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Separacja siarkowodoru z gazu ziemnego w kaskadowych układach 
technologii membranowej

Separation of hydrogen sulphide from natural gas in cascade systems of membrane 
technology
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STRESZCZENIE: W nowych warunkach ekonomicznych eksploatacja zasiarczonych złóż gazowych i ropno-gazowych obniża zyski przy 
stosowaniu dotychczasowych konwencjonalnych procesów przygotowania gazu do transportu. Użycie taniej jednostki membranowej jako 
wstępnej technologii przed klasycznym, dość energochłonnym procesem absorpcji aminowej (hybrydyzacja) może znacząco obniżyć kosz-
ty usuwania składników kwaśnych z gazu ziemnego. Artykuł jest kontynuacją poprzednich publikacji autora związanych z badaniami sepa-
racji kilku mieszanek CH4–H2S. Testy rozdziału składników gazowych prowadzono na modułach z membranami poliimidowymi w szero-
kim zakresie ciśnień. Rozszerzono zakres wykonywanych testów separacji do stężeń rzędu 22% H2S w mieszance gazowej. Na podstawie 
wyników eksperymentalnych uzyskano dane do symulacji i prognoz niezbędnych do oceny i porównań dwumodułowych układów kaska-
dowych. Określono wpływ ciśnienia gazu przepływającego przez membranę filtratu (permeatu) na efekty separacji. Podwyższanie ciśnie-
nia strumienia permeatu obniża w nim koncentrację siarkowodoru oraz podwyższa straty metanu. Stwierdzono, że stosunek ciśnień gazu 
wlotowego do ciśnienia permeatu ma większe znaczenie niż różnica tych ciśnień. Jednostopniowe układy membranowe są wystarczają-
ce dla gazu zawierającego powyżej 12% H2S, natomiast dla gazów mniej zasiarczonych sugerowany jest dwustopniowy układ kaskadowy. 
W przypadku niskich stężeń H2S w gazie straty metanu w układzie jednostopniowym są zbyt wysokie. W artykule porównano dwa warian-
ty dwumodułowych kaskadowych układów membranowych. Przedstawiono wyniki porównawcze obliczeń symulacyjnych zawartości siar-
kowodoru dla gazu wlotowego o stężeniu 7,73% dla obu układów ze sprężarką przed i po drugim stopniu separacji. Obliczenia wykazały, 
że w przypadku wariantu z kompresorem przed drugim modułem – stężenia H2S w strumieniach produktowych są korzystniejsze. Dla obu 
układów obliczono wskaźniki stopnia usunięcia siarkowodoru z gazu wlotowego. Rozważono wpływ składu permeatu na zjawiska fazowe 
związane z jego skropleniem i sprężaniem celem zatłoczenia do złoża wspólnie z gazem kwaśnym z części aminowej instalacji hybrydowej.

Słowa kluczowe: moduły membranowe, separacja gazowa, siarkowodór, gaz ziemny.

ABSTRACT: Under the new economic conditions, the exploitation of sour gas deposits reduces profits when using the conventional 
processes used to prepare gas for transport. Adding an inexpensive membrane unit as a preliminary technology before the classic quite 
energy-consuming amine absorption process (hybridization) can significantly reduce the cost of removing acidic components from natural 
gas. The article is a continuation of the author’s previous publications related to the research on the separation of several CH4–H2S mixtures. 
Gaseous separation tests were carried out on modules with polyimide membranes in a wide range of pressures. The scope of the conducted 
separation tests was extended to concentrations of 22% H2S in the gas mixture. Based on the experimental results, data for simulations 
and forecasts necessary for the evaluation and comparison of two-module cascade systems were obtained. The influence of the pressure 
of the gas flowing through the membrane (permeate) on the separation effects was determined. Increasing the pressure of the permeate 
flux reduces the concentration of hydrogen sulphide in it and increases the loss of methane. It was found that the ratio of the inlet gas pres-
sure to the permeate pressure is of greater importance than the pressure difference. Single-stage membrane systems are sufficient for gas 
containing more than 12% H2S, for less sulfurized gases a two-stage cascade system is suggested. In the case of low concentrations of H2S 
in the gas, the methane losses in the one-stage system are too high. The article compares two variants of two-module cascade membrane 
systems. The paper presents comparative results of hydrogen sulphide content in simulation calculations for inlet gas with a concentration 
of 7.73% for both systems with a compressor before and after the second separation stage. The calculations showed that for the variant with 
the compressor before the second modulus, the H2S concentrations in the product streams are more favourable. H2S removal rates from the 
inlet gas were calculated for both systems. The influence of the permeate composition on the phase phenomena related to their condensa-
tion and compression for injection into the bed together with the acid gas from the amine part of the hybrid installation was considered. 
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Wprowadzenie

Zastosowanie technologii membranowej jako wstępnego 
etapu odsiarczania gazu ziemnego przed głębokim usunię-
ciem siarkowodoru na instalacji aminowej (do wymagania 
norm) obniża sumaryczne koszty tego procesu (Baker, 2002; 
Bernardo et al., 2009; Chenar et al., 2011; Ahsan i Hussain, 
2016; Alcheikhhamdon i Hoorfar, 2017). Taka hybrydowa in-
stalacja jest przeznaczona szczególnie do gazów zawierają-
cych powyżej 5% H2S. Może ona być także stosowana, gdy 
w składzie surowego gazu ziemnego występuje dwutlenek wę-
gla, który również w dużym stopniu przechodzi szybciej przez 
membrany niż składniki węglowodorowe (Hao et al., 2002; 
Safari et al., 2009; Scholes et al., 2012; Merkel i Baker, 2014; 
Ghasemzadeh et al., 2016; Gabrielli et al., 2017). Wczesne te-
sty i komercjalizacja większości badań membran koncentro-
wały się właśnie na usunięciu dwutlenku węgla z gazu ziem-
nego, w mniejszym stopniu badano mechanizmy przenikania 
H2S przez membrany (Bhide i Stern, 1993; Klass i Landahl, 
2006; Kraftschik et al., 2013; Vaughan i Koros, 2014). Należy 
także zauważyć, że jeśli gaz pochodzi ze złóż ropno-gazo-
wych, to odseparowany gaz kwaśny może być wykorzystany 
poprzez powrotne zatłaczanie do tego złoża w procesie zwięk-
szającym stopień sczerpania ropy naftowej, a jednocześnie 
dwutlenek węgla jest zagospodarowany w sposób bezpiecz-
ny. Zastosowanie metod wspomagania wydobycia w przypad-
ku złóż ropy naftowej może pozwolić nawet na jego dwukrot-
ne zwiększenie. Jest to szczególnie istotne, ponieważ zwięk-
szenie wydobycia ropy naftowej w tym wypadku można osią-
gnąć dzięki wykorzystaniu istniejącej infrastruktury wgłęb-
nej i napowierzchniowej, co ma znaczący wpływ na końco-
we wskaźniki ekonomiczne (Lubaś et al., 2012; Lubaś 2018). 
W niniejszym artykule rozważane są wprawdzie dwuskładni-
kowe mieszanki gazowe CH4–H2S, ale wyniki z tych badań 
mogą stanowić wskazówkę technologiczną do zastosowania 
dla rzeczywistych gazów wydobywanych z różnego rodzaju 
złóż węglowodorowych (Hosseini et al., 2015). W przypad-
ku odsiarczania rzeczywistego gazu ziemnego w mieszance 
będą istotne także inne jego składniki, które konkurencyjnie 
wraz z metanem będą przenikać przez membranę. Dotyczy to 
głównie azotu i dwutlenku węgla, które dużo szybciej prze-
nikają (permeują) przez membranę poliimidową niż metan 
(Khalilpour et al., 2013; Janocha, 2016). Oznacza to, że w pro-
cesie odsiarczania na membranach gazu ziemnego straty me-
tanu będą proporcjonalnie niższe, bo w dużym stopniu do per-
meatu zamiast metanu przejdzie N2 i CO2. W tym artykule roz-
ważona została możliwość korekty efektywności technologii 
membranowej z wykorzystaniem kombinacji dwóch stopni se-
paracji. Membranowe układy wielostopniowe opisywane są 
w literaturze (Alkatheri i Grandas, 2017; Gabrielli et al., 2017) 

w odniesieniu do różnych mieszanin gazowych, ale dotąd nie 
były szczegółowo badane eksperymentalnie dla gazów z dużą 
zawartością siarkowodoru.

Prace analityczne separacji membranowej prowadzone są na 
wielu membranach polimerowych dla składników gazów kwa-
śnych z gazu ziemnego (George et al., 2016). Od pewnego cza-
su trwają także badania pilotażowe na mieszankach gazowych 
o wysokich stężeniach siarkowodoru (Kraftschik et al., 2013; 
Faiz et al., 2014; Janocha, 2016, 2019, 2020; Favvas et al., 
2017; Niknejad et al., 2017; Janocha i Wojtowicz, 2018). Dla 
ciśnień gazu wlotowego do 80 bar otrzymano wyniki wska-
zujące na dużą stabilność procesu w długotrwałym użytkowa-
niu z uzyskaniem 70–90% odseparowania siarkowodoru przy 
stratach węglowodorów nieprzekraczających 10% (Cnop et al., 
2016). Testowane są także na dużą skalę układy hybrydowe 
odsiarczania gazu zawierającego 25% H2S i 10% CO2 z uży-
ciem membran (Alkatheri i Grandas, 2017). Celem ogranicze-
nia strat metanu podczas separacji membranowej prowadzo-
ne są prace wielostopniowych konstrukcji membranowych 
(Bhide i Stern, 1993; Hao et al., 2008; Ahmad et al., 2012; 
Lock et al., 2015; Alkatheri i Grandas, 2017).

Spośród różnych projektów modernizacji klasycznego pro-
cesu aminowego – hybrydyzacja z wykorzystaniem więcej niż 
jednej techniki separacji pozwala dzięki ich synergii uzyskać 
opłacalne rozwiązania technologiczne (Bhide et al., 1998; 
Huang et al., 2014). Zastosowanie taniej jednostki membra-
nowej jako wstępnej technologii przed klasycznym, dość ener-
gochłonnym procesem absorpcji aminowej może znacząco ob-
niżyć koszty usuwania składników kwaśnych z gazu ziemne-
go (Janocha, 2016; Alkatheri i Grandas, 2017).

W pracy Niu i Rangaiaha (2014) analizowano rozszerze-
nie instalacji z absorpcją aminową na projekty hybrydowe, 
gdy zaistnieje potrzeba zagospodarowania dodatkowych stru-
mieni gazu zawierającego składniki kwaśne. Wyniki sugeru-
ją 27% oszczędności w kosztach separacji na jednostkę zasi-
lania w porównaniu do budowy nowej, równoległej instala-
cji absorpcji aminy, co podkreśla atrakcyjność modernizacji 
istniejącego procesu poprzez hybrydyzację. W pracy Sclierfa 
i Rufforda (2016) rozważano koszty budowy nowej instalacji 
dla gazu zawierającego ponad 10% składników kwaśnych, wy-
kazując korzyści z hybrydowym procesem membranowo-ami-
nowym w stosunku do instalacji aminowej. Oszczędności na 
masie instalacji hybrydowej wyniosły 80%, na objętości 50%, 
na kosztach inwestycji 70%, a roczne koszty eksploatacji 40%.

Układ pomiarowy

Membranowe moduły testowe używane w tych badaniach 
są miniaturami modułu stosowanego w skali przemysłowej. 
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Umieszczona w module membrana z poliimidu jest przy-
kładem asymetrycznej membrany zwarto-porowatej; jest obec-
nie materiałem o jednej z najwyższych selektywności rozdzia-
łu H2S–CH4 w wysokich ciśnieniach wśród dostępnych pro-
duktów handlowych. Instalacja pozwala na badanie zarówno 
układu jedno-, jak dwumodułowego.

Membrany te charakteryzują się unikalną strukturą wyni-
kającą z różnej długości łańcucha polimerowego ze zmienną 
porowatością w przekroju poprzecznym.

Moduły membranowe zasilane były gazem z butli. 
Mieszanki gazów sporządzano w INiG – PIB z czystych skład-
ników (> 99,9%), przetłaczając je kolejno w odpowiednich 
proporcjach do butli, a następnie chromatograficznie ozna-
czano ich skład.

Badania i omówienie wyników

Testy prowadzone były dla różnych przepływów gazu wlo-
towego przy współczynnikach podziału na strumienie w więk-
szości w zakresie 0,08–0,45, co oznacza, że od 8% do 45% 
strumienia gazu wlotowego przechodziło przez membranę.

We wszystkich testach poziom przepływu permeatu rośnie 
wraz ze wzrostem ciśnienia. Podobnie przepływ permeatu ro-
śnie wraz ze wzrostem przepływu strumienia wysokociśnie-
niowego, przy czym tempo tego wzrostu jest większe dla wyż-
szych stężeń siarkowodoru. Ze wzrostem współczynnika po-
działu przepływ permeatu maleje, co jest związane z obniża-
niem się zawartości szybciej przenikającego składnika (H2S) 
wzdłuż kapilar w przeciwprądowym module membranowym. 

Na instalacji tej wykonano szereg pracochłonnych pomiarów 
stężeń siarkowodoru w produktach separacyjnych w zależno-
ści od przepływu permeatu i przepływu gazu wlotowego. Poza 
tymi parametrami (szybkości przepływu i stężeniami) istot-
ną wartością jest współczynniki podziału Ѳ – czyli stosunek 
przepływu permeatu do przepływu gazu wlotowego. W innym 
artykule autora (Janocha, 2019) przeprowadzono porównanie 
efektów separacji układu szeregowego i kaskadowego dla stę-
żenia wlotowego 7,73% siarkowodoru. Jak wskazują przepro-
wadzone testy i dokonane symulacje na pojedynczym modu-
le oraz na konfiguracjach dwumodułowych (w układzie sze-
regowym i kaskadowym) z zawracanymi strumieniami, uzy-
skujemy bardzo zróżnicowane wyniki stopnia usunięcia H2S 
i strat metanu. Po względem stopnia usunięcia H2S z gazu wlo-
towego układ szeregowy jest korzystniejszy, ale straty meta-
nu w tym układzie są 10-krotnie większe niż w układzie ka-
skadowym. W instalacji hybrydowej, w której gaz jest naj-
pierw odsiarczony w części na membranach, a następnie do-
czyszczony na instalacji aminowej, istotny jest skład uzyski-
wanego sumarycznego gazu kwaśnego, który jest zatłacza-
ny do złoża. W tym układzie sprężaniu poddawane były po-
łączone dwa strumienie gazów: permeat z instalacji membra-
nowej oraz gaz z desorpcji z instalacji aminowej. Strumień ga-
zów kwaśnych sprężony został do stanu ciekłego lub nadkry-
tycznego (w zależności od składu 110–150 bar), a następnie 
za pomocą agregatu pompowego jego ciśnienie zostało pod-
niesione do poziomu umożliwiającego zatłaczanie do strefy 
złożowej (niekiedy ponad 360 bar). Duża zawartość metanu 
w sumarycznym strumieniu wiąże się z większym zapotrze-
bowaniem na energię kompresorów i zwiększa liczbę stopni 
sprężania. W tej energochłonnej operacji zminimalizowanie 
zawartości metanu w strumieniu gazów kwaśnych jest więc 
ekonomicznie korzystne i zdecydowanie wskazuje na zasto-
sowanie instalacji membranowej w wersji układu kaskado-
wego, a nie szeregowego. W artykule autora (Janocha, 2019) 
przedstawiono badania eksperymentalne dla dwumodułowe-
go układu kaskadowego w specyficznej konfiguracji z dławie-
niem ciśnienia po pierwszym module, gdzie permeat odbiera-
ny był pod ciśnieniem 16 bar i wpływał do drugiego modułu. 
Celem optymalizacji konfiguracji układu kaskadowego opi-
sanej w niniejszym artykule było wyznaczenie w sposób eks-
perymentalny wpływu dławienia ciśnienia permeatu na efek-
ty separacji różnych mieszanek metan–siarkowodór oraz wy-
konanie badań symulacyjnych porównania dwóch dwumodu-
łowych układów kaskadowych.

Wpływ dławienia ciśnienia permeatu na efekty separacji 
różnych mieszanek metan–siarkowodór

Badania wpływu ciśnienia odbioru strumienia przecho-
dzącego przez membranę (permeatu) na efekty separacyjne 

Przykładowy zestaw pomiarowy membranowej instalacji ba-
dawczej przedstawiono na rysunku 1.

Rys. 1. Widok zestawu pomiarowego membranowej instalacji 
badawczej
Fig. 1. View of the measurement set of the membrane test 
installation
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W porównaniu z permeatem odbieranym pod ciśnieniem 
zbliżonym do atmosferycznego (0,1 bar nadciśnienia) w przy-
padku permeatu odbieranego pod ciśnieniem dławionym do 
16 bar efekt separacyjny, jak i ilość uzyskiwanego strumienia 
permeatu były większe. Podobne badania na pojedynczym mo-
dule przeprowadzono dla gazu wlotowego o ciśnieniu 96 bar 
i stężeniu 17,9% siarkowodoru przy odbiorze permeatu pod 

Jak wynika z rysunków 2–4, efekty separacyjne są większe 
dla niższego ciśnienia odbioru permeatu. Określenie wpływu 
dławienia ciśnienia permeatu na stopień usunięcia H2S i strat 
metanu przeprowadzono eksperymentalnie dla tego gazu wlo-
towego (17,7%) o ciśnieniu permeatu 40 bar, co przedstawio-
no na rysunkach 5 i 6.

Na rysunku 6 zaprezentowano zależność zmian straty me-
tanu od współczynnika podziału.

Jak wynika z rysunków 5 i 6, podwyższanie ciśnienia stru-
mienia permeatu obniża uzyskiwane w nim wartości stężenia 
siarkowodoru oraz podwyższa straty metanu. Jest to spowo-
dowane zmniejszającą się siłą napędową procesu, jaką jest 
stosunek ciśnień.

Przedstawioną w innej pracy autora (Janocha, 2019) kon-
figurację kaskadową z opcją dławienia ciśnienia permeatu po 

pojedynczego modułu w pierwszej kolejności przeprowadzo-
no dla gazu wlotowego o stężeniu H2S 7,73% i dla tej samej 
różnicy ciśnień 60 bar. Wybrano opcję ciśnień:
•	 60 bar wlot i 0,1 bar permeat (p60/0,1) i
•	 76 bar wlot i 16 bar permeat (p76/16).

Na rysunku 2 i 3 przedstawiono kształtowanie się zależno-
ści stężenia siarkowodoru w strumieniach produktowych od 
współczynnika podziału dla obu opcji.

Rys. 2. Zależność zawartości siarkowodoru w retentacie od współ-
czynnika podziału dla dwóch opcji ciśnień przed i po membranie 
dla gazu wlotowego zawierającego 7,73% H2S
Fig. 2. The dependence of the hydrogen sulphide content in the re-
tentate on stage cut for the two pressure options before and after 
the membrane for the inlet gas containing 7.73% H2S

Rys. 3. Zależność zawartości siarkowodoru w permeacie od 
współczynnika podziału dla dwóch opcji ciśnień przed i po mem-
branie dla gazu wlotowego zawierającego 7,73% H2S
Fig. 3. The dependence of the hydrogen sulphide content in the 
permeate on stage cut for the two pressure options before and after 
the membrane for the inlet gas containing 7.73% H2S

ciśnieniami 0,1 bar, 16 bar i 28 bar, co przedstawiono na ry-
sunkach 4A i 4B.

Rys. 4A. Wpływ dławienia permeatu na zawartość siarkowodoru 
w retentacie dla gazu wlotowego o stężeniu siarkowodoru wyno-
szącym 17,9% przy ciśnieniu wlotowym 96 bar
Fig. 4A. The effect of permeate throttling on the hydrogen sulphide 
content in the retentate for 17.9% inlet gas at 96 bar inlet pressure

Rys. 4B. Wpływ dławienia permeatu na zawartość siarkowodoru 
w permeacie dla gazu wlotowego o stężeniu siarkowodoru wyno-
szącym 17,9% przy ciśnieniu wlotowym 96 bar
Fig. 4B. The effect of permeate throttling on the hydrogen sulphide 
content in the permeate for 17.9% inlet gas at 96 bar inlet pressure
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pierwszym module (wariant I) porównano z opcją bez dła-
wienia (wariant II). Porównanie przeanalizowano w sposób 
symulacyjny po zmianie położenia sprężarki zapewniającej 
cyrkulację retentatu. Wcześniej dla uzyskania kompletu da-
nych eksperymentalnych potrzebnych do symulacji przepro-
wadzono dodatkowe, uzupełniające badania separacji na po-
jedynczym module dla różnych stężeń siarkowodoru na wlo-
cie do modułu membranowego. Badania uzupełniające pro-
wadzono dla mieszanek gazu CH4–H2S o stężeniach siarko-
wodoru od 0,3% do 22% i ciśnieniu 60 bar, dla różnych prze-
pływów gazu wlotowego. Wyniki wcześniejszych i obecnych 
uzupełniających badań dla stężeń 7,7%, 17,9% oraz 22% za-
mieszczono na rysunku 7.

Na podstawie tych wyników eksperymentalnych uzy-
skano dane do symulacji i prognoz niezbędnych do oceny 

i wspomnianych porównań interesujących nas dwumoduło-
wych układów kaskadowych. Warto też zauważyć, że dla ni-
skich wartości współczynnika podziału można osiągnąć wy-
sokie stężenia H2S w permeacie. Z „siatki” tych wyników 
(rys. 7), odczytując wartości stężeń dla danych współczyn-
ników podziału, można poprzez aproksymację (wykorzystu-
jąc linię trendu z programu Excel) określić szacunkowo stę-
żenie siarkowodoru w permeacie i retentacie dla dowolnego 
stężenia gazu wlotowego w funkcji współczynnika podziału. 
Przykładowo, dla stężenia gazu wlotowego 21,7% i ciśnienia 
60 bar na rysunku 8 przedstawiono kształtowanie się stężenia 
permeatu i opisującą je funkcję w zależności od współczyn-
nika podziału (x = Ѳ).

Rys. 5. Zależność stopnia usunięcia H2S od współczynnika podzia-
łu dla ciśnienia 40 bar gazu wlotowego z różnymi ciśnieniami od-
bioru permeatu (28 bar, 18 bar, 6 bar)
Fig. 5. The dependence of the H2S removal rate on stage cut, for 
a pressure of 40 bar of inlet gas, with different permeate collection 
pressures (28, 18, 6 bar)

Rys. 6. Zależność zmian strat metanu od współczynnika podziału 
dla ciśnienia 40 bar gazu wlotowego z różnymi ciśnieniami odbio-
ru permeatu (28 bar, 18 bar, 6 bar)
Fig. 6. The dependence of changes in methane losses on stage cut, 
for a pressure of 40 bar of inlet gas, with different permeate outlet 
pressures (28, 18, 6 bar)
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Rys. 7. Zależność stężenia siarkowodoru w strumieniach produk-
towych (permeatu P i retentatu R) od współczynnika podziału dla 
trzech składów gazów wlotowych
Fig. 7. The dependence of hydrogen sulphide concentration in pro-
duct streams (permeate P and retentate R) on stage cut for the three 
inlet gas compositions

Rys. 8. Zależność stężenia permeatu od współczynnika podzia-
łu dla zawartości gazu wlotowego na poziomie 21,7% i ciśnienia 
60 bar
Fig. 8. The dependence of the permeate concentration on stage cut, 
for the inlet gas content at the level of 21.7% and the pressure of 
60 bar
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Schematy analizowanych układów kaskadwych przedsta-
wiono na rysunku 9 (wariant I) i 10 (wariant II).
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Na rysunku 10 przedstawiono układ kaskadowy, 
w którym ciśnienie gazu wchodzące na membrany 
w obu modułach będzie na poziomie 60 bar, a zamiast 
sprężania retentatu z drugiego modułu sprężany będzie 
permeat z pierwszego stopnia separacji (z modułu A).

Przy modelowaniu założono, że parametry rozdziel-
cze modułu drugiego stopnia są takie same jak modu-
łu pierwszego stopnia, a zasilania obu układów (prze-
pływy Vo) są identyczne. Zastosowanie sprężarki na 
strumieniu permeatu modułu A pozwoli na obniżenie 
ciśnienia strumienia VP1, w wyniku czego należy się 
spodziewać wzrostu wartości przepływu tego strumie-
nia oraz wzrostu stężenia siarkowodoru P1. Uzyskany 
retentat z modułu B może być bezpośrednio zawraca-
ny z powrotem na wlot do instalacji. W rzeczywistej 
instalacji przemysłowej membrany na obu stopniach 
można łatwo skalować powierzchnie membran dla uzy-
skania najbardziej optymalnych warunków przepływu. 
Prawa rządzące procesem w obu wariantach z wyko-
rzystaniem współczynników rozdziału i równań bilan-
sowych pozwalają na obliczenie wszystkich wartości 
stężeń i przepływów w analizowanym procesie. Poniżej 
przedstawiono wyżej wymienione równania (objaśnie-
nia symboli podano pod rys. 10):

Vwl = Vo + VR2	 (1)
Ѳ1 = VP1/Vwl	 (2)
VR1 = Vwl − VP1	 (3)
Ѳ2 = VP2/VP1	 (4)
VR2 = VP1 − VP2	 (5)
Vwl = VP1 ⋅ P1 + VR1  R1	 (6)
VP1 = VP2 ⋅ P2 + VR2 ⋅ P2	 (7)

Aby nie zaburzyć równowagi ustalonego rozkładu 
przepływów i stężeń w analizowanych układach przy za-
wracaniu strumienia VR2 do gazu wlotowego, należy tak 
dobrać przepływy, aby w strumieniu zawracanym stęże-
nie H2S odpowiadało wartości stężenia gazu wlotowego.

Następnym krokiem przy tak przyjętych parametrach 
wejściowych było przeprowadzenie obliczeń z wykorzy-
staniem równań bilansowych (1)–(7) celem wyznacze-
nia parametrów dla obu układów kaskadowych. Wyniki 
porównawcze symulacji dla gazu wlotowego o stęże-
niu 7,73% i P1 = 21,7% dla obu układów kaskadowych 
(z wykorzystaniem doświadczalnie wygenerowanego 
równania P2 = 250 ∙ Ѳ22 − 225 ⋅ Ѳ2 + 100) przedsta-
wiono na rysunku 11.

Dla obu układów obliczono wskaźniki stopnia usu-
nięcia H2S w odniesieniu do ilości wpływającej na ukła-
dy membranowe.

Rys. 9. Schemat dwumodułowej instalacji membranowej z zawracaniem 
strumienia retentatu z modułu B w układzie kaskadowym. Sprężarka za 
modułem B, ciśnienie wlotu na instalację: 76 bar, ciśnienie wlotu na mo-
duł B: 16 bar. Oznaczenia: Vwl – przepływ gazu wlotowego; N – stęże-
nie H2S w gazie wlotowym, VP1, VP2 – przepływy permeatu; VR1, VR2 
– przepływy retentatu; R1, R2, P1 i P2 – stężenia H2S w retentatach i per-
meatach
Fig. 9. The scheme of the cascade system for two modules membra-
ne installation with the recycle of the retentate stream from module B. 
Compressor after module B, inlet pressure to installation 76 bar, inlet pres-
sure to module B – 16 bar. Symbols: Vwl – inlet gas flow (feed); N – con-
centration of hydrogen sulphide in the feed; WP1, VP2 – permeate flows, 
VR1, VR2 – retentate flows; R1 ,R2, P1 and P2 – H2S concentration in the 
retentates and permeates 

Rys. 10. Schemat dwumodułowej instalacji membranowej z zawracaniem 
strumienia retentatu z modułu B w układzie kaskadowym. Sprężarka za 
modułem A, ciśnienie wlotu na instalację i ciśnienie wlotu na moduł B: 
60 bar. Oznaczenia: Vwl – przepływ gazu wlotowego; N – stężenie H2S 
w gazie wlotowym, VP1, VP2 – przepływy permeatu; VR1, VR2 – prze-
pływy retentatu; R1, R2, P1 i P2 – stężenia H2S w retentatach i permeatach
Fig. 10. The scheme of the cascade system for two modules membra-
ne installation with the recycle of the retentate stream from module B. 
Compressor before module B; inlet pressure to installation 60 bar, in-
let pressure to module B – 60 bar. Symbols: Vwl – inlet gas flow (feed); 
N – concentration of hydrogen sulphide in the feed; VP1, VP2 – permeate 
flows, VR1, VR2 – retentate flows; R1, R2, P1 and P2 – H2S concentration 
in the retentates and permeates. 

          sprężarka 

 
        76 bar            Moduł A        76 bar 
 

 Vo         Vwl, N          VR1, R1   
  

       
 

  
        P1      Moduł B    
        VP1    16 bar    VR2, R2  
 
          
           
 
         Permeat B       P2 
           VP2 
 

 
 
        60 bar            Moduł A          
 

 Vo         Vwl, N          VR1, R1        60 bar 
  

       
 

       VP1, P1 
  sprężarka           Moduł B    
             60 bar     VR2, R2  
 
          
           
 
         Permeat B       P2 
           VP2 

 



artykuły

941Nafta-Gaz, nr 12/2020

artykuły

941941

Stopień usunięcia (u) w układzie kaskadowym z zawraca-
niem strumienia VR2 obliczano według wzoru:

u = VP2 ⋅ P2/(Vo − VR2)/VR2 ⋅ 100	 (8)

Wskaźniki stopnia usunięcia H2S i strat metanu dla obu 
układów przedstawiono na rysunku 12.

Jak wynika z porównania (rys. 12) stopień usunięcia H2S 
w wariancie I z dławionym ciśnieniem permeatu jest niższy niż 
w wariancie drugim. Część membranowa (wariant II) w insta-
lacji hybrydowej usuwa około 36% całkowitej masy siarkowo-
doru z gazu surowego, generując zaledwie 2,4% strat metanu. 
W tym wypadku (dla modułu B przy współczynniku podzia-
łu = 0,29) zawartość siarkowodoru w permeacie dochodzi do 
56%. Krzywe fazowe (wygenerowane programem PVTSim) 
dla tego składu gazu przedstawiono na rysunku 13.

Należy jednak zauważyć, że na dwumodułowej kaskadowej 
instalacji membranowej można uzyskać wyższe stężenia H2S 
w permeacie (nawet powyżej 80%), co wynika z rysunków 7 
i 8. Przykładowo, dla gazu wlotowego do modułu B o stężeniu 
21,7% H2S i współczynnika podziału = 0,18 w permeacie uzy-
skać można stężenie siarkowodoru w permeacie około 68%. 
Dla tego składu na rysunku 14 przedstawiono wykres fazowy.

Jak wynika z rysunków 13 i 14 wraz ze wzrostem zawar-
tości H2S w strumieniu gazu kwaśnego ciśnienie potrzebne 
do jego skroplenia maleje, a po zmieszaniu z gazem kwa-
śnym z instalacji aminowej (prawie 99% H2S, punkt kry-
tyczny 31°C i 74 bar) będzie jeszcze niższe. Sumaryczny 
gaz kwaśny (permeat z membranowej instalacji kaskadowej 
+ gaz po instalacji aminowej) z instalacji hybrydowej posia-
da więc takie parametry, że może być zatłoczony do złoża, 
a także utylizowany w instalacji Clausa. W instalacji hybry-
dowej membranowy układ jednomodułowy można stosować 
przy wyższych stężeniach H2S w gazie wlotowym, natomiast 

Rys. 11. Zawartość siarkowodoru w retentatach R1 i permeatach 
P2 w I i II wariancie układu kaskadowego. Wariant I – sprężarka 
przed modułem B, wariant II – sprężarka po module B
Fig. 11. Hydrogen sulphide content in R1 retentates and P2 perme-
ates in variants I and II of the cascade system. Variant I – compres-
sor before module B, variant II – compressor after module B
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Rys. 12. Stopień usunięcia H2S w układach kaskadowych z zawra-
caniem strumieni
Fig. 12. H2S removal rate in cascade recycle systems

Rys. 13. Krzywe fazowe gazu o składzie 56% H2S i 44% CH4 
(punkt krytyczny T = 30,2°C, p = 141 bar)
Fig. 13. Phase curves of the gas with the composition of 56% H2S 
and 44% CH4 (critical point T = 30.2oC, p = 141 bar)

Rys. 14. Krzywe fazowe gazu o składzie 68% H2S i 32% CH4 
(punkt krytyczny T = 56,6°C, p = 128,5 bar)
Fig. 14. Phase curves of the gas with the composition of 68% H2S 
and 32% CH4 (critical point T = 56.6oC, p = 128.5 bar)
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przy zawartości poniżej 12% siarkowodoru w gazie ziemnym 
należy wykorzystać opisany w niniejszym artykule układ ka-
skadowy (Bhide et al., 1998).
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Podsumowanie

Artykuł jest kontynuacją poprzednich publikacji autora 
związanych z badaniami separacji różnych mieszanek CH4–H2S. 
Testy rozdziału składników gazowych prowadzono na modu-
łach z membranami poliimidowymi w szerokim zakresie ci-
śnień. Rozszerzono zakres testów separacji do stężeń rzędu 
22% H2S w mieszance gazowej. Określono wpływ ciśnienia 
gazu przepływającego przez membranę (permeatu) na efekty 
separacji. Jednostopniowe układy membranowe są zadowala-
jące dla gazu zawierającego powyżej 12% H2S, a dla gazów 
mniej zasiarczonych sugerowany jest dwustopniowy układ ka-
skadowy. We wszystkich testach poziom przepływu permeatu 
rośnie wraz ze wzrostem ciśnienia. Podobnie przepływ per-
meatu rośnie wraz ze wzrostem przepływu strumienia wyso-
kociśnieniowego, przy czym tempo tego wzrostu jest więk-
sze dla wyższych stężeń siarkowodoru. W artykule porów-
nano dwa warianty dwumodułowych kaskadowych układów 
membranowych. Zasymulowano zawracanie sprężonych czę-
ści strumieni produktowych o stężeniu równym stężeniu gazu 
wlotowego przy ciśnieniu 76 bar – moduł A i 16 bar – mo-
duł B oraz w drugim wariancie: 60 bar na wlotach obu modu-
łów. Obliczono i zbilansowano wszystkie stężenia i przepły-
wy strumieni pośrednich oraz produktowych. Określono ten-
dencje charakteryzujące badane moduły membranowe w funk-
cji przepływu i współczynnika podziału w różnych konfigura-
cjach umiejscowienia sprężarki dla dwumodułowego układu 
kaskadowego. Dla obu układów obliczono wskaźniki stopnia 
usunięcia H2S z gazu wlotowego. Wykazano, że stopień usu-
nięcia H2S w wariancie z dławionym ciśnieniem permeatu jest 
niższy niż w wariancie drugim – z niskim ciśnieniem perme-
atu. Rozważono wpływ składu permeatu na zjawiska fazowe 
związane z jego skropleniem i sprężaniem celem zatłoczenia 
do złoża wspólnie z gazem kwaśnym z części aminowej in-
stalacji hybrydowej. Wypracowana metoda symulacji na pod-
stawie testów eksperymentalnych pozwala na uzyskanie da-
nych niezbędnych do praktycznego zastosowania technologii 
membranowej, w tym w hybrydowych procesach odsiarcza-
nia gazu ziemnego. W pracy wykazano możliwość zastosowa-
nia technologii membranowej do odsiarczania gazu ziemnego.

Artykuł powstał na podstawie pracy statutowej pt. Określenie 
możliwości separacji siarkowodoru ze strumienia gazów na mem-
branach poliimidowych – praca INiG – PIB na zlecenie MNiSW; 
nr zlecenia 0049/KE/2017, nr archiwalny KE-4101-0036/2017.
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OFERTA BADAWCZA ZAKŁADU
OCENY WŁAŚCIWOŚCI EKSPLOATACYJNYCH

•	 ocena	w	testach	laboratoryjnych	właściwości	fizykochemicznych	oraz	użytkowo	eksploatacyjnych	wg	najnow-
szych	procedur	badawczych	zarówno	europejskich	jak	i	amerykańskich:	
	» 	paliw	ciekłych,	biopaliw	i	biokomponentów,
	» 	materiałów	smarnych	w	tym:	olejów	silnikowych,	przekładniowych	i	przemysłowych	zarówno	świeżych,	jak	
i	przepracowanych;

•	 pełny	zakres	usług	w	zakresie	nowoczesnego	planowania,	monitorowania	 i	oceny	zmian	właściwości	olejów	
smarowych	w	eksploatacji,	doradztwo	i	ekspertyzy	w	zakresie	problemów	powstałych	na	skutek	użytkowania	
olejów	niewłaściwej	jakości	lub	ich	niewłaściwej	eksploatacji;

•	 szeroki	zakres	ocen	stanowiskowych	właściwości	trybologicznych	paliw,	środków	smarowych	oraz	cieczy	hy-
draulicznych;

•	 oceny	liczb	oktanowych	i	cetanowych	w	testach	silnikowych	wg	procedur	europejskich	i	amerykańskich;
•	 jedyne	w	kraju	oceny	właściwości	użytkowo-eksploatacyjnych	paliw	silnikowych	prowadzone	na	silnikowych	

stanowiskach	badawczych	wg	ogólnoeuropejskich	procedur	opracowanych	przez	CEC	i	wymaganych	między	
innymi	przez	Światową	Kartę	Paliw;

•	 oceny	kompatybilności	dodatków	do	paliw	i	olejów	smarowych,	usługi	eksperckie	w	zakresie	problemów	zwią-
zanych	z	niekompatybilnością	wymienionych	produktów	w	eksploatacji;

•	 usługi	eksperckie	w	zakresie	wpływu	jakości	paliw	na	możliwości	powstania	dysfunkcji	i	uszkodzeń	silnikowych	
układów	wtrysku	paliwa;

•	 doradztwo	w	zakresie	eksploatacji	silnikowych	układów	oczyszczania	spalin	wyposażonych	w	filtry	cząstek	
stałych.
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