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Przedstawiono wst�pne wyniki bada� procesu mineralnej karbonatyzacji prowadzonej w roztworze 
wodnym z wykorzystaniem popiołów fluidalnych ze spalania w�gla brunatnego. Roztwór po rozpuszcze-
niu odpadu o pH=13 zawierał 0,0535 mol·l-1 Ca+2. Badania przeprowadzono dla mieszaniny gazów za-
wieraj�cych 13% CO2. Po 9 minutach prowadzenia procesu osi�gni�to 50% stopie� konwersji wapnia, 
przy jednoczesnym zwi�zaniu całkowitej ilo�ci CO2 kierowanego do reaktora. 

The preliminary studies of indirect aqueous carbonation process using fly ash from lignite fluidized bed 
combustion are presented. Leachate after the dissolution of waste of pH=13 contained 0.0535 mol·l-1 of Ca+2. 
The experimental research were conducted for a mixture of nitrogen and carbon dioxide, with about 13% of 
CO2. After 9 minutes of conducting the process a 50 % conversion of calcium was attained, and almost 
100% of carbon dioxide supplied to the reactor was captured.  

1. WPROWADZENIE 

Proces karbonatyzacji, polegaj�cy na reakcji ditlenku w�gla z tlenkami metali, 
rozwa�any jest jako jeden ze sposobów wi�zania i unieszkodliwiania CO2 [1-3], uwa-
�anego za głównego sprawc� zmian klimatycznych obserwowanych w ostatnim czasie 
na Ziemi. W wyniku reakcji karbonatyzacji powstaj� trwałe geologicznie i całkowicie 
nieszkodliwe dla otoczenia w�glany, które mog� by� nast�pnie składowane. Natural-
nym 	ródłem tlenków metali s� minerały zawieraj�ce krzemiany wapnia i magnezu, 
np. wolastonit, serpentyn czy talk.  

Do niew�tpliwych zalet procesu karbonatyzacji nale�y trwałe i bezpieczne wi�za-
nie CO2 oraz mo�liwo�� wykorzystania uzyskanego materiału jako np. materiału bu-
dowlanego. Najwi�ksz� wad� tego procesu jest długi czas reakcji, ogromne ilo�ci 
minerałów potrzebne do wi�zania ditlenku w�gla, je�li redukcja emisji CO2 ma by�



znacz�ca oraz koszty. Wysokie koszty procesu karbonatyzacji ci�gle ograniczaj� mo�-
liwo�ci zastosowania tego procesu na skal� przemysłow�. 

Alternatywnym 	ródłem tlenków metali mog� by� tak�e alkaliczne odpady prze-
mysłowe, np. odpady azbestowe, �u�le wielkopiecowe, popioły lotne ze spalania w�-
gla lub popioły z instalacji odsiarczania spalin [4-9]. Popioły ze spalania w�gla nie 
wymagaj� dodatkowego rozdrabniania, wydobycia, transportu i obróbki termicznej. 
S� tanim i łatwo dost�pnym 	ródłem sorbentu do wi�zania CO2. 

Technologia wi�zania CO2 z zastosowaniem odpadów betonowych i �u�la wielko-
piecowego została przedstawiona w literaturze [6], a koszty tego procesu oszacowano 
na 8 $/ton� CO2 netto. Warto�� ta jest du�o ni�sza ani�eli koszty usuwania ditlenku 
w�gla z wykorzystaniem naturalnych minerałów, oszacowane przez IPCC na 50-100 
$/ton� CO2 netto [1]. Porównanie kosztów usuwania CO2 ró�nymi metodami przed-
stawiono w tabeli 1. 

Tabela 1. Koszty usuwania CO2

Table 1. Costs of storage per tonne of CO2 avoided 

Składowanie w formacjach geologicznych 0,5 – 8 $ / t CO2

Składowanie na dnie oceanu 5 – 30 $ / t CO2

Mineralna karbonatyzacja wykorzystuj�ca: 

naturalne minerały 

cement, beton [4] 

�u�el, odpady betonowe [6] 

50 – 100 $ / t CO2

22 -35 $ / t CO2

8 $ / t CO2

Wykorzystywanie zasadowych odpadów przemysłowych w procesie karbonatyza-
cji, poza unieszkodliwianiem CO2, daje dodatkowe korzy�ci: pozwala na utylizacj�
szkodliwych odpadów, dostarcza warto�ciowych, u�ytecznych i komercyjnych pro-
duktów reakcji, a tak�e na drodze odpowiednio dobranego procesu technologicznego, 
w zale�no�ci od składu i pochodzenia odpadów, pozwala na odzyskiwanie warto�cio-
wych metali i minerałów zawartych w odpadach (np. dla odpadów z kopalni rud meta-
li mo�liwe jest odzyskiwanie miedzi, kobaltu, niklu i innych metali [7]). 

Proces mineralnej karbonatyzacji z zastosowaniem odpadów przemysłowych ce-
chuje si� tak�e lepsz� kinetyk�, albowiem podstawowe składniki odpadów bior�ce 
udział w reakcji z ditlenkiem w�gla to tlenki i wodorotlenki wapnia i/lub magnezu, 
które cechuj� si� wi�ksz� reaktywno�ci� i du�o szybciej rozpuszczaj� si� w wodzie 
(lub innych rozpuszczalnikach) ani�eli zawarte w minerałach glinokrzemiany. Proces 
ekstrakcji jonów wapnia i/lub magnezu ze struktury krystalicznej minerałów do roz-
tworu jest etapem limituj�cym szybko�� wi�zania CO2 poprzez karbonatyzacj� natu-
ralnych minerałów, je�li proces prowadzony jest w �rodowisku wodnym [2-4]. 
Jednocze�nie opisane w literaturze badania pozwalaj� jednoznacznie stwierdzi�, �e 
w roztworze wodnym mo�liwe jest prowadzenie procesu karbonatyzacji z szybko�ci�
pozwalaj�c� na praktyczne zastosowanie tego procesu [2-4]. 



Mo�liwo�ci wi�zania ditlenku w�gla drog� mineralnej karbonatyzacji z wykorzy-
staniem odpadów przemysłowych s� jednak ograniczone. Ilo�� emitowanego CO2 (w 
Polsce ok. 330 000 Gg rocznie [10], w tym 150 000 Gg rocznie przez sektor energe-
tyczny [11]) znacznie przewy�sza ilo�� produkowanych odpadów (tabela 2) [12]. Np. 
dla �rednich parametrów w�gla stosowanego w polskich elektrowniach [11] ze spala-
nia 1000 kg w�gla brunatnego w kotłach fluidalnych uzyskuje si� ok. 100 kg popiołu 
o zawarto�ci 18% masowych tlenku wapnia [13], przy jednoczesnej emisji ok. 950 kg 
ditlenku w�gla [14]. Oznacza to, �e przy całkowitym wykorzystaniu CaO zawartego  
w popiołach produkowanych w danej elektrowni mo�liwe jest zwi�zanie ok. 1,5% 
CO2 emitowanego w tej elektrowni. Podobn� warto��, 2%, otrzymano dla procesu 
wi�zania CO2 z wykorzystaniem popiołów ze spalania w�gla brunatnego w elektrow-
niach niemieckich [15]. Dla popiołów pochodz�cych ze spalania w�gla kamiennego 
wska	nik ten jest jeszcze ni�szy, ze wzgl�du na du�o ni�sz� zawarto�� tlenku wapnia 
(2-5% mas.) w tych odpadach. 

Tabela 2. Produkcja �u�li i popiołów w Polsce (Mt/rok) [12] 
Table 2. Production of ashes and slags from power stations in Poland (Mt/year) [12] 

Popiół ze spalania w�gla 
u�el ze spalania w�gla Razem 

kamiennego brunatnego kamiennego brunatnego  

2000 7,718 5,647 1,719 0,145 15,229 

2004 7,141 6,317 2,074 0,165 15,697 

2008 7,080 6,339 1,337 0 14,756 

2011 8,260 7,416 1,718 0 17,394 

2012 19,052 2,398 21,450 

Jednak�e w niektórych, specyficznych przypadkach sekwestracja ditlenku w�gla  
z wykorzystaniem alkalicznych odpadów przemysłowych mo�e by� rozwa�ana jako 
interesuj�ca opcja. Np. przy stosowaniu paliw o wi�kszej zawarto�ci popiołów lub 
wi�kszej zawarto�ci tlenków alkalicznych mo�liwe jest zwi�kszenie ilo�ci wi�zanego 
CO2. Przykładem mo�e by� proces karbonatyzacji z wykorzystaniem popiołów po 
spaleniu ropy z łupków naftowych w elektrowniach w Estonii, który pozwala na 
zwi�zanie ok. 10-11% emitowanego CO2 [16]. Odpady przemysłowe mog� by� sto-
sowane jako dodatkowy wsad w procesie mineralnej karbonatyzacji, przyspieszaj�cy 
proces wi�zania ditlenku w�gla ze wzgl�du na swoj� du�� reaktywno�� [4]. Dodatko-
wym zyskiem takiego procesu mo�e by� otrzymywanie wysokowarto�ciowego pro-
duktu ubocznego, jakim jest w�glan wapnia. Ponadto proces karbonatyzacji mo�e by�
rozwa�any jako sposób modyfikacji popiołów w celu uzyskania surowca do produkcji 
cementu lub innych materiałów budowlanych. Ten ostatni aspekt odnosi si� głównie 
do popiołów fluidalnych po spaleniu w�gla brunatnego, albowiem popioły lotne ze 
spalania w�gla kamiennego w paleniskach konwencjonalnych s� cennym, pełnowarto-
�ciowym surowcem mineralnym ju� wykorzystywanym w przemy�le materiałów bu-



dowlanych. W Polsce prawie 100% popiołów lotnych ze spalania w�gla kamiennego 
jest wykorzystywanych gospodarczo [17]. Stopie� wykorzystania popiołów fluidal-
nych jest znacznie ni�szy i wynosi ok. 15%. 

Dotychczasowe badania prowadzone w IICh PAN w celu okre�lenia mo�liwo�ci 
zastosowania zasadowych odpadów przemysłowych do wi�zania CO2 dotyczyły pro-
cesu ich rozpuszczania, b�d�cego pierwszym etapem mineralnej karbonatyzacji reali-
zowanej w �rodowisku wodnym. Badano rozpuszczalno�� 3 rodzajów odpadów: 
• popiołów ze spalania w�gla kamiennego w kotłach pyłowych,  
• popiołów ze spalania w�gla kamiennego w kotłach pyłowych, zawieraj�cych 

produkty odsiarczania spalin, 
• popiołów ze spalania w�gla brunatnego w kotłach fluidalnych. 

Z wymienionych wy�ej powodów najbardziej interesuj�ce jest wykorzystanie po-
piołów fluidalnych ze spalania w�gla brunatnego. Przeprowadzone badania rozpusz-
czalno�ci potwierdziły, �e spo�ród wszystkich badanych odpadów popiół fluidalny 
jest najbardziej odpowiedni do wykorzystania w procesie mineralnej karbonatyzacji 
[18], ze wzgl�du na dobr� kinetyk� rozpuszczania i wysok� alkaliczno�� otrzymywa-
nych roztworów. W pracy przedstawiono wst�pne wyniki bada� drugiego etapu pro-
cesu karbonatyzacji z wykorzystaniem popiołu fluidalnego z Elektrowni Turów, tj. 
procesu precypitacji w�glanów wapnia i magnezu z roztworów otrzymanych po roz-
puszczaniu odpadu. 

2. CHARAKTERYSTYKA POPIOŁU FLUIDALNEGO 

Skład chemiczny oraz jako�ciowy i ilo�ciowy skład fazowy popiołu zostały okre-
�lone z wykorzystaniem odpowiednio spektrometru plazmowego Thermo iCAP 6500 
Duo ICP (Thermo Fisher Scientific) i dyfraktometru proszkowego Empyrean X-ray  
(PANalytical). Pomiar rozkładu rozmiarów cz�stek wykonano na analizatorze lasero-
wym Mastersizer 2000 (Malvern Instruments), w zawiesinie, z zastosowaniem 2-
propanolu jako dyspersanta. Badania powierzchni wła�ciwej i rozkładu rozmiarów 
porów wykonano z zastosowaniem aparatu do niskotemperaturowej adsorpcji azotu i 
chemisorpcji ASAP 2020 (Micromeritics). W tabelach 3 i 4 przedstawiono wła�ciwo-
�ci wykorzystywanego w badaniach popiołu fluidalnego z Elektrowni Turów. Zdj�cia 
cz�stek wykonano z wykorzystaniem mikroskopu SEM, TM 30000 Hitachi. 

Popiół fluidalny ze spalania w�gla brunatnego cechuje si� wysok� zawarto�ci�
tlenku wapnia, zwłaszcza w formie wolnego CaO, a tak�e charakterystyczn� struktur�
odró�niaj�c� go od popiołu z kotłów pyłowych, co wida� wyra	nie na zdj�ciach mi-
kroskopowych (rys. 1 i 2). Popiół ze spalania w�gla w kotłach pyłowych składa si�  
z cz�steczek o kulistym kształcie, posiadaj�cych równ�, gładk� powierzchni�, utwo-
rzon� przez powstaj�c� w kotle w wysokiej temperaturze faz� szklist� (rys. 1). W 
kotle fluidalnym spalanie nast�puje w ni�szej temperaturze i powstaj�cy popiół za-
wiera du�o mniej fazy szklistej, a jego cz�steczki maj� nieregularny kształt i porowat�



powierzchni� (rys. 2), co dodatkowo ułatwia reakcj� tlenku wapnia z ditlenkiem w�-
gla, b�d�c� podstaw� procesu karbonatyzacji. 

Pozostałe parametry charakteryzuj�ce popiół fluidalny z Elektrowni Turów przed-
stawiono na rysunkach 3 i 4. 

Rys. 1. Popiół ze spalania w�gla kamiennego w kotle pyłowym, obraz z mikroskopu SEM 
Fig. 1. SEM image of the ash from pulverized hard coal fired boilers 

Rys. 2. Popiół ze spalania w�gla brunatnego w kotle fluidalnym, obraz z mikroskopu SEM 
Fig. 2. SEM image of ash from lignite fluidized bed combustion 



Tabela 3. Skład chemiczny i fazowy popiołu fluidalnego 
Table 3. Chemical and phase composition of fluidized ash studied 

Skład chemiczny, % mas. 
SiO2 CaO MgO Al2O3 Fe2O3

27,0 29,1 2,02 20,2 4,54 

Na2O K2O SO3 P2O5 TiO2

1,27 1,01 8,75 0,2 1,68 

Skład fazowy, % mas. 

SiO2 CaSO4 CaO Ca(OH)2 CaCO3

1,9 12,4 12,0 0,2 6,4 

�-Fe2O3 NaAlSi3O8 FeSO4·4H2O jarosyt 
składnik amor-

ficzny 

1,6 1,5 0,6 0,4 63,0 

Tabela 4. Charakterystyka popiołu fluidalnego 
Table 4. Main characteristics of fluidized ash studied 

Rozkład rozmiarów cz�stek, �m 

D0,1 D0,5 D0,9 D32 D43

3,957 24,644 87,356 8,942 36,792 

Rozkład rozmiarów porów 

BET, m2/g 
Powierzchnia 

mikroporów, m2/g 
Całkowita obj�to��

porów, mm3/g 
Obj�to�� mikropo-

rów, mm3/g 
redni rozmiar 

porów, nm 

6,664 0,588 3,71 0,026 14,24 
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Rys. 3. Rozkład rozmiarów porów w cz�stkach popiołu ze spalania w�gla brunatnego 
w kotle fluidalnym 

Fig.3. Pore size distribution in particles of ash from lignite fluidized bed combustion 



Rys.4. Rozkład rozmiarów cz�stek popiołu ze spalania w�gla brunatnego w kotle fluidalnym 
Fig. 4. Particle size distribution of ash particles from lignite fluidized bed combustion 

3. BADANIA PROCESU PRECYPITACJI 

Badania procesu precypitacji w procesie dwustopniowej karbonatyzacji wykonano 
w laboratoryjnej instalacji badawczej, której schemat przedstawiono na rysunku 5. 
Podstawowym elementem instalacji jest reaktor szklany z płaszczem grzejnym o po-
jemno�ci 1 dm3, z rur� cyrkulacyjn� i 4 przegrodami, zaopatrzony w mieszadło �mi-
głowe. Reaktor wyposa�ony jest w układ dozowania mieszaniny gazów (N2/CO2) i 
dyspergowania gazów w cieczy, któr� jest roztwór otrzymany po rozpuszczeniu odpa-
du w wodzie, zawieraj�cy głównie jony wapniowe i wodorotlenowe, a tak�e jony 
Mg+2 i SO4

-2. Reaktor zaopatrzony jest w mierniki pozwalaj�ce na pomiar podstawo-
wych parametrów, tj. temperatury i pH roztworu, nat��enia przepływu gazów dozo-
wanych do reaktora i st��enia CO2 na wylocie z reaktora. 

Proces rozpuszczania odpadu (popiołu), w wyniku którego otrzymywano roztwór 
zawieraj�cy jony wapnia i magnezu, prowadzono w reaktorze o pojemno�ci 5 litrów 
zaopatrzonym w mieszadło �migłowe z kontrolerem pr�dko�ci. Do dozowania gazów 
w procesie absorpcji CO2 wykorzystano wał mocuj�cy mieszadło, wykonany z rury 
stalowej. Do �rodka wału wprowadzono przewód o �rednicy wewn�trznej 4 mm, wy-
konany z polipropylenu, którego koniec wyprowadzono tu� poni�ej łopatek miesza-
dła. Na ko�cu przewodu zamontowano urz�dzenie dysperguj�ce. Testowano ró�ne 
warianty dyspergowania gazów w cieczy: dozowanie rurk� o �rednicy wewn�trznej 4 
mm, dyspergowanie poprzez spiek szklany o du�ej porowato�ci oraz dozowanie  
z wykorzystaniem kulistego kamienia napowietrzaj�cego o małej porowato�ci. Spo-
�ród testowanych sposobów dyspergowania gazów w cieczy wybrano jako odpowied-
ni do dalszych bada� wariant z wykorzystaniem kamienia napowietrzaj�cego. W 
przypadku szklanego spieku o du�ej porowato�ci, na skutek bardzo intensywnego 



wytr�cania si� cz�stek w�glanów nast�powało zatykanie spieku, co uniemo�liwiało 
dalsze prowadzenie procesu. Dozowanie prost� rurk� (pojedyncze p�cherze o stosun-
kowo du�ej �rednicy) nie zapewniało takiego stopnia konwersji wapnia i wydajno�ci 
procesu wi�zania ditlenku w�gla jaki osi�gni�to w przypadku zastosowania kamienia 
napowietrzaj�cego. 

CO  + N2 2

3 3

9

10

11

6

8

5
przes�cz

PCC

4

5
roztwór
do reaktora

odpad stały

6
popioły woda

Rys. 5. Schemat instalacji do badania kinetyki precypitacji w�glanów powstaj�cych 
w procesie mineralnej karbonatyzacji; 1 – butla N2, 2 – butla CO2, 3 – zawory regulacyjne,  

4 – zbiornik przygotowania roztworu , 5 – separacja zawiesiny (lejek Büchnera, spiek szklany), 6 – nap�d 
mieszadła, 7 – reaktor, 8 – analizator CO2, 9 – zawór, 10 – pompa perystaltyczna, 11 – pobór próbek do 
analizy, F – pomiar nat��enia przepływu gazu, T – pomiar temperatury roztworu, pH – pomiar pH roz-

tworu, N – regulacja pr�dko�ci obrotowej mieszadła, PCC – w�glan wapnia 
Fig. 5. Schematic diagram of the experimental setup: 1 – N2 bottle, 2 – CO2 bottle, 3 – regulatory 

valve, 4 – tank of feed solution, 5 – separation of slurry, 6 – mixer, 7 – reactor, 8 – CO2 analyser, 9 – stop 
valve, 10 – peristaltic pump, 11 – sample withdrawal, F – gas flow measurement, T – temperature control, 

pH – measurement of pH in solution, N – mixer speed control, PCC – precipitated calcium carbonate 



Badania wst�pne precypitacji wykonano z wykorzystaniem roztworów otrzyma-
nych po rozpuszczeniu w wodzie pyłów fluidalnych ze spalania w�gla brunatnego w 
Elektrowni Turów (w stosunku 1:20) i mieszaniny gazów zawieraj�cych ok. 13% 
CO2, co odpowiada st��eniu ditlenku w�gla w gazach spalinowych. Proces rozpusz-
czania odpadu prowadzono ok. 30 minut, a otrzymany roztwór o pH ok. 13 zawierał 
0,0535 mol·l-1 Ca+2, 0,0125 mol·l-1 SO4

-2  i 0,01 mol·l-1 Mg+2.  
Badania procesu precypitacji prowadzono w nast�puj�cy sposób:  
Opró�niony reaktor przemywano strumieniem azotu. Nast�pnie reaktor napełniano 

przygotowanym wcze�niej roztworem po rozpuszczeniu odpadu, dalej dozuj�c do 
reaktora strumie� czystego azotu o okre�lonym nat��eniu przepływu. Po osi�gni�ciu 
zadanej temperatury i ustabilizowaniu si� wskaza� mierników (pH, st��enie CO2) 
wł�czano przepływ ditlenku w�gla. W trakcie pomiaru mierzono w sposób ci�gły pH i 
temperatur� roztworu, nat��enie przepływu dozowanych gazów (osobno N2 i CO2) 
oraz pr�dko�� obrotow� mieszadła. W trakcie prowadzenia procesu z reaktora pobie-
rano próbki zawiesiny (ok. 20-25 ml), któr� nast�pnie filtrowano. W otrzymanym 
przes�czu oznaczano st��enia: jonów Ca+2 metod� miareczkowania kompleksome-
trycznego w obecno�ci kalcesu z wykorzystaniem roztworu EDTA, jonów Mg+2 (test 
LCK326) oraz jonów SO4

-2 (test LCK353) z wykorzystaniem spektrofotometru 
KORONA DR 2800. W przes�czu oznaczano tak�e całkowit� ilo�� rozpuszczonego 
CO2 (test LCK388). Po zako�czeniu pomiaru reaktor opró�niano. Cz��� zawiesiny 
filtrowano, a otrzymany przes�cz analizowano. Pozostał� cz��� zawiesiny wykorzy-
stano do wykonania analizy ziarnowej powstałego produktu. 

Proces precypitacji prowadzono pod ci�nieniem atmosferycznym, dla pr�dko�ci 
obrotowej mieszadła równej 600 min-1, a sumaryczne nat��enie przepływu gazu do-
zowanego do reaktora wynosiło ok. 700 cm3·min-1. Dla podanych warunków proces 
prowadzono: 1 - do ustalenia si� stanu równowagi (ustalenie wskaza� pH, ustalenie 
st��enia CO2 w gazie na wylocie z reaktora), 2 - do warto�ci pH ok. 10. 

4. OMÓWIENIE WYNIKOW BADA�

Na rysunku 6 przedstawiono zmiany pH roztworu w trakcie prowadzenia procesu. 
Na rysunkach 7-9 przedstawiono zmiany st��e� jonów Ca+2, SO4

-2 oraz całkowitej 
ilo�ci ditlenku w�gla rozpuszczonego w roztworze. Na rysunkach zaznaczono bł�dy 
pomiarowe wyznaczonych st��e�. Dla st��e� wyznaczanych na spektrofotometrze 
maksymalny bł�d pomiaru wg certyfikatu producenta wynosi ±20 mg·l-1 (SO4

-2) oraz 
±10 mg·l-1 (CO2). Poniewa� do analizy jonów siarczanowych próbk� rozcie�czano w 
stosunku 1:1, bł�d pomiaru tego st��enia wynosi u nas ±40 mg·l-1. Bł�d pomiaru st�-
�enia jonów Ca+2 obliczony metod� ró�niczki zupełnej wynosi maksymalnie ±2% 
warto�ci mierzonej.    

Z analizy danych przedstawionych na rysunkach 6-9 wynika, �e do warto�ci pH 
roztworu ok. 12 (tj. w warunkach prowadzenia procesu ok. 9 minut) st��enie jonów 
wapniowych systematycznie maleje, a całkowita ilo�� CO2 rozpuszczonego w wodzie 



praktycznie si� nie zmienia. Jednocze�nie spadek st��enia jonów wapnia odpowiada 
ilo�ci CO2 wprowadzonego do reaktora. Oznacza to, �e całkowita ilo�� ditlenku w�gla 
kierowanego do reaktora w tym czasie została zwi�zana w postaci w�glanu wapnia. 

Rys. 6. Zmiana pH roztworu podczas procesu karbonatyzacji 
Fig. 6. Changes of solution pH value during the carbonation process  
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Rys. 7. Zmiana st��enia jonów Ca+2 w roztworze podczas procesu karbonatyzacji 
Fig. 7. Changes of concentartion of Ca+2 ions in solution during the carbonation process 

Po tym czasie nast�puje gwałtowny spadek pH roztworu, ro�nie st��enie całkowi-
tego CO2 w roztworze, a st��enie jonów wapniowych przez krótki czas jeszcze male-
je, a nast�pnie zaczyna rosn��. W tych warunkach (wzrost pH roztworu) nast�puje 



bowiem rozpuszczanie si� w�glanu wapnia, na skutek wzrostu st��enia jonów HCO3
-

w roztworze. St��enie jonów wapniowych w roztworze po 9 minutach prowadzenia 
procesu wynosiło ok. 0,025 mol·l-1, a wi�c ok. 50% jonów Ca+2 przereagowało w tym 
czasie z ditlenkiem w�gla i praktycznie 100% przepływaj�cego CO2 zostało zwi�zane 
w postaci w�glanu wapnia. 

Rys. 8. Zmiana st��enia jonów siarczanowych w roztworze podczas procesu karbonatyzacji 
Fig. 8. Changes of concentration of sulphate ions in solution during the carbonation process 

Rys. 9. Zmiana st�zenia CO2 (całkowitego) w roztworze podczas procesu karbonatyzacji 
Fig. 9. Changes of concentration of total CO2 in solution during the carbonation process 



Jednocze�nie w roztworze zarówno w trakcie procesu jak i po zako�czeniu proce-
su precypitacji st��enie jonów siarczanowych jest niewiele ni�sze, ani�eli w roztwo-
rze wej�ciowym. Nie zmienia si� tak�e st��enie jonów Mg+2. Wida� wi�c, �e  
z roztworu wytr�ca si� głównie w�glan wapnia. Uwzgl�dniaj�c ten fakt, stopie� kon-
wersji wapnia w stosunku do wolnych jonów Ca+2, czyli pochodz�cych tylko z roz-
puszczenia tlenku i wodorotlenku wapnia, wynosi ok. 68%. 

Proces rozpuszczania si� w�glanu wapnia w kwa�nym �rodowisku prowadzi do 
zmniejszenia rozmiarów otrzymywanych cz�stek. Mediana rozkładu rozmiarów pro-
duktu otrzymanego po 10 minutach prowadzenia procesu wynosi ok. 7,83 �m, nato-
miast gdy proces prowadzono do ustalenia si� równowagi (pH równe ok. 6,5), 
otrzymano cz�stki, dla których mediana rozkładu wynosi ok. 5,87 �m.  Rozkład roz-
miarów cz�stek w�glanu wapnia otrzymanych po 10 minutach prowadzenia procesu 
przedstawiono na rys. 10.  

Rys. 10. Rozkład rozmiarów cz�stek otrzymanych w procesie karbonatyzacji roztworów otrzymanych 
po rozpuszczeniu popiołu fluidalnego ze spalania w�gla brunatnego 

Fig. 10. Particle size distribution of product of carbonation process using fly ash from lignite fluid-
ized bed combustion 

WNIOSKI 

• Badany popiół fluidalny po spaleniu w�gla brunatnego mo�e by� wykorzystany 
do wi�zania ditlenku w�gla w �rodowisku wodnym. Roztwory po rozpuszczeniu od-
padu s� mocno alkaliczne (pH ok. 13), a proces karbonatyzacji tych roztworów pro-
wadzi do wytr�cania w�glanu wapnia o rozmiarach cz�stek rz�du kilku mikrometrów. 

• W warunkach, w których prowadzono badania, dla st��enia CO2 w strumieniu 
dozowanym do reaktora równym ok. 13%, po 9 minutach procesu otrzymano 50%  
konwersj� wapnia, przy jednoczesnej 100% konwersji ditlenku w�gla.  



• Przedstawiona w pracy instalacja mo�e pracowa� zarówno w sposób ci�gły jak i 
okresowy ze wzgl�du na roztwór. W obu wariantach gazy dozowane s� w sposób ci�-
gły. Planuje si� wykorzystanie instalacji do bada� procesu wi�zania CO2 z zastosowa-
niem pyłów fluidalnych z Elektrowni Turów, pochodz�cych ze spalania w�gla 
brunatnego. Planowane badania pozwol� okre�li� wpływ st��enia CO2 w gazach, cza-
su przebywania w reaktorze, intensywno�ci mieszania oraz st��enia jonów wapnia i 
jonów siarczanowych w roztworze na efektywno�� wi�zania ditlenku w�gla oraz wła-
�ciwo�ci otrzymywanego produktu. Wyniki tych bada� pozwol� tak�e na okre�lenie 
czasu niezb�dnego do osi�gni�cia ��danego stopnia konwersji tlenków metali oraz 
ilo�ci odpadu potrzebnego do zwi�zania jednostkowej masy CO2. 

OZNACZENIA - SYMBOLS 

D32 – �rednica Sautera, �m 
    Sauter mean diameter, �m 

D43 –  �rednica de Brouckere’a, �m 
   de Brouckere mean diameter, µm  
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JOLANTA JASCHIK, MANFRED JASCHIK, KRZYSZTOF WARMUZI�SKI

SEQUESTRATION OF CARBON DIOXIDE BY MINERAL CARBONATION PROCESS USING FLY 
ASH FROM LIGNITE FLUIDIZED BED COMBUSTION  

The fixation of CO2 in the form of inorganic carbonates, also known as mineral carbonation, is an in-
teresting option for the removal of carbon dioxide from various gas streams. The captured CO2 is reacted 
with metal-oxide bearing materials, usually naturally occurring minerals. The alkaline industrial waste, 
such as fly ash can also be considered as a source of calcium or magnesium. The waste commonly occurs 
in the pulverized form and thus does not require additional mechanical processing. The calcium and/or 
magnesium oxides are usually unbounded and are more reactive towards CO2 than silicates. The indus-
trial waste does not have to be mined and a relevant installation can be placed close to a waste source, 
thus lowering the overall cost. Additionally, the hazardous waste can be deactivated through pH-
neutralization and mineral transformation. The storage capacity of industrial waste is limited and depend-
ent on developments of technology. However for specific applications carbon dioxide sequestration in 
alkaline solid residues might be an attractive option. 

In this work the preliminary studies of indirect (two-step) aqueous carbonation process using fly ash 
from lignite fluidized bed combustion (FBC) are presented. The chemical and phase analyses show that 
the FBC ash contains 29.1 wt. % of calcium (expressed in terms of CaO), and the content of free calcium 
oxide is 12 wt. % (table 3). Based on the laser diffraction analyses it was found that the median particle 
size is about 25 �m, so the dust was finely comminuted (table 4). The experiments concerning the absorp-
tion of CO2 and precipitation of carbonates were conducted in a laboratory installation that included a 
reactor of a capacity of 1 dm3 with a heating jacket. A schematic diagram of the experimental setup is 
shown in Fig. 5. The solution directed to the reactor (7 in Fig. 5) was obtained after 30 min dissolution of 
FBC ash in water under ambient conditions with an ash-to-solvent ratio of 1:20. The leachate contains 
0.0535 mol·l-1 of Ca+2 and 0.0125 mol·l-1 of SO4

-2. The inlet gas stream was a mixture of nitrogen and 
carbon dioxide, with about 13% of CO2 (corresponding to its content in the flue gas). The measurements 
were conducted under atmospheric pressure, at ambient  temperature and for a stirrer speed of 600 min-1. 



The change of pH of solution and of the concentrations of Ca+2, SO4
-2  and total CO2 in solution dur-

ing the carbonation process are shown in Figs. 6-9. After 9 minutes a 50% conversion of calcium was 
attained, and almost 100% of carbon dioxide supplied in this time to the reactor was captured. The solid 
phase contained only calcium carbonate, and no crystallization of calcium sulphate was observed. The 
median size of CaCO3 particles was about 8 �m (Fig. 10).  

The results obtained clearly show that the fluidized lignite fly ash studied has the potential for car-
bonation and can be employed in the CO2 capture from flue gas. Studies on CO2 absorption and the pre-
cipitation of calcium carbonate in the process of mineral carbonation are underway. The dependence of: 
CO2 content in the inlet gas, intensity of mixing, concentration of Ca+2 and SO4

-2 ions in the solution and 
residence time on the effectiveness of CO2 capture and product characterization will be determined.  


