) Poté vstupuje do reaktoru, kde se odstrani slouceniny amoniaku. Na vystupu z reaktoru
ma plyn teplotu 850 °C a je tieba jej zchladit na teplotu 650 °C, nez vstoupi do reaktoru,
kde se odstrani dehtové slouceniny. Mezi reaktory je vloZzen piehtivak a parogenerator 2.

3) Na vystupu z reaktoru pro odstranéni dehtovych sloucenin mé plyn teplotu 650 °C a
musi byt zchlazen na teplotu 60 °C pied tim, nez vstoupi do vypirky 1. Proto je mezi
reaktorem a kolonou instalovan parogenerator 1 a ekonomizér.

4) Ve vypirce 1 se plyn pfi styku s vodou ochladi na 50 °C.

5) Ve vypirce 2 se zména teploty plynu jiz neuvazuje vzhledem k teploté¢ absorp¢niho

roztoku.

Pro vypocty mérné tepelné kapacity a entalpie byla pouZita teplotni zavislost mérné

tepelné kapacity, resp. molové tepelné kapacity ve tvaru polynomialni zavislosti:
cp=a+bT+cT*+d.T? 4.3.1)

Konstanty polynomidlni zéavislosti hlavnich slozek (vliv nelistoty zanedbavam)

jsou uvedené v tabulce 21.
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Tabulka 21: Molové tepelna kapacita - konstanty teplotni zavislosti [30]

slozka a b c d
N2 31,15 -0,01357 0,000026796 | -1,1681E-08
CO, 19,795 0,07344 -0,00005602 1,328E-08
co 30,869 -0,01285 0,00002789 -1,272E-08
H2 27,143 0,009274 -0,00001381 7,645E-09
CHq4 19,25 0,05213 0,00001197 -1,132E-08
CnHn 3,806 0,1566 -0,00008348 1,755E-08
H20 32,243 0,0019238 | 0,000010555 -3,596E-09

Kondenzace/vyparovani vody - kontrola rosného bodu vody

tlak
koncentrace vody v plynu
parcialni tlak vody

konstanty Antoinovy rovnice

teplota rosného bodu

Vypocet kondenzace

molovy tok plynu

molovy tok H20 vstup
molovy tok suchého plynu
tlak sytych par (T=50 °C)
koncentrace H20 vystup
koncentrace suchy plyn vystup
molovy tok plynu vystup

molovy tok H20 vystup

zkondenzované mnozstvi

Ank.ond = Ny20m — NH200ut = 0,0004 kmol/s

p = 101,325 kPa
= 0,13

Puao = 12,159 kPa
A=719621

B = 1730,63

C = 233,426

_ B
- A-logp

— C =51,2°C (4.3.2)
Ngim = 0,128 kmol/s

Ngoom = 0,016 kmol/s

Mg = Ngin — N0 = 0,11kmol/s (4.3.3)

P’ (tgouy = 12,3 kPa

Chaoout = 422 = 0,121 (43.4)
C?out =1 - curz200ut = 0,87 (4.3.5)
Ngour = o— = 0,128 kmol/s ~ (43.6)

sout

NH200ut = Ngout — Ns = 0,0155 kmol/s

4.3.7)

(4.3.8)
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hmotnostni tok zkondenzované H20

AMyong = Miona * M0 = 0,007kg /s = 26 kg/h (4.3.9)

Ptedpokladand teplota plynu ve vypirce 1 (50°C) je jen tésné¢ pod vypoctenou
teplotou rosného bodu (51,2°C). Vykondenzované mnozstvi vody tvoii pouze 2,5 % z
celkového toku vodni pary. Ztoho divodu byla kondenzace zanedbana a nebyla pii

vypoctu uvazovana.

4.3.1 Entalpicka bilance cykloni

teplota vstup T;, = 855°C

teplota vystupu Tour = 850°C

mérna tepelna kapacita ¢p =a+bT +cT* +dT? (4.3.10)
entalpie h; = aT + %bT2 + %CT3 + %dT4 +C (4.3.11)
rozdil entalpie Ah; = hy — h, (4.3.12)

, . m,

molovy tok n =" (4.3.13)
tepelny vykon Q = Y Ah; * 1, (4.3.14)

Vybrané vypoctené hodnoty jsou uvedeny v tabulce 22. Vypoctené tepelné ztraty

cyklonti ¢ini 25,3 kW.
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Tabulka 22:

Entalpicka bilance cyklonti
cp1 cp2 h,
slozka (kJ/kmol*K) | (kJ/kmol*K) |h1 (kJ/kmol)| (kJ/kmol)
N2 33,17 33,16 34600,92 | 34435,09
CO2 50,42 50,43 47632,33 | 47380,22
co 33,60 33,60 34844,94 | 34676,94
Ha 31,01 30,97 33009,31 | 32854,37
CHq 77,04 76,86 56035,23 55650,47
ChHn 99,43 99,25 71100,74 | 70604,05
H20 42,68 42,62 41194,65 | 40981,38
Ah A h*n,
slozka (kJ/kmol) m (kg/s) 1, (kmol/s) (kJ/s)
N2 165,84 1,31 0,0468 7,77
CO2 252,11 0,79 0,0178 4,50
co 168,00 0,56 0,0201 3,37
Ha 154,94 0,04 0,0178 2,76
CH4 384,76 0,10 0,0061 2,36
ChHn 496,69 0,06 0,0020 1,00
H20 213,27 0,30 0,0167 3,55
Q 25,3 kW

~r 7

4.3.2 Entalpicka bilance prehfivaku a parogeneratoru 2

Horka strana:

Plyn vstupuje do aparatu pii teploté 850 °C a vystupuje pii teploté 650 °C.
T = 850°C

teplota vstup

teplota vystupu

mérna tepelna kapacita

entalpie

Tyur = 650°C

cp=a+bT+cT2+dT3

h = aT +=bT? +2cT3 +-dT* + C
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rozdil entalpie Ah; = hy — h, (4.3.17)
mnozstvi latky i, =t (4.3.18)
tepelny vykon Q=YAh; *n; (4.3.18)

Vybrané vypoctené hodnoty jsou uvedeny v tabulce 23. Vypocteny tepelny vykon
ptehfivaku a parogeneratoru 2 (resp. potiebny chladici vykon plynu) ¢ini 994,7 kW.

Tabulka 23: Entalpicka bilance prehfivaku a parogeneratoru 2 — horka strana

cp1 cp2 h1 h2
slozka (kJ/kmol*K) | (kJ/kmol*K) | (kJ/kmol) | (kJ/kmol)
N2 33,16 32,27 34435,09 | 27879,99
CO: 50,43 50,30 47380,22 | 37287,35
co 33,60 32,77 34676,94 | 28025,62
Ha 30,97 29,95 32854,37 | 26775,29
CHq 76,86 68,67 55650,47 | 41067,07
CiHn 99,25 91,04 70604,05 | 51536,05
H20 42,62 40,18 40981,38 | 32699,88
Ah A h*n,
slozka (kJ/kmol) m (kg/s) |1, (kmol/s) (kJ/s)
N2 6555,10 1,31 0,0468 307,02
CO2 10092,87 0,79 0,0178 180,08
co 6651,32 0,56 0,0201 133,51
Ha 6079,08 0,04 0,0178 108,47
CH4 14583,40 0,10 0,0061 89,44
CnHn 19068,00 0,06 0,0020 38,27
H20 8281,50 0,30 0,0167 138,00
Q 994,7 kW
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4.3.3 Entalpicka bilance ekonomizéru a parogeneratoru 1

Horka strana:

Plyn vstupuje do aparatu pti teploté 650 °C a vystupuje pfi teploté 60 °C.

teplota vstup T;, = 650°C

teplota vystupu Tout = 60°C

mérna tepelna kapacita ¢p =a+bT +cT?+dT? (4.3.19)
entalpie h=al +5bT? +2cT? +-dT*+ C (4.3.20)
rozdil entalpie Ah; = hy — h, (4.3.21)
mnoZstvi latky n, = % (4.3.22)
tepelny vykon Q =Y Ah; * 1, (4.3.23)

Vybrané vypoctené hodnoty jsou uvedeny v tabulce 24. Vypocteny tepelny vykon
ekonomizéru a parogeneratoru 1 (resp. potiebny chladici vykon plynu) ¢ini 2643,5 kW.
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Tabulka 24: Entalpicka bilance ekonomizéru a parogeneratoru 1 — horké strana

Cp1 cp2 h>
slozka (kJ/kmol*K) | (kJ/kmol*K) | hi (kJ/kmol) | (kJ/kmol)

N2 32,27 29,17 27879,99 | 9918,86
CO; 50,30 38,53 37287,35 | 10020,65
o 32,77 29,21 28025,62 | 9875,48
H, 29,95 28,98 2677529 | 9410,68
CHa 68,67 37,53 41067,07 | 9418,74
CoHn 91,04 47,36 51536,05 | 8983,53
H,0 40,18 33,92 32699,88 | 10967,54
Ah A h*i,

slozka (kJ/kmol) m (kg/s) n, (kmol/s) (kd/s)

N> 17961,13 1,31 0,0468 841,24
CO> 27266,70 0,79 0,0178 486,50
co 18150,14 0,56 0,0201 364,32
H2 17364,61 0,04 0,0178 309,83
CHa 31648,34 0,10 0,0061 194,11
CaHn 42552,52 0,06 0,0020 85,41
H.0 21732,35 0,30 0,0167 362,13

Q 2643,5 kW

4.3.4 Entalpicka bilance vypirky 1
Horka strana:
Plyn vstupuje do aparatu pii teploté 60 °C a vystupuje pii teploté 50 °C. Plyn se ochlazuje

pti kontaktu s absorpcnim roztokem. Absorpcni teplo se neuvazuje.

teplota vstup T;, = 60°C
teplota vystupu Tour = 50°C
mérna tepelnd kapacita ¢p =a+bT +cT*+dT? (4.3.24)
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entalpie

rozdil entalpie Ah; = hy — h,
mnozstvi latky n, = %
tepelny vykon Q = Y Ah; * 1,

h= aT+§bT2 +§cT3 +idT4+C

(4.3.25)

(4.3.25)

(4.3.26)

(4.3.27)

Vybrané vypoctené hodnoty jsou uvedeny v tabulce 25. Vypocteny tepelny vykon

ptevedeny z plynu do absorp¢niho roztoku, resp. potiebny chladici vykon pro chlazeni

absorp¢niho plynu ¢ini 40,4 kW.
Tabulka 25: Entalpicka bilance vypirky 1 — horka strana

cp1 cp2 h1 h2
slozka | (kJ/kmol*K) | (kJ/kmol*K) | (ki/kmol) | (kJ/kmol)
N2 29,17 29,17 9918,86 9627,16
CO; 38,53 38,13 10020,65 | 9637,34
Cco 29,21 29,20 9875,48 9583,42
Ha 28,98 28,96 9410,68 9120,98
CH4 37,53 36,96 9418,74 9046,28
CnHn 47,36 46,29 8983,53 8515,29
H20 33,92 33,85 10967,54 | 10628,70
Ah n, A h*n,
slozka (kJ/kmol) m (kg/s) (kmol/s) (kd/s)
N2 291,70 1,31 0,0468 13,66
CO; 383,31 0,79 0,0178 6,84
co 292,06 0,56 0,0201 5,86
Ha 289,69 0,04 0,0178 5,17
CH4 372,45 0,10 0,0061 2,28
CnHn 468,25 0,06 0,0020 0,94
H20 338,84 0,30 0,0167 5,65
Q 40,4 kW
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5. Zakladni navrh jednotlivych aparatu

5.1 Navrh reaktoru pro odstranéni NH3

Pro odstranéni amoniaku byl pouzit katalyticky reaktor dle Yasuo Ohtsuka a kol.
[27]. Jako katalyzator je autory navrzeno aktivované uhli modifikované zelezem (coal-
char-supported Fe). Dle autorG je pfi pouziti tohoto katalyzatoru pii teplot¢ 850 °C
konverze amoniaku 100 % pfi objemovém zatizeni 45 000 h'.

Objem katalyzatoru byl navrhnut dle nasledujiciho postupu:

Tlak p=101,325 kPa
Teplota T=1123,15K
Hustota Pssoec) = 0,273 kg/m?

Hmotnostni pratok plynu ~ m = 11680 kg/h

Objemovy prutok plynu V= % =42661,8m3/h (5.1.1)

Objem katalyzatoru

° 3
Vigp = — 0k V /R 948 m3 = 948 (5.1.2)

objem.zatizeniv 1/h

5.2 Navrh reaktoru pro odstranéni dehtovych slouc¢enin

Pro odstranéni dehtovych slouc¢enin byl pouzit katalyticky reaktor dle Nordgreen T.
a kol. [28]. Jako katalyzator je autory navrzen Fe,03/SiO» katalyzator o sloZzeni 55 obj. %
SIO> a 45 obj. % Fe>0s. Dle autord je pti pouziti tohoto katalyzatoru pii teploté 650 °C

konverze dehtovych &astic 100 % pii objemovém zatizeni 90 000 h™!.

Objem katalyzatoru byl navrhnut dle nasledujiciho postupu:

Tlak p=101,325 kPa
Teplota T=923,15K
Hustota Pesoc) = 0,329 kg/m?

Hmotnostni pritok plynu ~ m =11656,9 kg/h

Objemovy prittok plynu V= % = 349945 m3 /h (5.2.1)
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Objem katalyzatoru

° 3
Vige = —2ok v /R _ 388 m3 = 388 | (52.2)

objem.zatizeniv 1/h

5.3 Navrh cyklonu pro odstranéni prachovych ¢astic

Cyklon byl navrzen ve dvou variantach. Pro kazdou variantu byl vypocitan kriticky
priamér Dso a kiivka frakéni odlucivosti.
Geometrie cyklonu —varianta 1 (dale jen Cyklon V1) byla navrzena na zakladé
geometrické podobnosti z navrhu cyklonu pievzatého ze skript Novak a kol.: Hydraulické
pochody v chemickém a potravinatském primyslu [31].

Geometrie cyklonu — varianta 2 (déle jen Cyklon V2) byla ptfevzata pro cyklon od
vyrobce TEMA AERNOVA [32], dle dostupnych parametri z katalogu a v piipade
pottebnych rozméri, které nebyly uvedené v katalogu, byly tyto rozméry dopocitany podle

méfitka vykresu. V podkladech vyrobce neni kiivka frakéni odlucivosti prezentovana.

Objemovy prutok plynu:
Tlak p=101,325 kPa
Teplota T=1128,15K
Hustota Psssecy = 0,272 kg/m’

Hmotnostni pritok plynu ~ m =11 700 kg/h

m

Objemovy pritok plynu V= ~ = 4293082 m3/h (5.3.1)
Pro vypocteny celkovy objemovy priitok plynu 43 443 m*/h navrhuji pouZit dva cyklony.

5.3.1 Vypoctové vztahy pro navrh cyklonu

Navrh cyklonu je proveden podle nésledujicich vztahti dle Novék a kol. [31]:

objemovy prutok V= Vcel% (5.3.2)

pomér S1/S, ==09 (5.3.3)
p

vstupni prufez Si=ab (5.3.4)
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oy d
plocha prifezu Sy = % (5.3.5)
hodnota poméru 2;19 (5.3.6)

soucinitel hydraulického tfeni

_ 1,63 0.4
A = {(w) 4 (40,3 + 54 % 1073 [— In(k" + 10-6)]5}-2} (5.3.7)

absolutni drsnost kyy =3%107°%m
relativni drsnost k* = % (5.3.8)

dyn. viskozita plynu (= vzduch) n = 0,000044252 Pa.s

.. - Siwia
soudinitel A = 1,7F =8y 2l 5.3.9
o= L7F(D) e (539)
soucinitel tfeni ¢astic o sténu f = 0,6
. -b
polomér R, R, = sz (5.3.10)
Inlsora S:; YrRsHg)
exponent n n=1-—-——es¢ (5.3.11)
lnD—IZ
soucinitel o hodnota o je odectena z z grafu 2

55



Graf 2: Graf pro uréeni soucinitele a [31]

vyska Ho

Ljas¢enkovo ¢islo Lyso

Reynoldsovo ¢islo Reso

kriticky pramér Dso

Dc—dp

Hy =H, — H, + Do—d, H, (5.3.12)
___ wSip? @Dy dpion
Lyso = sz oo Gr)” G2 (5.3.13)

Reso = [(18Lys50)%*? 4 (0,3Lyso)*8*]M1° (5.3.14)

TResodpHoN

parametry modelu frakéni odlucivosti:

parametr K,

exponent 1,

parametr K,

prabéh frakéni odlucivosti

Dso = — 5., (5.3.15)

kot = 1,862 — 0,723n (5.3.16)
0,3665

0 = Tnky, (5.3.17)

volim kg, = 1

0;(D) =1- exp[—( Di )n(p] (5.3.18)

Dsokqotkqoe
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5.3.2 Navrh cyklonu V1
Rozméry cyklonu jsou uvedeny v tabulce 26. Geometrie cyklonu vcetné
oznacenych rozmérl je prezentovana na obrazku 7. Pribézné vypoctené parametry jsou

uvedeny v tabulce 26. Vypo&teny kriticky rozmér ¢astice Dsp je 2,810 m.

G dc

@d
|
|

D ‘

NN

Hp
Hv

Hk

@ dk

Obrazek 7: Geometrie cyklonu V1

57



Tabulka 26: Cyklon V1: geometrie a vypoc¢tené parametry

veli¢ina hodnota jednotka
\Y 21 465 m3/h
pomér S1/S, 0,9
u 10,5 m/s
S1 0,57 m?
b 0,4 m
a 1,2 m
Sp 0,7 m?
dp 0,9 m
dec 1,9 m
2b/Dc 0,42
dk 0,3 m
Hy 3,8 m
Hp 1,9 m
Hk 2,85 m
Ho 3,68 m
Hc 6,65 m
dyn. visk. -vzduch 4,43E-05 kg/m*s
Rs 0,35 m
alfa 0,75
hustota plynu pfi 855 °C 0,272 kg/m3
hustota prach. ¢astic 2600 kg/m3
Kstr 0,000003 m
k* 1,58E-06
A1 0,003464
soucinitel treni f 0,6
wl 0,001798
As 0,00099
n 0,90126
Ly50 0,00053
Re50 0,09865
D50 2,79E-05 m
kit 1,21038
Nfi 1,91945
kﬁe 1
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Vypoctené hodnoty frakéni odlucivosti ¢; pro zvolené hodnoty D; jsou uvedeny

v tabulce 27 a graficky prezentovany v grafu 3.

Tabulka 27: Cyklon V1 — vypoctené hodnoty frakéni odlucivosti

1,2
1
0,8

= 06
0,4
0,2

0

Di (m) ¢i(-)
0,000001 |0,001159
0,000004 |0,016452
0,000015 |0,189187
0,000025 10,428258
0,000035 0,65578
0,000045 |0,822293
0,000055 |0,921085
0,000065 |0,969783
0,000075 |0,990003
0,000085 |0,997138

frak¢ni odlucivost

0  0,00001 0,00002 0,00003 0,00004 0,00005 0,00006 0,00007 0,00008 0,00009
Di

Graf 3: Cyklon V1 - frakéni odlucivost cyklonu
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5.3.3 Navrh cyklonu V2

Geometrie cyklonu V2 byla pfevzata pro cyklon od vyrobce TEMA AERNOVA
[32], dle dostupnych parametrli z katalogu a v ptipadé potifebnych rozmért, které nebyly
uvedené v katalogu, byly tyto rozméry dopocitany podle méfitka vykresu. Rozméry
cyklonu jsou uvedeny v tabulce 28. Geometrie cyklonu vcetné oznacenych rozméra je
prezentovana na obrazku 8. Pribézné vypoctené parametry jsou uvedeny v tabulce 28.
Vypoéteny kriticky rozmér ¢astice Dso je 2,5%107 m.

Ddc

@d
|
U ‘

el

Hp
Hv

Hk

@ dk

Obrazek 8: Geometrie cyklonu V2
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Tabulka 28: Cyklon V2: geometrie a vypoctené parametry

veli¢ina hodnota jednotka
\ 21 465,41 m3/h
pomér S1/Sp 0,9
u 14,59636 m/s
S1 0,4085 m2
0,43 m
a 0,95 m
Sp 0,45 m
dp 0,84 m
dc 1,5 m
2b/Dc 0,573333
dk 0,67 m
Hv 1,885 m
Hp 0,94 m
Hk 2,4 m
Ho 2,853434 m
Hc 4,285 m
dyn. visk.-vzduch 4,43E-05 kg/m*s
alfa 0,72
hustota ponCnu pfi 855 0,272 ke/m3
hustota prach. ¢astic 2600 kg/m3
Kstr 0,000003 m
k* 0,000002
A1 0,002812
Rs 0,275 m
soucinitel treni f 0,6
wl 0,001798
As 0,000801
n 0,923301
Ly50 0,000835
Re50 0,123517
D50 2,53E-05 m
kit 1,194454
Nfi 2,062593
kﬁe 1
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Vypoctené hodnoty frakéni odlucivosti ¢; pro zvolené hodnoty D; jsou uvedeny

v tabulce 29 a graficky prezentovany v grafu 4.

Tabulka 29: Cyklon V2 — vypoctené hodnoty frakéni odlucivosti

1,2

0,8

= 06

0,4
0,2

Di(m) ¢i(-)
0,000001 |0,000882
0,000004 |0,015284
0,000009 |0,078757
0,000015 |0,209643

0,00002 0,346791
0,000024 |0,462203
0,00003 0,625742
0,000034 |0,719811
0,000038 |0,798178
0,000042 |0,860167
0,000055 |[0,967648
0,000064 |0,990814

frak¢ni odlucivost

0 0,00001 0,00002 0,00003 0,00004 0,00005 0,00006 0,00007
Di

Graf 4: Cyklon V2 - frakéni odlucivost cyklonu
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5.4 Vypirka 1

Absorpéni kolona pro vypirku HCI a HCN byla navrzena dle HCI, protoze obsah
HCI v plynu je cca 5x vétsi nez HCN. Piedpokladam, ze za téchto podminek bude HCN
zcela odstranéno. Jako absorpcni ¢inidlo bude pouzita voda. Navrh byl proveden metodou
absorp¢niho faktoru. Pro vypocet vysky naplné predpokladam pro danou naplin vyskovy
ekvivalent VETP = 0,8 m. Pfi vypoctu se piedpoklada absorpce pfi vstupni teploté plynu
60°C.

Vypocet vstupnich parametria

teplota plynu vstup T;n = 60°C = 333,15 K
tlak p=101,325 kPa

molarni hmotnost plynu My iyny = 25,22 kg /kmol
univerzalni plynova konstanta R=8,314 J*K *mol!
hustota plynu Psoccy = 0,912 kg/m?

hmotnostni pritok plynu m = 11338,8 kg/h

m

objemovy prittok plynu V= . = 12427,5m3/h (5.4.1)
(60°C)
molarni hmotnost HCI My = 36,46 kg /kmol
molarni hmotnost H.O My,0 = 18 kg /kmol
Plyn
mnozstvi HCI - vstup Cin = 130 mg/m3 = 0,00013 kg /m?3
mnozstvi HCI - vystup Cout = Omg/m3 = 0 kg/m3
koncentrace HCI — vstup Yin = % = 9,746 x 107> (5.4.2)

RT
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relativni molovy zlomek HCI — vstup

Y, = 1f—y”n = 9,747 % 1075 (5.4.3)

koncentrace HCl — vystup V4, = 0 (GCinnost separace 100 %)

molarni tok na vstupu n;" = % = 454,6 kmol/h (5.4.4)
mol. tok HCI - vstup nit = n;" * yin = 0,044kmol /h

mol. tok HCI - vystup nout =

mn. absorbovaného HC An, = n'™ — nSut = 0,044 kmol/h (5.4.5)
Absorpcni roztok

voda - vstup Xin = 0 (pfedpoklad je ¢istd voda na vstupu)

Vypocet Henryho konstanty pro teplotu absorpce
Hodnoty Henryho konstanty pro teplotu 20 °C byly pfevzaty z webu Henry law’s
Constants. [33]

Na pracovni teplotu byla Henryho konstanta pfepoctena dle vztahu:
1
InHepry = K * ™ +c (5.4.6)

Henryho konstanta (20°C)  Hgp(z00c) = 0,19 kmol/m3*kPa  [33]

teplotni konstanta K =600 [33]

referencni teplota To=293,15K

pracovni teplota T1=333,15K

konstanta ¢ =InHepeooc) — K T—lo = —3,708 (5.4.7)
In Hepeoeey = K * Til +c (5.4.8)
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ln(HCp(6ooc)) = 0,14'8
H, = 367,5 kPa

Vypocet rovnovazné kiivky

molova koncentrace slozky v kapaliné Xq = Zﬁ (5.4.9)
relativni mol. koncentrace slozky v plynu Y= % (5.4.10)
relativni mol. koncentrace slozky v kapaliné X = 1% (5.4.11)

rovnovazna kiivka (5.4.12)

Vypoctené hodnoty rovnovazné kiivky jsou uvedeny v tabulce 30 a graficky

prezentovany v grafu 5. Grafem hodnot byla prolozena pifimka a vyhodnocena smérnice

pfimky m = 3,64.

Tabulka 30: Vypirka 1 — rovnovazna kiivka pro absorpci HCI

ya

Xa

Xa

Ya

0

0

0

0

0,001

0,000275652

0,00027573

0,001001

0,002

0,000551305

0,00055161

0,00200401

0,003

0,000826957

0,00082764

0,00300903

0,004

0,001102609

0,00110383

0,00401606

0,005

0,001378261

0,00138016

0,00502513

0,006

0,001653914

0,00165665

0,00603622

0,007

0,001929566

0,0019333

0,00704935

0,008

0,002205218

0,00221009

0,00806452

0,009

0,00248087

0,00248704

0,00908174

0,01

0,002756523

0,00276414

0,01010101
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Graf 5: Vypirka 1 — rovnovazna kiivka pro absorpci HCI

Vypocet mérné spoti‘eby absorp¢niho ¢inidla

maximalni koncentrace sloZky ve vodé na vystupu ve stavu rovnovahy

" Yin -smol
Xout =~ = 2,67 x107° a mol, (5.4.13)
T v L Yin—Yout
minimalni spotieba vody (E)min == 3,64 (5.4.14)
out™%in

Linini = Qmin * G = 16546 kmol/h  (54.15)
Linin = Lmini * Mu20 = 29783 kg/h (5.4.16)

provozni spotieba vody (%)pro,,oz = (%)min *1,5=5,46 (5.4.17)

L

Lprovosi = (% * G = 2482 kmol/h (5.4.18)

)provoz

Lyrovoz = Lprovozi * Muz20 = 44676 kg/h(5.4.19)
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Vypocet priméru kolony

Navrh priméru kolony byl proveden na zakladé zahlceni pro stupeii zahlceni 80 %.
Potiebné hodnoty byly prevzaty =z grafu uvedeného v podkladech pro cviceni
z Hydromechanickych procesti [34]. Jako naplii kolony navrhuji pouzit Raschigovy
krouzky kovové tl. stény 1,6mm 50x50mm.

o T 1
= Zahlceni
0.2 1200 T
v ——
fime Ty
—T.-“‘"""-:\‘\"\
01 400 — ~
0,08 —
I — T~
0,06 ———t 200 ~ % 5
.| on4 =
= P | b
[ ‘S‘f- 100 ~ NN
8 T T— N
= 0.02 T \\ \\‘ ™,
; U
50 N N
0,01 - ™ \\\:\"
\ L | P B N I W Y
0,008 -- e
0,006 Apyy [Nf_m] AN \
0,004 : m ™ N \\ N
d o
P \\\\\\ \
0,002 NN N
: NN\
0,001
001 002 004 01 02 04 1 2 4 10
=Wy By
KI_ WOQIIifrj-lg
Graf 6: Graf pro vypocet zahlceni kolony [34]
« , , W L M
pomér hmotovych rychlosti —t = -ELo%Z_F20 — 3 g9 (5.4.20)
w0g G Mplynu
gy . w
kritérium K, K, =2 [29- 012 (5.4.21)
wog | pi
odecteni z grafu K, =0,2

Népln kolony: Raschigovy krouzky kovové tl. stény 1,6mm 50x50mm
faktor naplné F=57

dynamicka viskozita vody  pyg°¢c) = 0,000653 Pa/s
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hustota vody pfi 60 °C Piso°c) = 983 kg/m>

Kypy

fiktivni rychlost zahlceni Ugg = o a0 =28m/s (5.4.22)
gl
pracovni rychlost ug = 0,8 xugy =2,24m/s (5.4.23)
primér kolony d = /% =139muvolimd =14m  (54.24)
g
Vypocet vysky a objemu naplné
@
absorp¢ni faktor Qg = % =15 (5.4.25)
ucinek absorpce 6, = 0,99 uvazovan pro vypocet vysky napln¢
) o log(£a="a)

pocet teoretickych pater N, = Twa = 8,69 (5.4.26)
vyskovy ekvivalent teoretického patra VETP=0,8 m

vyska naplné H=VETP*N; =695=>7m (5.4.27)
objem naplné V =nr?H = 10,77 m3 (5.4.28)
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5.5 Vypirka 2

Pro odstranéni H>S byla zvolena chemicka absorpce. Jako absorpéni €inidlo byl
vybran roztok Na;COs;. M. Azizi a kol. [35] wuvadi pro tento roztok a pozadovanou
konverzi 99,9 % H>S mérnou spotiebu absorpéniho ¢inidla (L/G) = 3. pH roztoku musi byt
udrzovano na hodnoté 11. Pii vypoctu pfedpokladam, ze absorbované H»>S je okamzité
chemicky vazano a koncentrace rozpusténého H»S v roztoku je prakticky nulova. Vyska
napln¢ byla vypoctena pomoci soucinitele prostupu hmoty. Pii vypocétu byla pouzita
hodnota koeficientu prostupu hmoty Kya = 5,37 kmol/hf t3kPa dle Kohl A. a kol. [36].
Pii vypoctu se predpokladd absorpce pii teploté¢ 50°C. Vypocet byl proveden pro dva
provozni stavy. Provozni stav 1 pritok plynu je 11 336,1 kg/h, mnozstvi H>S na vstupu je
150 mg/m>. Provozni stav 2 stejny pritok plynu jako u provozniho stavu 1, ale mnoZzstvi

H,S na vstupu je dvakrat vice tedy 300 mg/m®.

5.5.1 Provozni stav 1

Vypocet vstupnich parametri

teplota plynu vstup T;n = 50°C = 323,15 K

tlak p=101,325 kPa

molarni hmotnost plynu Myiyny = 25,2 kg/kmol
univerzalni plynova konstanta R = 8,314 J*K *mol!
hustota plynu Pesoec) = 0,951 kg/m?
hmotnostni pritok plynu m = 11336,1kg/h

objemovy priitok plynu V' = % =11909,2 m3/h (5.5.1)

molarni hmotnost HoS My,s = 34,1 kg /kmol

molarni hmotnost NaxCO3 My 2003 = 105 kg/kmol
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Plyn

mnozstvi HaS - vstup cin = 150 mg/m?3 = 0,00015 kg/m?3
mnozstvi HaS - vystup Cout = 8,3+1077 kg/m3
koncentrace H2S - vstup Yin = % = 0,000116 (5.5.2)
RT
rel. mol. zlomek H2S — vstup Yin = 2 — 0000116 (5.5.3)
1-Yin
Cout
koncentrace H2S - vystup Yot = % = 6,45 1077 (5.5.4)
RT
rel. mol. zlomek H2S — vstup Your = % = 6,45 * 1077 (5.5.5)
molovy tok plynu - vstup n})” = Z—Z = 449,1 kmol/h (5.5.6)
molovy tok HzS - vstup nit = ni « yi" = 0,05228 kmol/h (5.5.7)
molovy tok inertu n=G= n;” — ni* = 449 kmol/h (5.5.8)

molovy tok HoS — vystup  n%% = G * y,,; = 2,8 x 10~ kmol/h (5.5.9)

mn. absorbovaného H:S ~ Ang = ni® — nS%t = 0,052 kmol/h (5.5.10)

Absorp¢ni roztok

absorbent - vstup Xin = 0 (pfedpoklad: H2S okamzZité chemicky vazan)

Vypocet pritoku absorpéniho roztoku

mérna provoz. spotieba absorbentu (%)pmvoz = 3 [35]

molovy tok roztoku

L
Lyrovozi = (E)provoz * G = 1347,3 kmol/h (5.5.11)
hmotnostni tok roztoku
Lprovoz = Lprovozi * Myazcos = 141464,3 kg /h (5.5.12)
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Vypocet spotireby Na2CO3
Predpokladany prubéh reakce [35]: H,S + CO5~ & HS™ + HCO3 (5.5.13)

Na,C05 & 2Na* + CO3~ (5.5.14)
Reakeni spotifeba Na;COs3; (mnozstvi NaxCOs, které se musi doplnit, aby neklesalo pH)

Li = Ana * MNa2C03 = 5,4‘7 kg/h (5515)

Vypocet priméru kolony
Névrh priiméru kolony byl proveden na zakladé zahlceni pro stupen zahlceni 80 %.

Jako népln kolony navrhuji pouzit sedla Intalox 50x50mm.

pomér hmotovych rychlosti —2% = LprovozlINazcos _ 47 48 (5.5.16)
wlg G Mpiynu
kritérium K K, = 2 \/E = 0,38 (5.5.17)
w0g +| p1
odecteni z grafu K, = 0,09
napln kolony: sedla Intalox 50x50mm (volba dle [36])
faktor naplné F=21

dynamicka viskozita vody  p; = 0,000653 Pa/s
hustota H>O pfi 50 °C p =988 kg/m?3

Hustota roztoku Na>COs3 neni v ¢lanku M. Azizi uvedena, proto byla pouzita hustota vody.

fiktivni rychlost zahlceni Ugg = F:jy Z‘l)‘l = 3,04 m/s (5.5.18)
g
pracovni rychlost ug = 0,8 xugy = 2,43 m/s (5.5.19)
primér kolony d= [ =131mvolimd=13m  (5520)
g
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Vypocet objemu naplné

koeficient prostupu hmoty

parc. tlak H>S na vstupu
parc. tlak H>S na vystupu

hnaci sila Ap

Ap =

objem naplné

vyska naplné

5.5.2 Provozni stav 2

Vypocet vstupnich parametri

teplota plynu vstup
tlak

molarni hmotnost plynu

Pin—Pout
InPin_

Kga = 5,37 kmol/hft3kPa [36]
Pin = Clizs *p = 0,101325 (5.5.21)

Poutr = 0,001 * p;;, =0,000101325 (5.5.22)

— 0,146 Pa = 1,46 * 10~*kPa (5.5.23)
_ Ang 3 _ 3
= e _ 675 Ft3=188m® (5.5.24)
KgalAp
H=L =14 (5.5.25)
=—=14m 5.

T,, = 50°C = 323,15 K
p = 101,325 kPa

Myiyny = 25,2 kg/kmol

univerzalni plynova konstanta R = 8,314 J*K *mol!

hustota plynu Pesoec) = 0,951 kg/m3

hmotnostni pritok plynu m = 11336,1kg/h

objemovy priitok plynu V' = % =11909,2 m3/h (5.5.26)

molarni hmotnost H»S

molarni hmotnost NaxCOs3

MHZS == 34’,1 kg/km()l

MNCI.ZCO3 == 105 kg/kmol
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Plyn

mnozstvi HaS - vstup cin = 300 mg/m?3 = 0,00030 kg/m?3

mnozstvi HaS - vystup Cout = 8,3+1077 kg/m3 (5.5.27)

koncentrace HoS - vstup ¥, = & = 0,000233 (5.5.28)

RT

rel. mol. zlomek H»S — vstup Yin = % = 0,000233 (5.5.29)
Cout

koncentrace HaS - vystup  your = % = 6,45 1077 (5.5.30)
RT

rel. mol. zlomek H»S — vstup Your = % = 6,45 * 1077 (5.5.31)

molovy tok plynu - vstup n})” = Z—Z = 449,1 kmol/h (5.5.32)

molovy tok HzS - vstup nit = i« yi = 0,1047 kmol/h (5.5.33)

molovy tok inertu n=G= n;” — ni* = 449 kmol/h (5.5.34)

molovy tok HoS — vystup  n%% = G * y,,; = 2,8 x 10~ kmol/h (5.5.35)

mn. absorbovaného H»S Ang, =nJ' — ngut = 0,1044 kmol/h (5.5.36)

Absorp¢ni roztok

absorbent - vstup Xin = 0 (pfedpoklad: H2S okamzZité¢ chemicky vazan)

Vypocet pritoku absorpéniho roztoku

mérna provoz. spotieba absorbentu (%)pmvoz = 3 [35]

molovy tok roztoku

L

Lprovosi = (% G = 1347,1 kmol/h (5.5.37)

)provoz
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hmotnostni tok roztoku

Lprovoz = Lprovozi * Myazcoz = 141447,8 kg /h (5.5.33)

Vypocet spotieby Na2CO3
Ptredpokladany prubéeh reakee [35]: H,S + CO5™ & HS™ + HCO3 (5.5.39)
Na,C0O; < 2Na* + CO3~ (5.5.40)

Reakéni spotifeba NaxCOs (mnozstvi NaxCOs, které se musi doplnit, aby neklesalo pH)
Li = Ana *MNaZCO3 = 11 kg/h (5541)

Vypocet priméru kolony
Névrh priiméru kolony byl proveden na zaklad¢ zahlceni pro stupeii zahlceni 80 %.

Jako népln kolony navrhuji pouzit sedla Intalox 50x50mm.

pomér hmotovych rychlosti —2% = LprovozlINaz2cos _ 47 48 (5.5.42)
wlg G Mplynu
kritérium K K, = 22 \/”:" =0,38 (5.5.43)
w0g +| p1
odecteni z grafu K, = 0,09
napln kolony: sedla Intalox 50x50mm
faktor naplné F=21

dynamicka viskozita vody  u; = 0,000653 Pa/s

hustota H>O pfi 50 °C p =988 kg/m3

fiktivni rychlost zahlceni  uy, = FZ ié'l =3,04m/s (5.5.44)
pracovni rychlost ug = 0,8*uy, = 2,43 m/s (5.5.45)
pramér kolony d= J?Tvg =1,31muvolimd =1,3m (5.5.46)
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Vypocet objemu naplné

koeficient prostupu hmoty Kya = 5,37 kmol/hft3kPa [36]
parc. tlak H2S na vstupu Pin = Clizs *p = 0,101325 (5.5.47)
parc. tlak H>S na vystupu Pour = 0,001 * p;;,, =0,000101325 (5.5.48)
hnaci sila Ap

Ap = % = 0,146 Pa = 1,46 * 10~ *kPa (5.5.49)

Arig

— 3 3
= ot 133 ft° =3,76 m (5.5.50)

objem naplné
P¥i provoznim stavu 2, kdy je v plynu na vstupu 300 mg/m> HaS, vysel potiebny
objem napln¢ 2x vétsi nez pfi provoznim stavu 1. Z hlediska provozu proto navrhuji
postavit 2 aparaty o stejnych rozmérech, jaké mél aparidt pro provozni stav 1. Za
provozniho stavu 1 bude druhy aparét slouzit jako rezervni, aby byla zajiSténa funkce i
v ptipad¢ poruchy. Kdyz se za n¢jakého provozniho stavu zvysi obsah H2S v plynu, tak se

zapoji 1 druhy aparat, aby doslo k separaci H2S na poZadovanou c¢istotu.

5.6 Navrh prehrivaku, parogeneratori a ekonomizéru

Schéma zapojeni piehtivaku, parogeneratori a ekonomizéru je prezentovano na
obrazku 9. Pii vypoctu se piedpoklada napajeci voda o teploté 40 °C a tlaku 4 MPa a
vyroba ptehtaté pary o teploté 400 °C a tlaku 4 MPa. Hodnoty entalpii napajeci vody, syté
kapaliny a syté pary pii varu a piehtaté pary jsou uvedeny v tabulce 31. Celkovy tepelny
vykon vyuzity pro vyrobu pary je 3 638,3 kW, ztoho 994,7 kW na piehiivdku a
parogeneratoru 2 a 2 643,5 kW na parogeneratoru 1 a ekonomizéru. Pti ndvrhu ptehiivaku,
parogeneratori a ekonomizéru predpokladam soucinitele prostupu tepla 50 W/(m?.K) pro

piehtivak, 1 000 W/(m?.K) pro parogeneratory a 200 W/(m?.K) pro ekonomizér.
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. - ﬂip
Mpg2 Mpg1
A\J

Pfehfivak | Parogenerator 2 Parogenerator 1 | Ekonomizér

A A

ml;gz Mpg1 Mego

Obrazek 9: Zapojeni prehfivak, parogenerator 1, parogenerator 2, ekonomizér

Tabulka 31: Vyroba pary - entalpie

Napajeci voda h (40 °C, p =4MPa) 171 KJ/Kg
Var - syta kapalina h (240 °C, p = 4MPa) 1037,5 KJ/Kg
Var - syta para h (250 °C, p=4MPa) 2800 KJ/Kg
Prehrata para h (400 °C, p=4MPa) 32143 KJ/Kg

Vypocet mnoZstvi vyrobené pary

celkovy vykon Q=0;+0Q,=236383kW
dodany entalpicky rozdil Aha00°c-40°c) = 3043,3 k] /kg
mnozstvi pary nmy, = 1,19kg/s

Vypocet vykonu prehrivaku, parogeneratora a ekonomizéru

mn. pary v prehiivaku Mprenrivak = Mp = 1,19 kg/s
rozdil entalpii Ah(s000c—250°c) = 414,3 k] [kg
vykon piehtivaku Qp = N, * Ah(gopoc—250°c) = 495,3 kW

vykon parogeneratoru 2 Qp'gz =0, — Qp = 499,5 kW

mn. pary v parogen. 2 Mpgo = — Sz 0,28kg/s
Ah(250°c-240°C)

mn. pary v ekonomizéru Meko = My = 1,19kg/s
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rozdil entalpii

vykon ekonomizéru

Ah(240°c—40°6) =414,3 k] /kg

Qe.ko = Meko * AR(za00c—40°c) = 1035,9 kW

vykon parogeneratoru 1

mn. pary v parogen. 1

5.6.1 Navrh prehrivaku

vykon prehfivaku

teplota plynu vstup

teplota plynu vystup

molovy tok

mérna tep. kapacita

teplota pary vstup

teplota pary vystup

pout [~

Qpg1 = Q2 — Qero = 1607,6 kW

. Qz;gl
=—=>28—— =091k
mpgl Ah(250°‘6—240°c) 0 g/s
Q, = 4953 kW

Tyin = 1123,15 K

Tgoutl = Tgin - .Q—p = 1023,65K

ncy
n = 0,127 kmol/s

¢y, =40 kJ/(kmol.K)
Tpin = 523,15 K

Tpous = 673,15 K

- fgout

[

Obrazek 10: Prehiivak - prubeh teplot
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stf. tepl. log. spad

soucinitel prostupu tepla

teplosménna plocha

5.6.2 Navrh parogeneratoru 2

vykon parogeneratoru 2
teplota plynu -vstup
teplota plynu -vystup
teplota syté vody - vstup

teplota pary - vystup

A1= Tgin — Tpour = 450
A2= Tgout - Tpm = 500,5

_ Ay-A

Aq

1 =474,8

k =50 W/(m2K)

S=—2_ =21m?
kAT,

Qpg2 = 499,5 kW

Tyin = Tgours = 1023,65 K

Tyour = 923,15 K
Tpin = 523,15 K
Tpoue = 523,15 K

(5.6.13)

(5.6.14)

(5.6.15)

(5.6.16)

(5.6.17)

Pozn. pro zjednodusSeni vypoctu se na vstupu do parogeneratoru predpoklada syta

kapalina; v praxi je na vstupu vzdy kapalina ¢aste¢né podchlazena.

Tgm '\-‘

Tpom‘

4

Obrazek 11: Parogenerator 2 - pritb¢h teplot
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sti. tepl. log. spad

soucinitel prostupu tepla

teplosménna plocha

5.6.3 Navrh ekonomizéru

vykon ekonomizéru

teplota plynu vstup

molovy tok

meérna tep. kapacita

teplota plynu - vystup

teplota vody - vstup

teplota vody - vystup

Pozn. pro zjednoduSeni vypoctu se na vystupu z ekonomizéru predpoklada syta

Alz Tgm - Tpout = 500,5
A2= Tgout — Tpin = 400

_ Ax—Ag
ATlTL - 1 Az

= 448,4

Aq

k = 1000 W/(m?K)

S=—2_ =1,1m?
kAT,

Qoro = 1035,9 kW
Qoko
Tyin1 = n—c’; + Tyour = 564,6 K
n = 0,127 kmol/s
Cp = 35,2 kJ/(kmol.K)

T,

yout = 333,15 K

Tpin = 313,15 K

Tpous = 523,15K

kapalina; v praxi je na vystupu vzdy kapalina ¢aste¢né podchlazena.
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pout [~ T |

Obrézek 12: Ekonomizér - priubéh teplot
stf. tepl. log. spad A= Tyin — Tpour = 41,5
A2= Tgout — Tpin = 20

AT,, = % =295
=

A1

soucinitel prostupu tepla k =200 W/(m?K)

teplosmé&nnd plocha S=-2 = 175m?
kAT

5.6.4 Navrh parogeneratoru 1

vykon parogeneratoru@, 4, = 1607,6 kW

teplota plynu -vstup Tgin = 923,15K

teplota plynu -vystup Tgout = Tgin1 = 564,6 K
teplota pary - vstup

Tpin = 523,15 K

teplota pary - vystup Tpour = 523,15 K
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Tpour

Obrazek 13: Parogenerator 1 - prab¢h teplot
A= Tgin -

stf. tepl. log. spad

soucinitel prostupu tepla

teplosménna plocha

A= Tgout -

_ Dp-

k =1000 W/(m2K)

__9%
kAT
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6. Odhad investi¢nich nakladu na aparaty
Na zéaklad¢ vypocti velikosti jednotlivych aparati byl proveden hruby odhad ceny.

6.1 Odhad ceny cyklonu
Odhad ceny cyklonu byl proveden podle webu Matches. [37] Vstupnim udajem pro

vypocet ceny je objemovy priitok cyklonem v jednotkach ft*/min.

Yo o p V1%34,3
piepocet pritoku V,==

=12 628 ft3/min (6.1.1)

60

Odhad ceny cyklonu pro pritok 12 780 ft*/min je 22 300 dolart. [12]

6.2 Odhad ceny reaktoru pro odstranéni amoniaku

Cenu reaktoru pro odstranéni amoniaku tvoifi cena naddoby a cena katalyzatoru.
Cena nadoby o velikosti 0,948 m® byla odhadnuta podle webu Matches [37] na 58 000
dolari. Cena katalyzatoru byla odhadnuta na 100 dolarG za kg. Sypna hustota byla

odhadnuta na 0,9 kg/L.
vypocet ceny katalyzatoru €, = 0,9 * 948 * 100 = 42 661 dolari  (6.2.1)
cena celkem Creaktor = Crat + C, = 100 661 dolara (6.2.2)

Vysledny odhad ceny reaktoru pro odstranéni amoniak je 100 661 dolart.

6.3 Odhad ceny reaktoru pro odstranéni dehtovych sloucenin

Cenu reaktoru pro odstranéni dehtovych slouCenin tvofi cena nédoby a cena
katalyzatoru. Cena nadoby o velikosti 0,388 m* byla odhadnuta podle webu Matches [37]
na 30 300 dolart. Cena katalyzatoru byla odhadnuta na 250 dolarti za kg. Sypna hustota
byla odhadnuta na 0,8 kg/L.

vypocet ceny katalyzatoru  C, = 0,8 * 250 * 388 = 77 765 dolari  (6.3.1)

cena celkem C, = Cy + C, = 108 065 dolari (6.3.2)
Vysledny odhad ceny reaktoru pro odstranéni dehtovych sloucenin je 108 065 dolard.
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6.4 Odhad ceny vypirky 1
Pro odhad ceny absorp¢ni kolony pro separaci HCl a HCN byla pouzita metoda

odhadu podle kapacity (velikosti) zatizeni [38]. Cena zafizeni C se odhadne pomoci
vztahu:

C=a+bS" (6.4.1)
kde a, b jsou cenové konstanty, S je kapacita (charakteristicka velikost) zafizeni, n je
exponent podle typu zatfizeni [38]. Cenu kolony tvofi nddoba a napln. Cenové koeficienty
pouzité pfi vypoctu a vypocteny ceny jsou uvedeny v tabulce 32.

Tabulka 32: Odhad ceny vypirky 1

Polozka S S a b n Cena
typ a hodnota (-) (USD)
jednotka
nadoba m’ 12 17 400 79 0,85 18 053
napli m’ 10,77 0 8 000 1 86 205
celkem 104 258

Vysledny odhad ceny absorpéni kolony pro separaci HCI a HCN na zékladé¢ cen pro
tok 2010 je 104 258 dolaru.

6.5 Odhad ceny vypirky 2

Pro odhad ceny absorp¢ni kolony pro separaci H2S byla pouZita metoda odhadu podle
kapacity (velikosti) zatizeni [38]. Cenu kolony tvofi nddoba a napln. Cenové koeficienty
pouzité pii vypoctu a vypocteny ceny jsou uvedeny v tabulce 33.

Tabulka 33: Odhad ceny vypirky 2

Polozka S S a b n Cena
typ a hodnota -) (USD)

jednotka
nadoba m? 3 17 400 79 0,85 18 053
napli m? 1,88 0 8 000 1 3766
celkem 21 367

Vysledny odhad ceny absorpéni kolony pro separaci H>S na zaklad€ cen pro tok
2010 je 21 367 dolart.
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6.6 Odhad ceny prehrivaku, parogeneratori a ekonomizéru

Pro odhad ceny ptehfivaku, parogeneratorti a ekonomizéru byla pouzita metoda
odhadu podle kapacity (velikosti) zafizeni [38]. Cenové koeficienty pouzité pii vypoctu a
vypocteny ceny jsou uvedeny v tabulce 34.

Tabulka 34: Odhad ceny ptehiivaku, parogeneratorti a ekonomizéru

Polozka S S a b n Cena

jednotka | hodnota (-) (USD)
prehiivak m? 21 28 000 54 1,2 30 068
parogenerator 2 m? 1,1 28000 | 54 1,2 28 061
parogenerator 1 m? 10,2 28 000 54 1,2 28 872
ekonomizér m? 175 28 000 54 1,2 54 701
celkem

Celkové investi¢ni naklady
C =) c, =479905 dolart (6.6.1)
Vysledny odhad ceny ptehifivdku, parogeneratori a ekonomizéru, na zékladé cen z roku

2010 je 479 905 dolar.
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6.7 Odhad provoznich nakladi na separaci

6.7.1 Odpisy zarizeni

Zivotnost 10 let
investi¢ni naklady C, = 479905 dolart
ro¢ni odpisy

investicni naklady

odpisy = = 47 990,5 dolarti/rok (6.7.1)

zZivotnost

6.7.2 Naklady na opravy
10 % z investi¢nich nakladl bez nakladd na katalyzatory a Na>CO3
investi¢ni naklady bez katalyzatord a Na>COs3
Cni = 359478 dolart
opravy

Copravy = 0,1 x Cp; = 35947 dolari/rok (6.7.2)

6.7.3 Naklady na vyménu katalyzatori
je uvazovana vymena katalyzétora kazdy rok
cena kat.: coal chart supported Fe ~ Cp,1 = 42 661 dolari
cena kat.: Fe203/Si0O2 Crarz = 77 765 dolari

6.7.4 Naklady na chemikalie
cena 1 kg Na,COs Canazcos = 0,72 dolart/kg
reakéni spotieba NaxCO3  L; = 5,47 kg/h
doba provozu je uvazovana na 320 dni a 24 hodin denné

dobayyope; = 320 * 24 = 7 680 hodin  (6.7.3)

Spotfeba Na>2COs3 za ro¢ni dobu provozu

Mnazco3 = Li * dobap,opoz = 42010,9kg /rok (6.7.4)
cena NaxCO3

CNa2C03 = CnNaz2co3 * mNaZ.C03 = 3024‘7,9 dOlaTﬁ/Tok (675)

6.7.5 Celkové provozni naklady
C = odpisy + 0 + Cyazco3 + Cr1 + C = 234611 dolart/rok (6.7.6)

Celkové provozni naklady za rok €ini 234 611 dolari.
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6.7.6 Jednotkové provozni naklady

c

Hodinové provozni nédklady C) = =30,5USD/h

dobaprovozu

Provozni naklady na jednotku mnozstvi plynu
Hmotnostni pratok plynu ~ m = 11700 kg/h
Objemovy pritok plynu V=10518 Nm3/h

cena USD/t
Cc
Ct = m = 2,61 USD/t
cena USD/Nm?
c .
CNm3 = m = 2,9 USD/(tlS. Nm3)
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7. Zavér

Tématem této diplomové prace bylo zpracovani a CiSténi surového syntézniho
plynu pro termochemickou konverzi CO; vcetné navrhu vhodného technologického
usporadani, definice procesnich podminek a odhadu investi¢nich a provoznich nakladu.

V reSerSni Casti jsou shrnuty jednotlivé postupy a zplisoby separace necistot ze
surového syntézniho plynu. Je uvedeno slozeni syntézni plyn pifi pouziti riznych
zplynovaci. Déle jsou uvedeny pozadavky na cistotu syntézniho plynu pro jeho dalsi
pouziti pfi riznych aplikacich.

Na zdkladé reSerSe jsem navrhl sestavu linky pro ¢iSténi surového syntézniho
plynu, ktery je ziskdvan pii zplyfiovani dievni $tépky, tak aby se dal vycistény plyn pouzit
pro Fischer-Tropschovu (FT) syntézu. Pro ndvrh linky jsem pouzil postupy pro cisténi
plynu za vyssich teplot. Pii navrhu predpokladam, ze na zacatku procesu ¢isténi ma plyn
teplotu 855 °C a na konci u mokré vypirky cca 50 °C. Béhem procesu ¢isténi se tak musi
plyn ochladit. Pro vyssi ekonomicnost provozu navrhuji toto odvedené teplo vyuzit
k vyrobé pary.

Pro navrh linky jsem uvazoval zpracovani 10 tun dfevni Stépky za hodinu, coz
odpovida produkci 11700 kg/h surového syntézniho plynu. Pro toto mnoZstvi jsem
provedl hmotnostni a entalpickou bilanci. Pfi vypoctu hmotnostni bilance bylo zjisténo, Ze
pii dodrZeni navrZzenych parametri dojde k vyc€isténi plynu na hodnoty pozadované pro FT
syntézu.

Entalpickou bilanci bylo zjisténo, Ze tepelné ztraty cykloni ¢ini 25 kW, tepelny
vykon pfevedeny z plynu do absorpéniho roztoku, resp. potifebny chladici vykon pro
chlazeni absorpéniho plynu ¢ini 41 kW a tepelny vykon vyuZzitelny pro vyrobu pary je
3 638 kW, z toho 995 kW na piehtivaku a parogeneratoru 2 a 2 643 kW na parogeneratoru
1 a ekonomizéru. Tento vykon umoziiuje vyrobu 4,284 t/h piehtaté pary o teploté 400 °C a
tlaku 4 MPa z napdjeci vody o teploté 40 °C a tlaku 4 MPa.

V dalsi ¢asti jsem provedl zdkladni navrh jednotlivych aparati. Vypocital jsem pro
dany pratok potiebny objem katalyzatoru pro separaci amoniaku (0,948 m®) a dehtovych
slouenin (0,388 m?). Déle jsem provedl navrh cyklonu véetn& vypoétu kritického priméru
Dso a kiivky frakéni odlucivost pro dvé varianty. Pro variantu 1- Cyklon V1- byl vypocten
kriticky priimér Dso 2,79%10° m a pro variantu 2 - Cyklon V2- byl vypodten kriticky

primér Dso 2,53*%10° m. Dale jsem navrhl primér a vysku néplné kolony pro separaci HCI
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a HCN metodou absorp¢niho faktoru pro 80 % zahlceni. Vypocteny priamér kolony je 1,4
m, vyska kolony je 7 m, objem napIné& (Raschigovy krouzky) ¢ini 10,8 m>.

Déle jsem navrhl primér a vySku naplné kolony pro separaci H>S pomoci
soulinitele prostupu hmoty pro 80% zahlceni. Kolona byla navrZzena pro dva provozni
stavy pfi stejném prittoku plynu: 1) koncentrace H2S 150 mg/Nm? (stav 1) a 2) koncentrace
H,S 300 mg/Nm? (stav 2). Pro provozni stav 1 je potiebny primér kolony 1,3 m, vyska
naplné 1,4 m a objem naplné (sedla Intalox) 1,9 m>. Pro provozni stav 2 jsem vypo¢ital, Ze
je tfeba 2x vétsi objem naplné. Z hlediska provozu proto navrhuji postavit 2 aparaty o
stejnych rozmérech, jaké m¢l aparat pro provozni stav 1. Za provozniho stavu 1 bude
druhy aparat slouzit jako rezervni, aby byla zajisténa funkce i v piipadé poruchy. Kdyz se
za néjakého provozniho stavu zvysi obsah HoS v plynu, tak se zapoji i druhy aparat, aby
doslo k separaci HoS na poZadovanou cCistotu. V této Casti jsem také stanovil potfebné
teplosménné plochy pro prehifivak, parogeneratory a ekonomizér. Potiebna teplosménna
plocha prehiivaku ¢ini 21 m?, teplosménna plocha parogeneratoru 2 &ini 1,1 m?,
teplosménna plocha parogeneratoru 1 ¢ini 10,2 m?, teplosménné plocha ekonomizéru &ini
175 m?. Pii navrhu prehiivaku, parogeneratorti a ekonomizéru piedpokladam soucinitele
prostupu tepla 50 W/(m2K) pro piehiivak, 1 000 W/(m?>.K) pro parogeneratory a 200
W/(m?.K) pro ekonomizér.

V posledni €asti jsem na zéklad¢ vypocth velikosti jednotlivych aparati provedl
hruby odhad ceny zafizeni a odhadl provozni néklady na separaci necistot. Odhad ceny
zatizeni byl proveden podle webu Matches [37], podle kilogramové ceny nebo pomoci
metody odhadu podle kapacity (velikosti) zafizeni [38]. Celkové investicni naklady
odhadnuté na zdklad€ cen zroku 2010 jsou 479 905 US dolarti. Déle byly odhadnuty
provozni naklady na separaci necistot. Pro odpisy byla uvazovana Zivotnost 10 let.
Celkové provozni naklady za rok €ini 234 611 dolarti. Hodinové provozni naklady pro
uvazovanou provozni dobu 7 680 hodin ¢ini 30,5 US dolarti/h. Odhadované provozni

naklady na jednotku mnozstvi plynu (11 700 kg/h) jsou 2,61 US dolarti/t.
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