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Cuvant inainte

Teza de doctorat a fost elaboratd pe parcursul activitdtii mele ca doctorand
cu frecventa in cadrul Colectivului de Inginerie Chimica al Facultdtii de Chimie
Industriala si Ingineria Mediului sub indrumarea d-nei prof. dr. ing. Delia Perju.

Tema tezei de doctorat se inscrie intr-un domeniu de mare actualitate, luand
in considerare si problemele legate de poluarea atmosferei cu CO, provenit din
diverse procese industriale.

Determindrile experimentale au fost efectuate pe o instalatie pilot de
absorbtie-desorbtie amplasata Tn Laboratorul de Transfer Termic al Facultadtii de
Chimie Industriald si Ingineria Mediului, UPT.

Procesele de absorbtie-desorbtie gaz-lichid insotite de reactie chimica
constituie o parte importanta, atat ca si volum al investitiei cat si ca si cheltuieli de
exploatare a numeroase procese industriale: purificarea gazului de sinteza, industria
amoniacului, a metanolului, eliminarea CO, din gazele naturale, gazul de sonda,
gazele de ardere de la instalatiile de producere a energiei termice si electrice, etc.

In contextul economic actual, evitarea poluarii atmosferei, necesitatea
realizarii de puritdti inaintate pentru unii reactanti si recuperarea unor compusi
valorosi, confera problemelor de purificare a gazelor o importanta deosebita.

Timigoara, ianuarie 2007 Ing. Adina-Elena Cata
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Rezumat:

Indepdrtarea dioxidului de carbon din gaze a cdpatat in ultimul timp o
dezvoltare si o importantd din ce in ce mai mare, atit din motive de
purificare propriu-zisa a diverselor surse de gaze cat si din motive de
recuperare datorita cerintelor din ce in ce mai mari de dioxid de carbon
in scopuri industriale sau alimentare. Studiile experimentale din aceasta
lucrare s-au axat in principal pe studiul procesului de desorbtie a
dioxidului de carbon din solutii de carbonat/bicarbonat de potasiu.
Pentru imbunatatirea performatelor instalatiilor industriale, o importantd
deosebitd prezintd cercetdrile cu privire la evaluarea efectului diversilor
promotori asupra reactiei chimice din faza lichida. In acesta lucrare, ca si
promotor al reactiei chimice s-a utilizat metildietanolamina si s-a urmarit
evaluarea efectului acesteia in cazul absorbtiei si desorbtiei dioxidului de
carbon in/din solutii de carbonat/bicarbonat de potasiu.
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INTRODUCERE

In ultimii ani, cresterea preocupérilor cu privire la emisiile globale de dioxid
de carbon, a fost cauzatd de schimbarile climatice periculoase. O insemnata
proportie a acestor emisii este generata de arderea combustibililor fosili pentru
generarea electricitdtii avand ca rezultat degajarea de gaze acide contaminante
(CO,, H,S, SO,, NO,), in acest sens fiind cautate si propuse diferite metode pentru a
le reduce [26].

Dioxidul de carbon este cel mai abundent si mai important gaz din
atmosferd care produce efectul de serd, inregistrand o crestere foarte dinamica in
ultimele decenii. Extinderea activitatilor umane a declansat o crestere insemnata a
cantitatilor de gaze poluante in atmosfera.

Este bine cunoscut faptul ca, la ora actuala, captarea dioxidului de carbon va
putea reduce substantial emisiile rezultate din marile industrii si cele datorate
generdrii de electricitate, producerea de electricitate fiind responsabila de
aproximativ 37% din emisiile de CO, in atmosfera [64].

Cu toate ca emisiile de CO, provin din diverse surse: instalatii energetice,
industrie, arderi domestice, trafic etc., cercetarile cu privire la atenuarea lor s-au
focalizat pe instalatiile energetice si industrie datoritda conditilor mai favorabile
pentru reducerea emisiilor de CO,.

In ultimii 5-10 ani, domeniul captarii dioxidului de carbon s-a dezvoltat
constant, apdrand concepte noi, interesante si abordari inovatoare. Au fost
identificate multe tehnologii care sunt capabile, in principiu, de indepartarea
dioxidului de carbon din gazele de cos: absorbtie chimicd, absorbtie fizica, adsorbtie
fizica, separarea cu membrane si distilarea criogenica [44].

Majoritatea unitatilor de absorbtie fizicdA sunt asociate cu industria
amoniacului si se bazeaza pe oxidarea partiald a uleiului combustibil sau a
carbunelui utilizdnd ca solutie absorbantd metanolul. Dezvoltarea absorbtiei chimice
a CO; a inceput utilizdnd solutii calde de carbonat de potasiu §i amine primare, apoi
s-au utilizat amestecuri activate de carbonat cald de potasiu si amine secundare iar
mai tarziu solutii catalizate de amine tertiare [135].

Selectia proceselor convenabile pentru indepartarea gazelor acide nu este
afectata numai de puritatea gazelor, dar si de un numar mare de parametri aflati in
interactiune cum ar fi: presiunea partiald a gazului, presiunea de alimentare,
temperatura gazului de alimentare, gradul de indepartare, posibilitati de utilizare,
consideratii economice (cheltuieli pentru energie si investitii) si constrangerile
referitoare la protectia mediului [43].

Tehnologia conventionald utilizatd la ora actuald pentru recuperarea
dioxidului de carbon din gaze este absorbtia acestuia cu diferite tipuri de solventi, in
general alcanolamine cu sau fara activatori. Acest procedeu este utilizat in special in
procesul de obtinere a amoniacului si in tratarea gazelor naturale. Recuperarea CO,
la presiuni partiale inalte, intalnita in procesele de purificare a gazelor naturale, se
realizeaza utilizdnd metildietanolamina (MDEA) sau alti solventi pentru presiuni
foarte inalte. La presiuni partiale scdzute, in procesele actuale, se folosesc amine
mai active cum ar fi dietanolamina (DEA) sau monoetanolamina (MEA) [136], {40].
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8 Introducere

Evitarea poludrii atmosferei, necesitatea realizarii de puritdti inaintate
pentru unii reactanti si recuperarea unor compusi valorosi, conferd problemelor de
purificare a gazelor o importantd deosebitd. Aceste probleme sunt comune multor
ramuri industriale iar principiilte de baza ale celor mai multe dintre procedeele de
purificare pot fi adaptate de la o ramurd industriald la alta.

indepartarea dioxidului de carbon din gaze a cdpatat in ultimul timp o
dezvoltare si o importantd din ce In ce mai mare ca si eliminarea hidrogenului
sulfurat [65], atdt din motive de purificare propriu-zisa a diverselor surse de gaze
cat si din motive de recuperare datorita cerintelor din ce in ce mai mari de dioxid de
carbon in scopuri industriale sau alimentare: sinteza metanolului, fabricarea
carbonatului de sodiu si a ureei, In industria metalurgicd, marirea factorului de
recuperare secundard a titeiului din zacaminte, in industria zaharului, in sere ca
biostimulator, la producerea zapezii carbonice, a bauturilor carbogazoase etc.

Procedeul de eliminare a CO, din gaze prin absorbtie in solutie apoasa de
carbonat de sodiu sau de potasiu a fost si este mijlocul cel mai utilizat de obtinere a
CO, destinat industriei alimentare (producerea zapezii carbonice, a bauturilor
carbogazoase etc.). Procedeul se bazeaza pe reactia reversibild dintre CO, si
carbonat, acesta din urma fiind transformat partial in bicarbonat [133].

Procesele de indepdrtare (separare) a dioxidului de carbon prin absorbtie se
bazeaza in majoritate pe dizolvarea CO; in lichid, urmata de desorbtia lui din lichid,
in diferite utilaje. Principiile generale sunt foarte asemanatoare, chiar dacd reactia
chimicad este prezenta sau nu.

Procesele de absorbtie pot fi uzual impartite in :

- procese utilizand solventi aposi;

- procese utilizdnd solutii apoase;

- procese utilizand solutii neapoase;

- combinatii utilizdnd doud unitati in serie;
- combinatii utilizind o singura unitate.

Majoritatea proceselor de purificare a gazelor aflate in exploatare lucreaza
cu solutii apoase, singurii solventi puri care au fost folositi fiind apa si metanolul. Un
avantaj reclamat de cei mai multi dintre solventii neaposi este acela cd in mod
normal gazul este deshidratat. Avantajul economic nu este atit de mare daci se
utilizeaza instalatii de uscare a gazului.

Se cunosc diferite procedee aplicate in industrie, functie de conditiile de
lucru sau procesul din care fac parte: procedeul FLUOR, procedeul PURISOL,
procedeul SOLEXOL, procedeul RECTISOL, procedeul SULFINOL, procedeul
GIAMMARCO - VENTROCOKE, procedeul CATACARB, procedeul BENFIELD, procedeul
CARSOL.

Studiul metodelor de lucru si al aparaturii utilizate in procesele de absorbtie
si desorbtie, cat si problemele de ordin teoretic cu privire la aceste procese de
transfer de masa, reprezintd in continuare o preocupare insemnats a cercetatorilor,
proiectantilor si tehnologilor de specialitate.

Procesele de absorbtie si desorbtie trebuie examinate atit din punct de
vedere static, prin studiul echilibrului de faza, cat si din punct de vedere dinamic,
prin studiul vitezei procesului de transfer de mas3 intre faze, pentru a putea stabili
factorii care influenteaza aceste procese, pentru dimensionarea aparaturii necesare
si stabilirea conditiilor optime de operare din punct de vedere tehnico-economic.

In acest domeniu, au fost publicate o serie de materiale deosebit de
valoroase din punct de vedere ingineresc si al volumului mare de informatie, ce
prezinta aménup;it desfasurarea fenomenelor complexe care au loc [12], [36], [78],
[122], |111]). In general, cercetdrile in domeniu s-au axat mai mult pe studiul
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procesului de absorbtie sau pe ansamblul absorbtie-desorbtie, mai putini autori
privind desorbtia ca un proces de sine statator [130], [9], [74], [116].

in procesele de purificare a gazelor, operatia de desorbtie insoteste aproape
intotdeauna operatia de absorbtie, avand o importantda majord deoarece permite
recuperarea gazului absorbit si regenerarea solutiei absorbante.

Studiile experimentale din aceastd lucrare s-au axat in principal pe studiul
procesului de desorbtie a dioxidului de carbon din solutii de carbonat/bicarbonat de
potasiu. Pentru imbunatatirea performatelor instalatiilor industriale, o importanta
deosebita prezintd cercetarile cu privire la evaluarea efectului diversilor promotori
asupra reactiei chimice din faza lichida. In acesta lucrare, ca si promotor al reactiei
chimice s-a utilizat metildietanolamina si s-a urmarit evaluarea efectului acesteia in
cazul absorbtiei si desorbtiei dioxidului de carbon in/din solutii de
carbonat/bicarbonat de potasiu.

La ora actuald se pune un accent din ce in ce mai mare pe modelarea
matematica si simularea proceselor chimice fapt care usureaza solutionarea multor
probleme si conduce la intelegerea mai buna a fenomenelor care au loc.

Modelarea matematicd este utild in toate fazele de dezvoltare ale unei
tehnologii, ea aducand o serie de avantaje certe: aprofundarea cunoasterii si
intelegerii procesului (trebuie luate in considerare secvente complexe cauza-efect,
interdependentele dintre variabile, etc), proiectarea optimala a instalatiilor
(dimensionarea utilajelor si evaluari ale parametrilor pe baza datelor obtinute pe
instalatii pilot, studiul modificdrilor in dimensiuni, structura optima a fluxului
tehnologic, etc), optimizarea exploatarii instalatiilor in functiune, controlul optimal,
etc [147].

Descrierea matematica a sistemelor dinamice se face prin ecuatii (relatii)
diferentiale iar a celor statice prin ecuatii (relatii) algebrice. Daca pentru sistemele
statice ecuatiile algebrice exprima simplu si firesc legaturile intre variabilele de
intrare si iegirile atemporale, pentru sistemele dinamice ecuatiile diferentiale sunt
suportul matematic care surprind caracterul dinamic [29].

Indiferent de modalitatea de elaborare a modelului matematic, trebuie avut
in vedere ca este recomandabild realizarea unui compromis acceptabil intre
complexitatea, respectiv precizia modelului si usurinta de rezolvare a acestuia [86].

Calitatea rezultatelor simuldrii depinde pe de o parte de structura modelului
matematic aplicat, si pe de alta parte de certitudinea parametrilor modelului utilizat.
Parametrii pot fi previzionati fie pe baza relatiilor din literatura, fie din date
experimentale.

Performantele de la ora actualad in domeniul modelarii si simularii proceselor
se datoreaza in mare masura evolutiei spectaculoase a tehnicii de calcul,
stimulandu-se astfel dezvoltarea unor metode numerice performante, atat sub
aspectul preciziei, cat si a timpului de calcul.

Principala caracteristicd a acestui deceniu o constituie patrunderea
sistemelor numerice in toate domeniile. Scaderea pretului de cost, imbunatatirea
continud a performantelor cum ar fi cresterea vitezei de lucru si a capacitatilor de
memorare, posibilitatea interconectarii mondiale a acestora, constituie doar cateva
exemple care fac ca aceste sisteme sa devina indispensabile [108], [138]. In studiul
proceselor de absorbtie si desorbtie se utilizeaza diverse software-uri si limbaje de
programare cum ar fi: TSWEET, AMSIM, iar in ultimii ani ASPEN PLUS [7], [51], [62]
care este mai avantajos pentru ca se pot face analize performante a procesului de
absorbtie-desorbtie in ansamblu.

In cazul proceselor de absorbtie-desorbtie un model matematic in regim
dinamic trebuie sd includa ambele coloane (absorbtie si desorbtie), schimbatoarele
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10 Introducere

de caldurd [106], [107], [109], [23] si conductele de legatura, ceea ce implica un
numéar mare de parametri si o structura foarte complexa a aigoritmului de simulare.

intre procesele de absorbtie si desorbtie in instalatia pilot de laborator gi
cele din instalatia industriald exista cateva diferente. In cazul instalatiei pilot,
debitele specifice ale fluidelor trebuie alese mai mici decadt in cazul instalatiilor
industriale pentru a se asigura modificari semnificative de concentratie de-a lungul
inditimii mai mici a tronsoanelor de umpluturd din absorberul si desorberui pilot.
Modificarile compozitiei fazei lichide sunt mai mici comparativ cu procesul industrial.

Efectele termice ale proceselor de absorbtie-desorbtie, foarte importante in
instalatiile industriale, sunt mai putin semnificative in cazul instalatiei pilot. In cazul
experimentelor la temperaturi diferite de temperatura mediului ambiant, efectul
modificarilor temperaturii datoritd reactiei chimice se neglijeaza, pierderile de
caldurd in exterior fiind minimizate printr-o izolare termicd bund@ a coloanelor. In
ansamblu, conditille realizate pe instalatia pilot se apropie de conditiile din
instalatiile industriale in ceea ce priveste valorile presiunilor partiale ale
componentilor si temperaturilor de lucru.

Marirea eficacitatii transferului de substantd in coloane conduce automat la
reducerea consumurilor energetice si a dimensiunii utilajelor. Intensificarea
proceselor de absorbtie si desorbtie se poate face prin: modificarea parametrilor
constructivi, modificarea parametrilor tehnologici, utilizarea promotorilor de reactie,
utilizarea promotorilor statici de amestecare sau modificarea parametrilor
hidrodinamici.

Deoarece costurile implicate in proiectarea, constructia si functionarea unei
instalatii industriale sunt ridicate, este importanta identificarea unor solutii tehnice si
de functionare astfel incat s3 se asigure atingerea celor mai bune performante
posibile.
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OBIECTIVE

Efectuarea unei documentari bibliografice cu privire la stadiul
actual al cunoasterii asupra proceselor de absorbtie si in special de
desorbtie a dioxidului de carbon.

Utilizarea sistemelor analog - numerice pentru achizitia valorilor
temperaturilor in mai multe puncte in cazul desorberului pilot si
pentru achizitia datelor si controlul procesului in cazul
absorberului pilot..

Dezvoltarea si validarea unui model matematic prin determinari
experimentale efectuate pe desorberul pilot.

Evaluarea efectului metidietanolaminei (MDEA) utilizata ca
activator in cazul absorbtiei dioxidului de carbon in solutii calde de
K,CO3; / KHCO; prin experimente efectuate in regim stationar pe
instalatia pilot.

Studiul procesului de desorbtie a dioxidului de carbon din solutii
de carbonat/bicarbonat de potasiu, in vederea evaluarii
principalilor parametri ai desorbtiei si a verificarii aplicabilitatii
relatiilor din literatura;

Evaluarea efectului metidietanolaminei (MDEA) utilizata ca
activator in cazul desorbtiei dioxidului de carbon din solutii de
K,CO3 / KHCO; prin experimente efectuate pe desorberul pilot.

Prezentarea contributiilor proprii si elaborarea concluziilor finale
cu mentionarea directiilor de cercetare viitoare.
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PARTEA I. STADIUL CUNOASTERII IN DOMENIU

Capitolul 1.
PROCESE DE ABSORBTIE-DESORBTIE

1.1. Notiuni generale

Absorbtia este operatia unitarad de transfer de masd ce consta in separarea
uneia sau mai multor componente dintr-un amestec gazos prin dizolvare selectiva
intr-un lichid numit absorbant. Procesul invers, prin care o componentd dizolvata
intr-un lichid, trece in faza gazoas3, se numeste desorbtie sau stripare [92].

in pruncuplu absorbtia se realizeazd prin aducerea in contact a amestecului
gazos cu lichidul in care se dizolvd preferential componenta care urmeaza a fi
separatd. Suprafata de contact a fazei gazoase cu lichidul absorbant influenteaza
direct intensitatea procesului,

Dacd in conditii de presiune si temperatura date, concentratia unui
component in faza gazoasa este mai mare decat cea corespunzatoare echilibrului cu
faza lichidd in contact, are loc absorbtia. Cand concentratia componentului gazos
solubil in faza lichidd este mai mare decat concentratia de echilibru corespunzatoare
fazei gazoase, are loc desorbtia [114].

in calitate de absorbanti se utilizeaza substante pure sau amestecuri lichide
care asigurd o dizolvare preferentiald a componentei ce urmeazd a fi separata.
Principalele caracteristici ale absorbantilor sunt [91]:

> capacitatea de absorbtie, reprezentatd prin cantitatea de substanta
absorbita de catre unitatea de masa a absorbantului;

> selectivitatea absorbantului, reprezentatd de solubilitatea mult marita a unei
componente in raport cu celelalte componente ale fazei gazoase. Componentele
msolubule in lichid se considera inerte pentru absorbant.

In practica industriald sunt supuse, de obicei, absorbtiei amestecuri gazoase
de doud sau mai multe componente dintre care numai unul este solubil, celelalte
filnd practic insolubile sau cu solubilitate redusa. Componentul solubil este denumit
absorbit sau absorbat, iar gazul insolubil poarta denumirea de inert [117].

In functie de natura fortelor de interactiune care se stabilesc intre
moleculele absorbitului si absorbantului, absorbtia poate fi de doua tipuri: absorbtie
fizica si absorbtie chimica sau chemosorbtie.

In cazul absorbtiei fizice intre moleculele absorbitului si cele ale
absorbantului se stabilesc legaturi slabe de tipul fortelor Van der Waals, legaturi de
hidrogen etc. Acest proces este reversibil si conditionat de solubilitatea absorbitului.

Absorbtia chimica este procesul in care intre cele doud tipuri de molecule
are loc o reactie chimicd, care presupune redistribuirea electronilor de valentd,
aparitia de specii de molecule noi in sistem si formarea de legaturi de tipul
valentelor. Spre deosebire de absorbtia fizica, chemosorbtia este rareori reversibil3.

Absorbtia fizica este insotitd de degajare de caldurd care este alcdtuita din
cd!dura de dizolvare si cildura de amestecare. in cazul in care concentratia
componentului solubil este mica si dilutia este mare, absorbtia poate fi consideratd
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1.1. Notiuni generale 13

izoterma; in caz contrar trebuie sa se ia in considerare si influenta efectului termic
asupra datelor de echilibru si asupra transferului de masd. In cazul chemosorbtiei
cantitatea de cdldurd degajatad este sporita de caldura de reactie, dac3 aceasta este
exoterma.

Procesul de transfer de masa, atat in cazul proceselor de absorbtie, cét si la
cele de desorbtie, are loc intr-o singurad directie: de la faza gazoasa spre cea lichida
in cazul absorbtiei sau de la faza lichida spre faza gazoasa in cazul desorbtiei, spre
deosebire de rectificare unde transferul are loc concomitent in ambele sensuri.

Procesele de transfer de masa care au loc la punerea in contact a doua faze
decurg spontan pana la stabilirea echilibrului de faza, adicd pana in momentul in
care numarul de molecule iesite si intrate in fiecare faza in unitatea de timp este
acelasi.

Absorbtia este una din cele mai importante operatii unitare, care este
utilizata pentru separarea componentelor unui amestec gazos folosind absorbanti
(dizolvanti) adecvati in care ele se dizolva preferential, urmata apoi de desorbtie.
Astfel se realizeaza separarea inertului de absorbit, recuperarea acestuia din urma si
separarea absorbantului care este apoi recirculat [117].

Absorbtia are o larga utilizare pentru separarea amestecurilor gazoase in
fractiunile dorite sau pentru recuperarea unor produse valoroase. Un alt domeniu
important de aplicare este purificarea unor gaze ce contin impuritati care le fac
necorespunzatoare utilizarii ca materii prime in sinteze chimice, sau a unor
substante toxice, inflamabile sau rdu mirositoare ddaunatoare calitatii produsului.

Absorbtia insotitd de reactie chimica este si ea frecvent utilizatd pentru
separari si purificdri de gaze, pentru obtinerea unor solutii apoase sau de alta
naturd, precum si pentru efectuarea unor sinteze chimice.

Desorbtia este inversul operatiei de absorbtie si in aplicatiile industriale in
care absorbantul trebuie recuperat si recirculat, aceste operatii sunt organic legate
una de alta formand un sistem ciclic, intdlnit in cazul separdrii amestecurilor
gazoase §i a unui mare numar de purificari de gaze [117].

Pentru desorbtie se pot utiliza trei procedee de baza:

- antrenarea absorbantului cu ajutorul unui curent de agent inert (gaz

inert, azot, abur etc.);

- desorbtia la cald, prin evaporarea absorbantului;

- fractionarea sub vid.

Aceste procedee se pot combina intre ele pentru a mari eficienta separarii
absorbantului de absorbat: vaporizare la cald sub vid, antrenare cu agent inert cald.

Antrenarea cu un agent inert, prin natura sa, este inversul absorbtiei,
transferul de masa avand loc de data aceasta din masa lichidului prin filmul dublu de
la interfatd spre masa gazului. Ecuatiile transferului de masa pentru absorbtie sunt
si aici aplicabile, insa sensul fortei de actionare este schimbat.

Desorbtia prin vaporizare este utilizatd adeseori combinatd cu antrenarea cu
agent inert (de obicei abur). Principiul aplicarii ei la recuperarea absorbantului are la
baza faptul cd marirea temperaturii reduce solubilitatea absorbantului. Operatia se
efectueaza cu reflux si se poate conduce atat sub vid cét si la presiune inaltd (daci
se urmareste lichefierea unui component desorbit care are temperaturd de fierbere
joasa).

Fractionarea sub vid, asociatd sau nu cu vaporizarea, este metoda de
desorbtie cea mai costisitoare, insa conduce la separarea cea mai completd a
absorbantului, la temperaturi moderate. Procesele de desorbtie prin vaporizare si
sub vid pot fi descrise cu ajutorul metodelor utilizate in cazul proceselor de
rectificare [117].
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14 1. Procese de absorbtie-desorbtie

1.2. Aspecte teoretice privind transferul de masa

In procesele de absorbtie si desorbtie, fenomenele de transfer de masa care
se produc sunt complexe datorita difuziei, convectiei si reactiilor chimice care se
produc simultan.

Mecanismul transferului de mas3 a fost explicat de o serie de cercetatori cu
ajutorul unor modele fizice, pe baza carora s-au elaborat mai multe teorii. Acestea
urmaresc stabilirea unor corelari intre parametrii specifici transferului de masa si
hidrodinamicii fazelor, astfel incat relatile deduse s3a descrie cat mai riguros
fenomenele fizice care au loc.

Au fost dezvoltate numeroase modele pentru descrierea procesului de
transfer de masa, cele mai cunoscute teorii fiind: teoria filmului dublu elaborata de
Whitman (1923), teoria penetratiei care are la bazd modelul reinnoirii suprafetei
{Higbie, 1935), teoria reinnoirii intdmpidtoare - elaboratd de Danckwerts in 1951 si
teoria film-penetratie elaboratd de Toor si Marchello (1958) care a incercat sa
cuprinda intr-un singur model cele doua teorii: cea a filmului dublu si cea a
penetratiei.

1.2.1. Mecanismul transferului de masa

Dintre teoriile care au explicat mecanismul transferului de masa intre doud
faze, cea mai larg acceptatd a fost teoria dublului film elaboratd de Whitman in anul
1923 [166]. Aceasta teorie admite ca pe fiecare parte a interfetei care separa fazele
aflate in miscare, existd cate un film stationar, in care are loc schimbarea
concentratiei de la cea din masa fazei, la cea de interfata.

Teoria lui Whitman presupune cd procesul are loc in regim stationar, iar
difuziunea componentului solubil in fiecare din filme, are loc lent, in directie
perpendiculard pe planul interfetei, moleculele din fiecare film au regim de curgere
laminar si deci difuziunea este moleculara.

In masa principala a fazei unde moleculele au o miscare turbuients,
difuziunea are loc mult mai rapid pentru cd difuziunea prin convectie are o
contributie importanta.

Deoarece procesul cel mai lent are loc in filmele de interfats, viteza global3
3 absorbtiei va fi determinata de viteza de difuziune in aceste zone. Mecanismul
absorbtiei bazat pe teoria dubluiui film este prezentat in figura 1.1 [117].

Film  Film
gazos lichid
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i3
Rl "
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Gaz -S|yt Lichid
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Figura 1.1. Reprezentarea schematicd a mecanismului absorbtiei
bazat pe teoria dublului film
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1.2. Aspecte teoretice privind transferul de masa 15

Deoarece s-a admis ca procesul este stationar, in diferite puncte ale masei
principale a fiecarei faze, concentratia nu variaza in timp. Intre concentratiile x si y
din masa fazelor si cele de la interfatd, x; si y; exista o diferenta, care reprezinta
forta de actionare a procesului. Concentratiile fazelor se exprima adeseori prin ¢ si ¢;
pentru faza lichida si prin presiuni partiale p si p; pentru faza gazoasa.

Intrucat componentul solubil difuzeazd din faza gazoasd in faza lichidd,in
sistem apare un gradient de concentratie in directia transferului de masd in
interiorul fiecarei faze [15].

Relatia care st3 la baza teoriei lui Whitman este legea I a lui Fick:

aN _

aN D.ac
ar

= (1.1)

Intr-un sistem inchis, aflat in regim stationar, fluxul unitar de substant3
(cantitatea de substantd) care difuzeazd in unitatea de timp, prin unitatea de arie,
perpendiculara pe directia fluxului este proportional cu gradientul de concentratie si
cu un coeficient D numit coeficient de difuzie [92].

Teoria lui Withman presupune procesul izoterm, reversibil, in care nu are loc
nici o reactie chimica. Hatta [56}, a extins aceata teorie la cazul chemosorbtiei
ireversibile in care un component A aflat in faza gazoasd reactioneaza cu
componentul B din faza lichida, dand nastere unui component nou, C.

Componentul B se va deplasa din masa fazei lichide catre interfata, dar,
totodatd va exista tendinta scaderii concentratiei lui in apropierea suprafetei de
separatie unde are loc reactia. Zona de reactie va fi deplasatd spre masa fazei
lichide. La atingerea echilibrului chimic, vitezele de difuziune ale componentelor A si
B spre zona de reactie, vor fi egale.

In figura 1.2 este reprezenta schematic mecanismul chemosorbtiei, de unde
rezultd modul de variatie a concentratiei componentelor A, B si C precum si
deplasarea limitei filmului stationar de lichid spre masa acestuia, pana la planul S,
dincolo de care componentele B si C au concentratii constante.

S
ol 9 b _
3 - »
S ¢ c
A £ z !
P - o % B g
N c2
]
&|  Fimbchd
= bt
= Y
S

Figura 1.2. Reprezentarea schematica a mecanismului chemosorbtiei

Componentul A difuzeazad in filmul gazos datoritd factorului de intensitate
(forta de actionare) An egal cu (p - p,) pentru faza gazoasd; pentru faza lichid,
factorul de intensitate in filmul lichid de la interfatd este (¢; - ¢;). Componentul B,
difuzeazd spre interfatd sub actiunea factorului de intensitate ¢, - ¢, iar
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16 1. Procese de absorbtie-desorbtie

componentul C se deplaseazd in sens contrar sub actiunea diferentei (c; - c).
Viteza procesului in fiecare zond va fi proportionald cu aceste diferente de
concentratii.

Revenind la teoria celor doud filme a lui Whitman, se poate constata ca dacd
existd premise pentru a admite aparitia unui film gazos stationar la interfatd, aflat in
miscare laminard, pentru faza lichidd, care de obicei circuld cu vitezd mare,
formarea unui film similar la intefatd este mai putin probabila, efectul de frecare
dintre moleculele de gaz si lichid nefiind suficient de mare pentru a reduce viteza
acestuia din urma pand la valori care s3 asigure regimul laminar.

Totusi aceastd teorie a dat rezultate care se afld in concordantd cu datele
experimentale pentru numeroase cazuri studiate, ea fiind incd cea mai larg
acceptata.

Pentru procesele care decurg cu viteze foarte mari sau in conditii
nestationare, teoria lui Whitman nu furnizeaza un model satisfacator pentru
mecanismul lor. Higbie, in anul 1935, a elaborat o altd teorie, numitd teoria
penetratiei, care tine seama de caracterul nestationar al proceselor de transfer de
masa [60]. El presupune fazele ca fiind constituite din elemente de volum aflate in
permanentd migcare care la interfatd, dupd contactare sunt inlocuite de alte
elemente noi. Conform teoriei penetratiei, durata contactarii fiecarei perechi de
elemente de volum din cele doud faze, este egala si constantd, directia transferului
de masa fiind presupusa si aici perpendicutard pe planul interfetei, iar difuziunea la
limita fazelor, fiind considerata moleculara.

Ipoteza egalizarii duratelor de contactare a volumelor elementare nu este
insd satisfacatoare si Danckwerts [33] completeaza teoria penetratiei introducand o
functie de ditributie a timpului de contact, care are la baza ipoteza ca fiecare
contactare a volumelor elementare are o durata particulara de expunere 7.

Dacad se noteaza cu v, viteza fractionald de reinnoire a suprafetei de
separatie a fazelor, viteza medie a procesului, pentru tot intervalul valorilor lui 7, va
fi data de relatia:

N =D velci-c) (1.2)

Modelul lui Danckwerts este un model imbundtdtit al mecanismului
transferului de masa, deoarece include si efectul miscarii turbulente a fazelor, deci
al difuziunii prin convectie si se aplicd satisfacitor proceselor care au loc in
aparatura utilizata curent in practica (coloane cu barbotare si umpluturd) precum si
reactiilor de absorbtie insotite de reactie chimica.

Teoria penetratiei nu contrazice teoria celor doud filme, relatia Ilui
Danckwerts (1.2) fiind valabild pentru durate de contactare scurte, in regim
nestationar, iar relatia (1.1) care sta la baza teoriei lui Whitman, fiind valabild
pentru durate de contactare mai mari.

Trebuie mentionat insd, cd nici una din aceste relatii nu se poate aplica
pentry determinarea vitezei de difuziune N (numarul de moli transferati/ord) decat
daca se cunosc ¢; i z pentru teoria celor doud filme si durata de contactare 7. care
se poate folosi la obtinerea vitezei fractionale v, cu care se reinnoieste stratul de la
suprafatd in unitatea de timp, pentru teoria penetratiei.

Teoria penetratiei a mai fost imbundtatitd ulterior prin introducerea
considerentului ¢a in timpul contactarii, elementele de volum nu sunt statice, fapt
care a condus la luarea in considerare a unei componente perpendiculare pe directia
de difuziune a miscdrii lor. Aceasta introduce implicit influenta vitezei liniare a masei
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1.2. Aspecte teoretice privind transferul de masa 17

fluidului v si a caracteristicilor lui, prin intermediul vascozitatii cinematice v, asupra
vitezei procesului de transfer de masa.
Teoria este cunoscuta sub denumirea de teoria stratului limta:

p2/3 (/2
N=AW6—(§] (CI—C) (1.3)

In aceastd relatie v este exprimat in m/h, vascozitatea cinematicd v in m?/h,
iar z este distanta parcursd la transfer, care depinde de valoarea criteriului

Reynolds; z = v_Re , iar constanta A este un factor de proportionalitate.

In 1958 a fost elaboratd de Toor si Marchello teoria film-penetratie [151]
care a incercat sa cuprindd intr-un singur model cele doua teorii: cea a filmului
dublu si cea a penetratiei.

O altd teorie cu privire la transferul de masa in regim stationar a fost
propusa de King in 1966 [76] si este cunoscuta ca teoria difuzivitatii turbulente
(“eddy diffusivity”). Teoria lui King poate fi exprimata prin urmatoarea relatie:

[ 2\ dc
= +&-Z 3 ( )

Aceasta teorie presupune o contributie semnificativd a convectiei la difuzia
speciilor in stratul limita, langa interfata procesul de difuzie fiind dominant.

Interpretarea fizica a acestei ipoteze consta in prezenta turbulentelor in faza
lichida, fapt ce favorizeaza transferul de masa odata cu cresterea distantei de la
suprafata.

Dintre toate aceste modele propuse, teoria dublului film a primit cea mai
mare atentie datoritd simplitdtii si acuratetii in comparatie cu alte modele. De fapt,
presupunerea ca fazele gazoasa si lichida sunt in echilibru termodinamic la interfata
in timpul proceselor de transfer de masé, a fost utilizatd mai ales din cauza limitarii
posibilitatilor experimentale si a dificultétii teoretice [87].

Din cele expuse rezultd atat esenta diferentelor intre diversele teorii asupra
mecanismului procesului de transfer de masa, precum si faptul ca nici una din ele nu
furnizeazd o relatie general valabild; aportul adus de interpretarea datelor
experimentale pentru diferite tipuri de dispozitive de contactare a fazelor nu poate fi
inlocuit. In instalatile moderne, in care se urmdreste marirea la maximum a
productivitatii prin intensificarea contactarii obtinutd prin viteze mari ale fluidelor,
transferul de masa este conditionat in special de difuziunea prin convectie in conditii
de turbulenta marcata.

Datoritd dezvoltarii exponentiale a puterii computerelor si a tehnicilor
avansate de masurare si control, a crescut posibilitatea de a furniza informatii
calitative si cantitative care sa fundamenteze si sa elucideze mai precis aceste
mecanisme, studiile din ultimii ani aducand imbunatatiri semnificative mecanismelor
existente cu privire la transferul de masa [69], [50], [39].

1.2.2. Absorbtia si desorbtia in absenta reactiei chimice

Absorbtia fizicd a unui gaz A intr-un lichid parcurge urmatoarele etape in
care se admite mecanismul formulat de Whitman [117]:
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18 1. Procese de absorbtie-desorbtie

» difuziunea componentului A din faza gazosa aflatd in curgere
(turbulentd) spre filmul gazos stationar de la interfatd; viteza acestei etape este
relativ mare si valoarea ei depinde de caracteristicile fizico-chimice si de regimul
hidrodinamic;

> difuziunea componentului A prin filmul stationar gazos spre interfata;
viteza acestei etape este legatd de solubilitatea componentului A si este relativ
redusd (in special pentru gaze usor solubile);

» componentul A trece din faza gazoasa in faza lichida (este absorbit);
viteza etapei de absorbtie propriu-zisa este de obicei mare;

» difuziunea componentului A prin filmul stationar lichid de la interfata;
viteza acestei etape este relativ mica (in special pentru gazeie greu solubile);

» difuziunea componentului A din filmul stationar, in masa fazei lichide
care este in migcare (turbulentd); viteza acestei etape este relativ mare.

Viteza totald a procesului de transfer va fi conditionatd de viteza etapei care
decurge cel mai lent.

Se considerd sistemul bifazic (figura 1.3), in care faza gazoasa contine doud
componente: componentul A - solubil si componentul B - inert, iar faza lichida
(solutia) contine absorbantul si componentul A dizolvat [91].

Cele doud faze, lichida si gazoasd, sunt separate printr-o interfatd. Dacd
fazele nu sunt in echilibru, componentul A va migra dintr-o faza in alta prin interfata
de separatie.

faza gazoasi 4+—— P
& A+B A
X . Lo - . N N N N RN "\
L .
_ = - - _ 1
-= - - Ca
fazalichidi == _ Z == —==+1Ca

Figura 1.3. Schema sistemuiui bifazic
‘IITI cazul absorbtiei fizice, dacd se considerd c3 la interfata gaz-lichid
compozitia fazei lichide este in echilibru cu compozitia fazei gazoase, fluxul molar

din componentul A, transferat din faza gazoasa in unitatea de timp prin unitatea de
suprafatd de contact, este exprimat prin intermediul relatiei (1.5) [146]:

NZkG.(pA_pQ) (1.5)

s ~0 . i . s
Dacad C, si C, sunt concentratiile componentului A in miezul fazei lichide,
respectiv la interfata, acelasi flux poate fi exprimat si in forma:

N=k?-(ch-c3) (1.6)

BUPT



1.2. Aspecte teoretice privind transferul de masa 19

Dacé legea lui Henry este aplicabila:
p, = He - C', (1.7)

combinand relatiile (1.5) - (1.7), se obtine:

PA 0
He A
—[?4- He-kG

Examinand relatia (1.8) se constatd ca existd douad situatii limita:

e dacd 1 >> 1, relatia (1.8) poate fi aproximata prin:
He - kg

N=kG.(pA-He-cg) (1.9)

deci transferul de masa este controlat de faza gazoasa;

" 1 . .
daca ——— << 1, relatia (1.8) devine:
° He - kg tia ( )

p
N:kf-[H—g-cgJ (1.10)
in acest caz transferul de masa fiind controlat de faza lichida.

Relatiile (1.5) - (1.8) sunt valabile si in cazul desorbtiei, cu mentiunea ca
fluxul molar in acest caz va fi un numar negativ [146].

Desorbtia gazului dizolvat dintr-un lichid fara a avea loc o reactie chimica
este numitd ,desorbtie fizica”. Cand gazul dizolvat reactioneaza chimic cu alti
componenti din solutie, desorbtia este numitd ,desorbtie chimica” [9].

Gazul dizolvat va fi desorbit din lichid intr-o fazd gazoasa daca concentratia
gazului in miezul lichidului este mai mare decat la interfata dintre cele doua faze.
Desorbtia fizica poate fi cauzatd de sciderea presiunii totale sau a presiunii partiale
a gazului, de cregterea temperaturii sau a tdriei ionice a solutiei [130].

In absenta reactiei chimice fluxul molar a componentului A ce se desoarbe
este dat de relatia [2]:

N =k -(c§-ch) (1.11)

Existd doud mecanisme pentru desorbtia gazelor din solutii apoase {73],
(31:

»  daci diferenta intre presiunea partiald a gazului, care se afld in
echilibru cu compozitia in miezul lichidului, $i presiunea partiala la interfata gaz-
lichid este mica, respectiv gradul de suprasaturare este modest, gazul va fi desorbit
prin difuzie de la suprafata libera a lichidului in mod analog absorbtiei.
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20 1. Procese de absorbtie-desorbtie

> dacd gradul de suprasaturare este mare, se vor forma bule in
interiorul lichidului si o mare parte din gaz va fi eliberat prin difuzie de la suprafata
bulelor (desorbtie cu bule). Bulele formate se ridica pe indltimea stratului de lichid,
in acelasi timp, gazul difuzeaza din solutie, ceea ce duce la cresterea bulelor.

Cresterea bulelor de gaz poate schimba partial conditiife hidrodinamice
(cresterea turbulentei, distrugerea stratului limitd, etc.) si in acest fel intensificd
transferul de masa difuzional.

Astfel, acest tip de desorbtie este un proces foarte diferit fatd de cel de
absorbtie in care suprafata utild de transfer de mas3 este determinatd de factori
externi [68].

Daca gradul de saturatie este mic, nu se formeaza bule de gaz si desorbtia
este analoaga absorbtiei.

O descriere matematica a desorbtiei cu formare de bule poate fi exprimats
prin urmatoarele relatii pentru:

- incércarea cu gaz a stratului barbotat:

( 0,2
~0,2. (LJ . [_p_l-_]
_ Vo) \ PG
@g = 1-ex 555 575 (1.12)
1+0,00875 - [LJ : (&}
k Yo PG
- diametrul bulelor:
( o 045
dp = 0,00072 -v0-135 . _) (1.13)
pL
- suprafata de contact interfazic:
a=006% Vv, (1.14)

dp

Procesul de desorbtie cu formare de bule are loc atita timp cat presiunea in
miezul lichidului 8 componentului care se desoarbe (presiunea sa partiald in
echilibru cu compozitia lichidului) este mai mare decat presiunea din desorber
[146].

1.2.3. Absorbtia si desorbtia insotite de reactie chimici

In cazul unei reactii chimice in faza lichidd se disting doud efecte.
Consumarea componentului A printr-o reactie chimica duce la sciderea concentratiei

sale Cg din miezul lichidului. In cazu! desorbtiei, reactia chimicd produce continuu

componentul ce va fi desorbit, marindu-i concentratia in lichid. Deci, in ambele
cazuri, un prim efect al reactiei chimice constd in mérirea fortei motrice sub care se
desfasoara procesul.

Un al doilea efect constd in marirea semnificativa a coeficientului de transfer
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1.2. Aspecte teoretice privind transferul de masa 21

de masd raportat la faza lichida fata de situatia in care ar lipsi reactia chimica.
Amplificarea poate fi atdt de mare incat controlul transferului de masa sa fie trecut
asupra fazei gazoase [12].

Variatiile concentratiilor celor doi reactanti in jurul interfetei sunt
dependente de raportul vitezelor etapelor de transfer de masa si transformarea
chimica. Evolutia concentratiilor reactantilor in jurul interfetei gaz-lichid in prezenta
si absenta reactiei chimice sunt prezente in figura 1.4 [19].

gaz —pj¢—— lichid
zona —— [—— zona
convectiva convectiva
de gaz a lichidului
Co
P, e
Reactia chimica
P, A + b-B > Produsi
c,
-8, 0 8, X
Film de gaz  Film de lichid
(8;) (&)
Figura 1.4. Evolutjii ale concentratiilor reactantilor in jurul interfetei gaz - lichid
In prezenta reactiei chimice ; In absenta reactiei chimice - - - - -

Fenomenul absorbtiei insotite de reactie chimicd poate fi exprimat ca o
secventd de pasi care pot sau nu sa interfereze [8]:

- difuzia reactantului (reactantilor) din miezul fazei gazoase la interfata dintre
cele doua faze;

- difuzia reactantului (reactantilor) de la interfata spre interiorul fazei lichide;

- reactia chimica in faza lichida;

- difuzia reactantilor initial prezenti in faza lichidd si/sau a produsilor de
reactie in interiorul fazei lichide datoritd gradientilor de concentratie creati
prin reactia chimica.

Fenomenul simultan al difuziei si al reactiei chimice in faza lichida, este
descris, pentru fiecare din speciile reactante, de ecuatia diferentiald [146]:

Dj - Vﬁ_ = v -V + %_Ct—’ + r
!
(1.15)
transport . .
convectie acumulare  reactie
molecular

Ecuatia (1.15) este dedusa in raport cu un sistem de coordonate care se
migcd impreund cu portiunea de lichid consideratd; v = 0 inseamnd c3, pe perioada
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22 1. Procese de absorbtie-desorbtie

vietii sale, elementul de lichid se considera un corp rigid, ceea ce nu inseamna ca
pozitia lui in spatiu nu se poate schimba. In aceste conditii t este timpul scurs din
momentul aducerii la interfatd a portiunii de lichid considerate. In acest sens ecuatia
(1.15), care descrie un fenomen nestationar, poate fi aplicata la procesele care sunt
stationare la scard macroscopica [146].

Ecuatia (1.15) se simplificd considerabil in teoria filmului dublu. Daca are loc
a singura reactie, pentru reactantul A se poate scrie:

2
Dy - L€A _, (1.16)
dx?

in cazul teoriei penetratiei [60] si a teoriei reinnoirii suprafetei [33],
fenomenul simultan al difuziei si al reactiei chimice in faza lichida este descris de
ecuatia:

2
D, €A _%A ., (1.17)

In general, r este o functie de concentratia unuia sau mai multor reactanti si
atunci, din punct de vedere matematic, problema consta in integrarea unui set de
ecuatii diferentiale de tipul (1.16) sau (1.17).

Cele mai multe dintre procedeele de absorbtie sunt bazate pe reactia dintre
componentul dizolvat si lichidul absorbant sau un alt component prezent in solutia
absorbantd. Efectul de absorbtie in aceste procedee de chemosorbtie este cel mai
puternic atunci cand reactia este ireversibild, insa cel mai adesea se alege calea care
sa permita, dupa@ absorbtie, regenerarea solutiei de absorbant prin operatia de
desorbtie sau stripare si reutilizarea acesteia in procesul de absorbtie. Aceasta
conditie se poate realiza numai in cazul unei reactii reversibile [133].

Fenomenul de desorbtie insotitd de reactie chimicd poate fi descris de un
numar de pasi elementari [3]:

o reactia chimica a gazului dizolvat in faza lichida;

o difuzia gazului dizolvat din miezul lichidului spre interfata dintre cele
doua faze,

o transportul gazului prin interfat3;

o difuzia gazului de la interfatd spre miezul fazei gazoase.

Primii doi pasi pot avea loc simultan si pot interfera, fenomenul global
rezultat din acestia se considera in serie cu ultimii doi.

Producerea reactiilor chimice are doua efecte distincte asupra procesului de
desorbtie [9]:

- reactia chimicd influenteazd concentratia gazului dizolvat la nivel
molecular in masa lichidului. In timpul desorbtiei, reactia chimica produce continuu
componentul care se desoarbe, acest lucru ducand la o anumitd concentratie a
acestuia in masa de lichid si furnizeaza o anumita fortd motrice pentru transferul de
masa;

- la o anumita valoare a fortei motrice, viteza efectivd a transferului de
masa poate fi mult mai mare in cazul producerii reactiei chimice decéat in absenta
acesteia. Cregterea vitezei poate fi atat de mare incat poate duce la micsorarea
rezistentei la transfer a fazei lichide pana in punctul in care aceasta devine
neglijabilda comparativ cu faza gazoasa.
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In desorbtie, reversibilitatea reactiei chimice trebuie intotdeauna luatd in
considerare. Dacd viteza de reactie este de ordinul unu in raport cu componentul
care se desoarbe, teoria absorbtiei este aplicata si desorbtiei cu conditia ca viteza de
reactie s3 fie mare (cel putin reactie rapida) [9].

In cazul desorbtiei chimice, fluxul efectiv al componentului A care se
desoarbe este mai mare decat in cazul desorbtiei fizice si este dat de relatia [2]:

N =k -(€§ -c}) (1.18)

Aspectele teoretice ale transferului de masa insotit de reactie chimica sunt
incd departe de a fi rezolvate complet. Incercérile ficute in scopul stabilirii unei
teorii unitare raman totusi limitate. Chiar si pentru cazurile studiate este greu sa se
precizeze dacd intr-un anumit caz dat, factorul care controleazad viteza globala de
transfer va fi viteza de difuzie sau viteza de reactie.

1.2.4. Factorul de amplificare a transferului de masa

Prezenta reactiei chimice in faza lichida provoaca cresterea gradientilor de
concentratie in aceastda faza si in consecintd cresterea fluxului de substantd
transportata difuzional prin cele doud filme [19]. Ca madsura a amplificarii
transferului de masa de cdtre reactia chimicd, in cazul absorbtiei si desorbtiei, cel
mai frecvent se utilizeaza asa-numitul factor de amplificare (E). Acesta este definit
ca raportul dintre coeficientul de transfer de masa pentru faza lichida in prezenta
reactiei chimice (k) si cel obtinut in cazul absorbtiei / desorbtiei fizice (k;°) [12]:

E-ki (1.19)
kO
L

Valorile lui k, si k;,° sunt puternic influentate de hidrodinamica fluidului, dar
factorul de amplificare este practic independent de ea.

In literatura de specialitate sunt date relatii pentru calculul factorului de
amplificare al absorbtiei in cazul reactiei instantanee, atat pentru reactii ireversibile
cat si reversibile, cuprinzand si diverse scheme cinetice. Sunt furnizate si conditii
pentru incadrarea intr-un anumit regim cinetic, cét si pentru incadrarea intr-un
anumit ordin de reactie (pseudo-ordin unu, ordin doi, etc.) pentru diverse cazuri
[12], [36].

O relatie explicita de calcul a coeficientului de amplificare a absorbtiei este
propusa de DeCoursey [38] si apoi prezentatd intr-o form3 generalizatd de Joshi
[72]:

n n

1 n
-1 . _ .
| P (% Un-1Be| 4. g“"’)Z'"—? (1.20)
— 1
(1+@)2h-2 nn-1.(E. -1p—3

parametrul ,n” depinde de cinetica reactiei.
O altd modalitate de calcul a factorului de amplificare a absorbtiei de citre
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24 1. Procese de absorbtie-desorbtie

reactia chimica, bazata pe numarul Hatta (Ha) si pe un parametru Z de difuzie -
concentratie, in cazul unei reactii ireversibile de ordinul doi ( A + B —> C) este
prezentata sub forma expresiilor [155]:

k<DA-CO)}/2 D .Ci
Ha=(_—B_; z=_ACA (1.21)
kl? DB-Cg

- Ha-[1-(E—1)-z]5/z

) tanh{Ha J1-(E-1) zl%}

(1.22)

Pentru cazul reactilor de ordin general, Brian [21] exprim3 factorul de
amplificare in functie de Z si de numarul Hatta generalizat.

Pentru cazul general al unei reactii in faza lichidd avdnd o expresie a vitezei
de reactie de forma:

r=k.¢2.cg" (1.23)

numarul Hatta se caiculeaza pe baza relatiei generale [61]:

\(n-1)
ik()}’(”()

(1.24)

Valoarea numarului Hatta permite aprecierea tipului de reactie chimica: la
interfata gaz-lichid, in filmul de lichid sau in solutie.

In functie de modelele transferului de mas3, au fost dezvoltate o varietate
de expresii pentru factorul de amplificare.

Pentru o reactie ireversibila de ordinul unu sunt date urmatoarele expresii
pentru calcului factorului de amplificare:

- pe baza teoriei dubiului film [158]:

Ha
E=—fr0— .
tanhHa (1.25)
- pe baza teoriei penetratiei [36], [81]:
4-Ha? 1 _he?
E=Ha-(1+ d j-erf LA Y e n (1.26)
8. Ha2 n 2 - Ha

- pe baza teoriei reinnoirii suprafetei [36], [81]:

BUPT



1.3. Cinetica proceselor de absorbtie-desorbtie 25

E =1+ Ha? (1.27)

in cazul unei reactii ireversibile de ordinul doi, relatile de calcul ale
factorului de amplificare sunt:

- pe baza teoriei dublului filtm [165], [158]:

1 1 [ Ha_ -1.35 (1.28)
(E _ 1)1.35 (Ew _ 1)1.35 tanh Ha
- pe baza teoriei penetratiei [167], [158]:
2
Foeibs |l 4 Ex '£E°°‘1)-1 (1.29)
2.(F.-1) E2s

unde E,, este factorul de amplificare obtinut pentru reactia de pseudo-ordin unu gi
calculat cu realatia (1.26).

- pe baza teoriei reinnoirii suprafetei [38], [81]:

2
2 2 e
Ha Ha E. -Ha +1 (1.30)
2 -1)

AE E.-1

Pe baza teoriei filmului dublu, Astarita [12] prezintda o metodologie general
valabild de calcul a factorului de amplificare a absorbtiei de cdtre reactia chimica pe
baza unei scheme implicite. Calcule, atat pentru absorbtie cat si pentru desorbtie, ce
iau in considerare reactii reversibile, ficute pe baza teoriei penetratiei duc la
discrepanta de maximum 10% fata de teoria filmului dublu.

1.3. Cinetica proceselor de absorbtie-desorbtie
Raportul relativ dintre procesele de transfer de masa si reactia chimica este
sistematizat in literatura prin asa-numitele regimuri cinetice.

Astarita defineste aceste regimuri pe baza raportului adimensional, notat cu
@, dintre timpul difuziei si timpul reactiei [12]:

o-1D (1.25)
tr

Timpul difuziei tp este definit pe baza relatiei urmatoare [12]:

D
K0 = /— 1.26
[ D ( )
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Relatia dintre timpul difuziei si parametrii empirici specifici celor trei teorii (3
- grosimea filmului in cazul teoriei dublului film; t* - durata de stationare la interfata
a elementului de volum in cazul teoriei penetratiei; s - viteza in cazul teoriei
reinnoirii suprafetei) este [12]:

tp =1t 07 1.27
D=7 ( )

Valoarea lui tp in procesele insotite de transfer de masa poate fi estimata fie
direct, prin cercetarea conditiilor hidrodinamice ale fazei lichide sau, mai uzual, pe
baza relatiei 1.26 si a corelatiilor empirice pentru coeficientul de transfer de masa

0
Ky .
Valorile uzuale sunt in domeniul [12]: 4.1073 < tp < 4.107? secunde.
Timpul reactiei, t,, reprezintd timpul necesar reactiei chimice pentru a

schimba concentratia componentului A in intervalul ch - cg dacd reactia s-ar

desfasura la valoarea medie a vitezei pe acest interval. O valoare medie a vitezei
de reactie poate fi definita astfel [12]:
1 “
'm =—i——0' ‘[rdCA (1.28)
Ca~Ca @

Aceata valoare va fi negativa in cazul desorbtiei (ch < cg) si pozitiva in

)
A)
Timpul reactiei, t,, este definit prin relatia:

cazul absorbtiei (cf4 >C

gy (ca-h)
2 m /

(1.29)

Factorul 2 este introdus pentru ca in cazul unei reactii simple de ordinul 1,
timpul reactiei sd devina valoarea inversa a constantei cinetice [12].

Dacd ® << 1, conventional se face referire la o reactie chimici lentd
(rolul reactiei chimice este numai de a mari forta motrice a procesului).

Daca B este reactantul din faza lichida, cg Si cg concentratiile sale la

interfata si in miezul lichidului si dacé sunt indeplinite conditiile: ® >> 1 si cg - cg

<< cg . atunci se face referire la 0 reactie chimicd rapida.
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in general, la interfatd, lichidul nu este in echilibru chimic cu faza gazoasa.
Dac3 insd reactia chimicd este extrem de rapida (® — o), echilibrul chimic este
stabilit instantaneu. Acesta este cazul regimului cu reactie chimica instantanee.

1.3.1. Reactii lente

Cazul regimului de reactie chimicd lentd a fost studiat intens, in literatura
gasindu-se informatii complexe de simulare numericd a procesului, incluzand
hidrodinamica si transferul de masa insotit de reactie chimica [57], [163], [101].
Oricum, astfel de modele complicate sunt destul de greoaie, majoritatea autorilor
considerand cd o abordare simpla poate fi inca de interes.

Regimurile chimice se disting in functie de valoarea criteriului Hatta. Acest
numdr adimensional este de importantd primordiala intrucat el indica locul de
desfasurare al reactiei chimice. In mod conventional, se considera ca un proces gaz-
lichid este insotit de reactie chimica lenta in faza lichida, daca Ha < 0.3 [124].

In astfel de cazuri transformarea chimicd se desfisoara preponderent in
zona convectiva a lichidului, debitul de reactant A ce reactioneaza in filmul de lichid
fiind neglijabil. Singura influenta a filmului de lichid asupra desfasurarii procesului
este opunerea unei rezistente la transportul (difuziunea) lui A de la interfata spre
zona convectivd. Cele doua etape ale procesului eterogen, transferul de masa (al
reactantului ce provine din faza gazoasa) si reactia chimica se pot considera in serie
[19].

in regim stationar, viteza procesului este egald cu fluxul de reactant A
transferat prin filmele de gaz sau de lichid (figura 1.5), factorul de amplificare al
procesului fiind practic egal cu unitatea (E = 1).
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|
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Figura 1.5. Profile de concentratie in jurul interfetei gaz-lichid

pentru procesul insotit de reactie lentd

Deoarece nu existd nici un efect de amplificare, singurul efect al reactiei
chimice este influenta sa asupra fortei motrice a procesului. Viteza de transfer de
masa este data de relatia [12]:
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28 1. Procese de absorbtie-desorbtie

N =k (cy-<§) (1.30)

in cazul regimului de reactie lentd, rolul reactiei chimice este doar de a
mentine concentratia componentului A in miezul lichidului (cg) la o valoare scazuta

in cazul absorbtiei sau la o valoare ridicata in cazul desorbtiei [12].

La procesele gaz-lichid insotite de reactie foarte lentd, potentialul de
transformare chimica este neglijabil comparativ cu potentialul de transfer de masa,
lichidul devenind saturat in reactant A. Concentratia reactantului A (ca si cea a lui B)
este constanta in intreg volumul lichidului, film sau zond convectiva (figura 1.5). De
reguld, viteza procesului este definita ca fiind viteza de transformare a reactantului
A in faza lichid3. Factorul de amplificare al procesului (E) este in acest caz subunitar
[19].

1.3.2. Reactii rapide

Cazul regimului de reactie rapidd a fost studiat pentru prima data de van
Krevelen si Hoftijzer [155] cu modelul filmului.

In acest regim, echilibrul chimic predomind in miezul lichidului, iar
concentratia reactantului B este constantd in toatd faza lichidd (aceastd conditie
este impusa de o desfasurare cu vitezd mare a reactiei). Factorul de amplificare al
transferului de masa de catre reactia chimica este dat de relatia (1.31) [12]. Ecuatia
(1.31) este valabila atdt in cazul absorbtiei cat si in cel al desorbtiei.

E-vo - |0 (1.31)

Concentratia componentului A in miezul lichidului cg coincide practic cu

valoarea concentratiei la echilibru ch. Se poate defini deplasarea fata de echilibru
prin relatia:

Ach =CA—CZ (1.32)

care va fi pozitiva in orice moment in cazul absorbtiei si negativa in cazul desorbtiei.
Timpul reactiei se poate calcula cu relatia [12]:

ACi 2
t, = ,.( 2 (1.33)
Ca
2 I'(ACA)-dACA
0

La o valoare datd a fortei motrice (pozitivd in cazul absorbtiei, negativi in
cazul desorbtiei), factorul de amplificare are aceeasi valoare in ambele cazuri
(absorbtie si desorbtie) numai dac3d viteza de reactie este o functie impard de
deplasarea fatd de echilibru. Cel mai realist caz in care aceastd conditie este
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satisfacutd este cel in care reactia este de pseudo-ordin unu, expresia vitezei de
reactie fiind:

rlaca) = kg - aca (1.34)

in acest caz, timpul reactiei t, fiind inversul constantei cinetice de pseudo-
ordin unu, ecuatia (1.31) devine:

E=(ko -tp (1.35)

sau, echivalent:

ki =,”D~k0i (1.36)
deci viteza transferului de masa este:

N =D ko) ac!, (1.37)

in regimul reactiei chimice rapide, transferul de mas3 este independent de
intensitatea amestecarii fazei lichide si de volumul lichidului, dar depinde puternic de
temperatura si de forta motrice a procesului [12].

1.3.3. Reactii instantanee

Regimul reactiei instantanee reprezintda limita superioard a vitezei de
amplificare care este atinsd atunci cand toate rezistentele la transfer datoritd
cineticii chimice au fost eliminate.

Raportul intre viteza reactiei chimice din faza lichidd si viteza transferului de
masa a componentului A este in acest caz infinit. Transformarea chimicd are loc
practic instantaneu in punctul de intalnire a celor doi reactanti [19].

In cazul regimului de reactie instantanee (® — o) echilibrul chimic se
stabileste instantaneu, prin urmare concentratia totalda a componentului transferat la

. “ ; o . o w - . *
interfata - qu va fi egala cu concentratia totala corespunzatoare echilibrului - C,,

componentul transferat poate difuza in ambele forme, dizolvat fizic si in forma
chimica combinata, fara nici o rezistenta cinetica pentru transformarea dintr-o form3a
in alta.

Dacad coeficientii de difuziune a tuturor speciilor sunt egali, viteza
transferului de masa va fi guvernata de forta motrice calculatd pe baza concentratiei
totale C, a componentului transferat (dizolvat fizic si in forma chimicd combinatd)
[12]:

N=kf (cy-c§) (1.38)

Factorul de amplificare de catre reactia chimicad in cazul regimului de reactie
instantanee E, (valoarea Iui E cand ® — o) este dat de raportul dintre forta motrice

chimics (C ~C9) si forta motrice fizics (cly -c9) [12]:
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* 0
c, -C
L-CATIA (1.39)
!
Ca~Ca

Astarita si Savage au analizat regimul de reactie instantanee si in cazul
absorbtiei simultane a doua gaze. Ei au ardtat ca in conditiile in care forta motrice
fizicd pentru absorbtie a ambelor gaze este mare si pozitiva, acesta nu implicd faptul
ca si fortele motrice chimice sa fie pozitive, unul din componenti putdnd fi desorbit
chiar daca forta motrice fizica este pozitiva [11].

1.4. Absorbtia / desorbtia dioxidului de carbon in / din solutii
de carbonat de potasiu

1.4.1. Mecanisme de reactie si cinetica

Procesele de absorbtie si desorbtie a dioxidului de carbon in / din solutii de
carbonat de potasiu sunt exemple tipice de transfer de mas3 insotit de reactie
chimica in faza lichidd. Chimismul acestor procese a fost studiat intens in literaturd
[36], [126], [10], [12]. Dioxidul de carbon este un gaz acid si orice solutie alcalina
este convenabild ca si solvent chimic.

1.4.1.1. Chimismul procesului de absorbtie

Reactia generald care sta la baza procesului de absorbtie a dioxidului de
carbon in solutii de carbonat de potasiu este:

K;CO3+CO;+ H;O == 2KHCO4 (1.1,r)

Deoarece sarurile sunt electroliti puternici, reactia (1.1,r) poate fi scris3 in
forma:

CO,+CO5 +H,0 == 2HCO; (1.2,r)

Hidratarea si dehidratarea dioxidului de carbon in solutii apoase de
carbonat/bicarbonat se desfisoard dupd urmitoarele mecanisme de reactie care au
loc in paralel [36], {10]:

1. mecanismul acid:

CO,+H;O0 &———= HCO; +HY (1.3,

- - 2_
HCO; == C0O; + H (1.4,r)
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2. mecanismul alcalin:

CO,+ OH &——=HCO; (1.5,r)
HCO;+ OH — C(j)23'+ H,0 (1.6,r)

Reactiile (1.4,r) si (1.6,r) sunt considerate instantanee si in echilibru tot
timpul, pentru ca implicd doar un transfer de proton.

Reactia care controleaza procesul chimic este cea de formare a ionului
bicarbonat (1.5,r) sau reactia de hidratare a dioxidului de carbon (1.3,r) [143].

In solutiile cu pH > 10 viteza reactiei (1.5,r) va fi cu mai mult de 30 de ori
mai mare decat cea a reactiei (1.3,r). Astfel, reactia (1.3,r) va avea o importanta
neglijabila in determinarea vitezei de absorbtie a CO, in solutii alcaline cu pH = 10.
La valori ale pH-ului sub 8, reactia (1.3,r) este mai rapida decat reactia (1.5,r) [12],
[47].

Expresia vitezei de reactie este [12]:

r=kop-[OH]- [[cozj - [cozj*) (1.40)

Constanta cinetica a reactiei (1.5,r) corelatd cu temperatura este data de
urmatoarea relatie [112]:

285

Astarita [12] confirma influenta temperaturii asupra constantei de viteza dar
sugereaza pentru solutii corelarea cu taria ionica:

285

log k- =13.635 -==+0.08-J; (1.42)

OH™

Pentru reactia (1.3,r), constanta de viteza se calculeaza cu relatia (1.43) tot
ca functie de temperatura [112]:

log k, =329.850-110.541./ogr-@‘1 (1.43)

1.4.1.2. Chimismul procesului de desorbtie

in timpul desorbtiei dioxidului de carbon din solutii apoase de carbonat de
potasiu are loc urmatoarea reactie cu eliberare de CO,:

2KHCO, == K,C0,+CO,+ HyO (1.7,r)
Aceasta reactie este insotita de difuzia dioxidului de carbon ce se desfasoard

la interfata gaz-lichid {116].
Transformarea bicarbonatului in carbonat poate urma dou3 cai:
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1. formarea ionilor OH :
e jcHcog . e
HCO; ———= (C0O,+ OH
OH~
urmata de reactia foarte rapida@ (aproape instantanee):
OH™+ HCOZ == CO3 + H,0
2. formarea moleculelor de apa:

ke
H .-
HCO3 +HY &—— C0,+H;0
ky,0
urmata de reactia foarte rapida:

HCO; == CO} +H*

(1.8,r)

(1.9,n

(1.10,r)

(1.11,r)

Concentratiile la echilibru ale speciilor CO, 5i OH sunt date de relatiile [36]:

=2
[copJ" - K2 [NC031”
1 [CO57]

2—

[OH™]" = K_W.[CO_3]
K2 [HCO3]

Presiunea la echilibru a dioxidului de carbon este [116]:

x 1 [HCO3)?
PCO, =T ——=-—
? Kp [c0%]
unde:
K2
Kn =
P~ Ky He

Viteza totald poate fi exprimata prin relatia:

r=rr+ry =k '([COZJ* —[CO;_)])

(1.44)

(1.45)

(1.46)

(1.47)

(1.48)

intr-un sistem fird catalizator viteza r; este foarte scizutd si poate fi
neglijata. Constanta de viteza de pseudo-ordin unu (k,) a reactiei (1.8,r) poate fi
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exprimata ca:

[CO2"]
ki =Kr 73 - (1.49)
[HCO3]
unde:
_ Kw

Viteza de desorbtie insotitd de o reactie de ordinul I poate fi exprimata prin
relatia [36]:

Na=[Ca-Cl)-(Ds -k k20'5 1.51
A=\Ca-Cy A K1 +k[ (1.51)

in care: CZ si C)"4 sunt concentratiile la echilibru, respectiv la interfata ale

componentului A care se desoarbe; D, - coeficientul de difuziune a componentului
A; k; — constanta cineticd de pseudo-ordin unu si k, — coeficientul partial de transfer
de masa in faza lichida.
Ecuatia de mai sus este valabila daca sunt satisfacute urmatoarele ipoteze:
- procesul se desfasoara in regim izoterm;
- reactia este de ordinul I;
- echilibrul chimic predomina in miezul lichidului;
- concentratia la echilibru ramane constanta in timpul difuziei
reactantilor.

1.4.2. Echilibre termodinamice

intr-o solutie apoasa de carbonat/bicarbonat de potasiu, reactiile de
echilibru care se iau in considerare sunt cele doud reactii de disociere a acidului
carbonic si echilibrul de disociere al apei:

K
CO,+ Hy0 === HCO; +H*

N & Iy +
HCO;—=2C05 +H

Ko -
H,0 —2=H"'+ OH

Cele doud constante de disociere a acidului carbonic K; si K, sunt date de
expresiile:

_[H*]-[HCO3]

K1 [CO5]

(1.52)
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_[H']-[CO5"]

K> (1.53)
[HCO3]
jar constanta de disociere a apei este [36]:
Ky =[HY] [OH™] (1.54)

Estimarea valorilor constantelor de echilibru pentru cele trei reactii
prezentate in functie de temperatura este data de urmatoarele relatii [36]:

log Ky = - 340T4'7 —0.03279-T +14.843 (1.55)
log K =-29‘;2'4 ~0.0238 T +6.498 (1.56)
log Ky = ~28322 _ 224773 .10gT +61.206 (1.57)

intr-o solutie partial carbonatatd ce contine ioni carbonat si bicarbonat,
concentratia ionilor hidroxil poate fi calculata cu ajutorul relatiei:

2_.
Kw [CO57T

[OH™ ] =
K2 rHCO3]

(1.58)

Concentratia dioxidului de carbon, daca solutia este la echilibru, este datd
de relatia:

[COyp " =W =237 22 T3l 1.59
2 Ki [on] K1 [coZ-] (1.59)

Concentratia totala a ionilor carbonat si bicarbonat in solutia initiald este:
[K*]=[HCO3]+2-[CO3~] (1.60)

in procesele de absorbtie si desorbtie, compozitia fazei lichide se exprimi de
obicei sub forma gradului de carbonatare (o) in locul concentratiei molare a
componentei absorbite in lichid (X). Gradul de carbonatare se exprima ca raport
intre cantitatea de carbonat de potasiu transformata in bicarbonat si cantitatea
totald de carbonat din solutie (raportul se calculeaza pe baza de concentratii molare)
{35], [146], [143]:

o = [K2C€03 Jtransformat _ [HCO3] _ [K*]-2-[CO3]
[K2CO3 Jtotal [K*] [K*]

(1.61)
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in consecinta X = a + M (M - molaritatea solutiei).
Utilizand relatia (1.61) se obtin concentratiile ionilor cabonat si bicarbonat in
solutie [143]:

[co§—1=1‘7"-[;<+] (1.62)

[HCO3] =a [K*] (1.63)

Introducand relatiile (1.62) si (1.63) in relatia (1.59) se obtine concentratia
dioxidului de carbon la echilibru ca functie de gradul de carbonatare:

* K2 + a
co =2-—=.[K"]. 1.64
[COz] (K1 (1.64)
Fractia molara a fazei gazoase la echilibru este:
*
y* - [€021 (1.65)
He - P
si facand corelatia cu relatia (1.64) se obtine:
+ 2
y*-o K2 [K'] a (1.66)

1.4.3. Factorul de amplificare

Calculul factorului de amplificare a transferului de masa de catre reactia
chimica depinde de cinetica reactiei. In cazul in care ionii hidroxil sunt prezenti in
exces si concentratia acestora in stratul limita de la interfata gaz-lichid nu este
diminuata semnificativ de reactia chimica, se poate considera cad dioxidul de carbon
particip& la o reactie de pseudo-ordin unu. in cazul unei reactii de pseudo-ordin unu,
concentratiile tuturor speciilor ionice sunt uniforme in tot cuprinsul zonei de transfer
de masa [24], [25].

Se poate presupune un mecanism de reactie de pseudo-ordin unu daca este
indeplinita urmatoarea conditie datd de Danckwerts [35], [36] :

Dy -k
[CO2]aq,i 12_ —2 | PR A RS 1Y (1.67)
[CO3™] [HCO3] (k)

Cents [24] considerd cd pentru a reduce posibilele erori in calcularea
fluxurilor la mai putin de 3%, este necesar ca termenul din stdnga al relatiei (1.67)
sa fie mai mic decat 0.1.
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Daci conditia de pseudo-ordin unu este indeplinita, valoarea factorului de
amplificare E este aproximata prin introducerea numarului adimensional Hatta si
data de relatia:

Ha

—— 1.68
E tanh(Ha) ( )

in care numarul Ha este definit de relatia [36], [121]:

K D
Ha = ﬁ%ﬁ—z—L (1.69)
(k?)

Constanta de vitezd de pseudo-ordin unu (Kk;.pp) dependenta de
temperaturd si de aciditatea in miezul fazei lichide este:

ki,app = kw + kOH‘ -[OH™] (1.70)

1.4.4. Activatori utilizati in sistemul carbonat/bicarbonat

in vederea intensificirii proceselor de absorbtie-desorbtie a dioxidului de
carbon ce utilizeaza solutii apoase de carbonat de potasiu, una din metodele
utilizate atat la scara industriald cat si in cercetare, este addugarea de activatori
(promotori) cu constantd mare de vitezd de reactie.

Desi se cunosc numeroase clase de substante (amine, alcooli, zaharuri, acizi
aminoacetici, aldehide, acizi slabi de natura anorganica) care pot juca un astfel de
rol, doar un numar relativ mic dintre ei sunt folositi la scard industriald in unitatile
de absorbtie-desorbtie: acidul arsenios (procedeul Giammarco-Vetrococke),
dietanolamina {procedeele Benfield si Carsol), aminoboratii (procedeul Catacarb).
Pentru compararea divergilor activatori se pot folosi constantele de viteza de reactie
[53].

Cercetdrile in domeniu se refera in general la efectul diverselor amine
asupra proceselor de absorbtie-desorbtie a dioxidului de carbon in solutii de
carbonat de potasiu [131], [83], [88], [153].

Unele din cele mai utilizate amine in studiul procesele de tratare a gazelor
sunt prezentate in tabelul 1.1.

In urma studiului absorbtiei CO, in solutii de carbonat/bicarbonat de potasiu
utilizand ca promotori diferite amine, s-a observat o crestere considerabild a vitezei
de reactie cand s-au introdus cantitati mici de amina in solutie. Rezultatele au fost
interpretate utilizand mecanismul promotorilor.
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Tabel 1.1. Amine utilizate in procesele de absorbtie/desorbtie

Clasa Denumire Structura
/H
Monoetanolamina (MEA) HO—CHz—CH2—N\
Amine H
primare
JH

Diglicolamina (DGA) HO-CH,-CH,~-0-CH,-CH,-N_

HO - CH,-CH,
~N

Dietanolamina (DEA) /N—H
HO-CH,-CH,

Amine
secundare H,C CH, CH, CH,
Diizopropanotamina \CE-I \N/ \CiI
(DIPA) | [ |
OH H OH
HO-CH,-CH,
Trietanolamina (TEA) :N— CH,-CH,-OCH
HO-CH,-CH,
CH3_CH2
Amine - . N
tertiare Trietilamina (TREA) CH._CH /N— CH,—CH;4
3 2
HO-CH,-CH,
Metildietanolamina \N— CH,
(MDEA) HO - CH,-CH,”
Piperazina (PZ)
Diamine [30], [31], [32], [63], H—NON—H

[41]

Mecanismului general de actiune al promotorilor in solutii de carbonat este
de forma [12]:

CO, + promotor —— intermediar (1.12,r)
intermediar + OH™ —— HCO; + promotor (1.13,r)

Pentru promotorii anorganici cum ar fi ionul arsenic, a doua reactie (1.13,r)
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38 1. Procese de absorbtie-desorbtie

este mai rapidd. In cazul in care promotorii sunt solutii de amine, intermediarul este
ionul carbamat, reactia dominanta fiind (1.12,r) datoritd vitezei de reactie mult mai
mari. Intermediarul format (carbamat), difuzeaza spre miezul lichidului unde,
datorita valorilor de echilibru mai scazute pentru sistemul CO, -
carbonat/bicarbonat, are loc reactia dintre intermediar si ionii hidroxil (1.13,r).
Aceasta etapa este lenta.

Amina liberd (promotorul) redifuzeaza spre interfatd, reludandu-si rolul de
‘navetd’ pentru dioxidul de carbon. Se poate totodatd constata c3, dacd se
neglijeaza procesul de difuzie al intermediarului (interfatd — miezul lichidului),
reactiile (1.12,r) si (1.13,r) sunt o secventa tipica de catalizd omogena [149].

Danckwerts [37] descrie, utilizdnd mecanismul propus initial de Caplow
{22], desfasurarea reactiei dintre CO, cu aminele primare si secundare prin
formarea unui complex activat, denumit zwitterion:

k
C'0O,+ RR'NH == RR'NH*C0OO" (1.14,1)

k-1

Zwitterionu! poate fi deprotonat de orice baza prezenta in solutie rezultind
ionul carbamat si o baza protonatd [1]:

RRNH*COO™ + B ez, RR'NCOO +BH* (1.15,r)

Reactia dintre CO, si aminele tertiare diferd8 semnificativ de reactia cu
amineie primare si secundare, deoarece carbamatul nu se mai formeaza. In schimb,
din reactie rezulta o amind protonata si ionul bicarbonat [32], [70]:

CO,+RR'R"N + H;O —= RR'R"NH* + HCO3 (1.16,r)

in acest mecanism, propus de Donaldson si Nguyen [42], amina tertiard
actioneaza ca un catalizator pentru reactia dintre CO, si apa [169].

Dintre aminele tertiare studiate, metildietanolamina (MDEA) este cea mai
utilizata in procesele de tratare a gazelor, cinetica rectiei dintre CO, si MDEA facand
obiectut unor numeroase studii [58], [161], [16], [77].

in solutii apoase, reactiile care au loc in cazul utilizirii MDEA ca activator
sunt {128], [156]:

CO,+MDEA+ H,O —= MDEAH' + HCO;3 (1.17,r)
COy;+ OH &——=HCO; (1.18,r)

HCO3+ OH &= CO5 + Hy0 (1.19,r)
MDEAH*+ OH ™ —= MDEA + H,0 (1.20,r)

BUPT



1.5. Coloane cu umplutura 39

JH,O &= OH™ + H;0" (1.21,r)

Pe instalatia pilot de absorbtie-desorbtie utilizatda pentru determinarile
experimentale din acest studiu, s-au testat in cadrul unor cercetari anterioare patru
promotori ai reactiei chimice: dietanolamina, trietanolamina, trietilamina, 2-
(2aminoetoxi)-etanol [145], [49], [139], [140]. Aceste studii au confirmat efectul
pozitiv al promotorilor asupra reactiei chimice in domeniul de temperaturd si
compozitie in care s-a lucrat, dintre promotorii testati, cel mai eficient s-a dovedit a
fi dietanolamina.

Studiile referitoare la efectul promotorilor au fost continuate in aceasta
lucrare prin evaluarea efectului MDEA asupra reactiei chimice atat in cazul absorbtiei
CO; in solutii de carbonat/bicarbonat de potasiu cat si in cazul desorbtiei.

1.5. Coloane cu umplutura

In general, ideea de aparat de tip coloan in industria chimic3, este asociat3
cu ideea de proces de transfer de substanta sau de masa (absorbtie, desorbtie,
chemosorbtie, adsorbtie, rectificare, extractie) [71].

Utilajele pentru absorbtie si desorbtie sunt aparate care trebuie sa
indeplineascd urmatoarele conditii necesare sau avantajoase pentru desfasurarea
acestor procese [20]:

- curgerea adecvata a gazului si lichidului, de preferinta in contracurent;

- suprafatd cadt mai mare de contact intre gaz si lichid prin divizarea fluidului
in filme subtiri, stropi sau bule;

- viteze mari ale fluidelor;

- pierdere mica de presiune la curgerea fluidelor;

- consum mic de energie;

- eficacitate mare, cost redus, functionare sigura;

- rezistentd la agresivitatea chimica a fluidelor.

1.5.1. Functionarea coloanei cu umplutura

Constructia interiorului coloanei urmareste marirea la maximum a suprafetei
de contact dintre faze. Umplutura are in esenta acest rol. Lichidul si vaporii (sau
gazele) circuld in general in contracurent. Transferul de substanta intre lichid si
vapori (gaze) are loc “pe suprafata” peliculei de lichid formata pe corpurile de
umplere [71].

Datorita principiului lor de functionare, coloanele cu umpluturd nu sunt
adecvate pentru a lucra cu lichide sau gaze impurificate. Impuritatile pot obtura
spatiile libere ale umpluturii, fapt ce ar determina cresterea accentuatd a rezistentei
hidraulice a umpluturii si micsorarea, in timp, a eficacitatii coloanei.

Intensitatea contactului gaz-lichid depinde de dinamica fazelor lichida si
gazoasa prin coloand. Functionarea optima a coloanei are loc la rapoarte bine
determinate intre cantitatea de lichid care udd umplutura si viteza (cantitatea)
gazelor sau vaporilor care circuld in contracurent. Stropirea umpluturii cu o cantitate
de lichid insuficientd duce la micsorarea suprafetei de contact intre faza gazoasa si
faza lichida. Stropirea in exces duce la inecarea coloanei, spatiile dintre corpurile
umpluturii se umplu cu lichid, astfel partea respectiva a umpluturii nemaiparticipand
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40 1. Procese de absorbtie-desorbtie

la procesul de transfer de substanta. in ambele cazuri functionarea coloanei este
inrautatita [(71].

Viteza gazului sau vaporilor prin coloand trebuie sa fie inferioard vitezei
critice w,, care corespunde inceputului saturdrii umpluturii. Saturarea umpluturii se
produce in momentul egaldrii fortei de frecare dintre gaz si lichid cu forta de
gravitatie care actioneaza asupra lichidului, ceea ce duce la oprirea curgerii
lichidului. La viteze ale gazului mai mari decat w,, bulele de gaz patrund in lichid
(care ocupad intreqgul volum liber) si produc emulsionarea acestuia. Starea procesului
care marcheazd trecerea la regimul de emulsionare, corespunde punctului de
inecare, dupa care lichidul va fi antrenat afard din coloani.

La o cantitate data de lichid de stropire, intensitatea transferului de
substanta depinde de viteza fazei gazoase. Regimurile de functionare ale coloanelor
cu umplutura rezulta din diagrama logAp - w (figura 1.6), in care Ap este pierderea
de presiune a gazului (vaporilor) la trecerea prin umplutura udat3, iar w - viteza
gazului [71].

loghp

W, W, W, w
1 - umpluturd uscatd; 2 - umpluturd udat3, la densitate constants de stropire cu lichid

Figura 1.6. Dependenta tipica a pierderii de presiune a gazului
ia trecerea prin umpluturd, de viteza gazului

Rezistenta hidraulicd a umpluturii udate este mai mare decit a coloanei
uscate, Ap,s: Ap = ky, - Apys, in care k, > 1, depinde de forma si de dimensiunile

corpurilor de umplere, de densitatea de stropire cu lichid si de viteza gazului
(vaporilor),

La viteze mici ale gazului, w < w,, regimul de curgere al ambelor faze este
laminar. Interactiunea gaz-lichid are loc pe suprafata corpurilor de umplere, faza
continua este gazul, iar faza dispersd, lichidul. Transferul de substanty este putin
intens.

La viteze w 2 w,, fortele de frecare dintre gaz si lichid cresc, au loc
turbiondri ale lichidului, fapt ce asigurd uniformizarea repartitiei lichidului in tot
volumul de umplutura si transferul de substantd se imbunititeste.

La w = w; incepe regimul de curgere turbulent prin umpluturd, iar la w > w,,
interactiunea gaz-lichid are loc pe suprafata lichidului aflat in curgere turbulent3.
Transferul de substantd creste pronuntat.
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in punctul C, denumit si punct de inversiune, la w = w,, se produce
inecarea coloanei si incepe regimul de emulsionare. Presiunea creste brusc,
curgerea lichidului este opritd sau acesta este impins inapoi de gaz.

Functionarea stabila si eficace a coloanei cu umplutura are loc in intervalul
AC. Viteza critica depinde de: caracteristicile fizice ale fazelor, de suprafata
specifica, de volumul liber al umpluturii si de raportul dintre debitul de lichid si de
gaz [71].

1.5.2. Corpuri de umplere

Elementele principale ale coloanelor cu umpluturd, care definesc principiul
de functionare al acestora sunt corpurile de umplere. Ele au rolul de a mari
suprafata de contact dintre faze. Corpurile de umplere se caracterizeaza prin
urmatoarele marimi specifice [71]:

2
> o - suprafata specifica, —35 reprezinta suprafata umpluturii cuprinsa
m
intr-un volum de 1m?;
m3
> V; - volumul liber, —5 + sau volumul golurilor intr-un volum de 1 m®
m

de corpuri de umplere;
> F - factorul umpluturii;
2

m
5 7
m2

suprafata de 1 m? a stratului de corpuri de umplere;

> f - sectiunea libera a umpluturii, sau sectiunea de trecere prin

> dech =4TW - diametrul echivalent al umpluturii;

> dimensiunile si forma corpurilor de umplere.

Corpurile de umplere trebuie sa aiba: suprafata specifica o mare (favorabila
transferului de substantd), volum liber V, mare (deci rezistenta mica la trecerea
gazului sau vaporilor), densitate in vrac mica (influenteaza solicitarea gratarelor si
peretelui coloanei ca si dimensiunile fundatiei coloanei), rezistenta la coroziune fata
de substantele prelucrate, rezistenta la compresiune si pret de cost redus.

1.5.2.1. Tipuri de corpuri de umplere

Corpurile de umplere pot avea forma regulata sau neregulata. Pentru
umpluturd se poate utiliza orice material rezistent (chimic si mecanic) in conditiile
regimului de lucru din coloand. Asezarea corpurilor de umplere in coloana se poate
face ordonat (dupa o anumita retea) sau in vrac (stohastic).

Materialele de constructie pentru corpurile de umplere sunt materiale
ceramice, materiale plastice (policlorurd de vinil, polistiren, poliamida, polietilena,
polipropilend), lemn, metale (otel, aluminiu, cupru), cuart, cocs, fibre de sticl3,
grafit etc. Datorita rezistentei la coroziune, materialele ceramice sunt cele mai des
utilizate [71].

O caracteristica importanta a performantei fiecarei umpluturi este suprafata
efectivd udatd a acesteia [79]. Caracteristicile specifice corpurilor de umplere o, V,
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etc., la un anumit tip de umpluturd, depind de materialul de constructie si de
dimensiunile corpurilor de umplere, precum si de modul de agezare al acestora.

Corpurile de umplere de formd neregulatd sunt bucdti de cocs, cuart,
andezit, span etc. Aceste materiale au avantajul de a fi ieftine, se gdsesc usor Si au
o bund rezistentd chimica si mecanica. In schimb, au dezavantajul unei suprafete
specifice mici, a unui volum liber mic si determina o rezisten{a hidraulica insemnata.
Eficacitatea umpluturii de forma neregulatd este mica si datoritda dezavantajelor pe
care le prezintd, aceste umpluturi, practic, nu se mai folosesc in industrie [46], [71].

Corpurile de umplere de formd regulatd sunt cele mai raspéandite,
caracterizate prin eficacitati diferite, dar nu toate admit o asezare ordonata.

Varietatea proceselor fizico-chimice si a conditiilor de lucru din coloane, ca si
dorinta continud a cercetatorilor de a realiza corpuri de umplere mai eficiente, au
determinat aparitia unui mare numar de tipuri de corpuri de umplere. Alegerea
tipului de umpluturé depinde de parametri de proces specifici coloanelor cu
umplutura, care rezultd din principiul functional al coloanei.

Inelele (Pall, Raschig, Lessing etc.) se construiesc in general cu indltimea
egald cu diametrul (h = d) pentru a evita efectele de orientare ia dispunerea lor in
vrac.

Deoarece cu micgorarea dimensiunilor corpurilor de umplere, creste
rezistenta hidraulicd a stratului de umpluturd, in coloanele industriale mari nu se
utilizeaza corpuri de umplere cu dimensiuni mai mici de 35 - 50 mm. Inelele cud =
50 mm se intdinesc cel mai frecvent [71].

Cateva din cele mai utilizate tipuri de corpuri pentru umpluturile in vrac sunt
prezentate in figura 1.7 {17].

Sei Intalox Inele Nutter

Figura 1.7. Tipuri de corpuri de umplere

Gratarele suprapuse inlocuiesc din ce in ce mai mult corpurile de umplere.
Se construiesc din lemn, materiale ceramice sau metal in form3 simpld ca bare
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paralele sau in forme complicate care urmaresc dirijarea rationald a fluidelor.
Gratarele simple produc o pierdere de presiune mica, nu se infunda cand fluidele
contin suspensii solide, se monteazd si se demonteaza ugor. Constructiile mai
complicate au avantaje specifice: o buna eficacitate de contact, respectiv, asigura o
udare aproape completd a umpluturii, evita aparitia unor curgeri preferentiale si a
pungilor de lichid [46].

O categorie de umpluturi foarte utilizate la ora actuala sunt cele structurate
(Glitsch, Sulzer). In general, acestea sunt construite sub forma de pachete de metal
ondulat, materiale plastice sau ceramice care pot fi perforate sau neperforate. Sunt
considerate revolutionare pentru ca oferda o excelentd performanta a transferului de
masa si o cddere de presiune mai scazuta decat umpluturile clasice in vrac. Datorita
performatelor favorabile, umpluturile structurate au primit o atentie deosebitd in
cercetarile din ultimii ani {5], [6], [123], [94].

1.5.2.2. Alegerea corpurilor de umplere

Alegerea tipului de umpluturd se face, in general, pe baza rezultatelor
cercetdrilor experimentale proprii sau pe baza indicatiilor privind factorul de
umpluturd, Alegerea trebuie facuta pe baza unui studiu tehnico-economic
corespunzator in care trebuie sa se tind seama si de materialul din care se
construieste umplutura si de capacitatea de separare a umpluturii (debit de lichid si
de vapori pe unitatea de arie a sectiunii transversale a coloanei), care este invers
proportionald cu factorul umpluturii F.

Cu cat capacitatea de separare este mai mare, cu atat diametrul necesar al
coloanei va fi mai mic si cantitatea de umplutura necesara separarii va fi mai mica.
Din cercetarile efectuate in domeniu s-au constatat urmatoarele:

- corpurile de umplere cu dimensiuni mai mici de 50 mm, au eficacitate mai
mare dar capacitate de separare mai mica decat cele cu dimensiunea de 50 mm;

- corpurile de umplere cu dimensiuni mai mari de 50 mm, au eficacitate mai
micd, capacitate de separare mai mare si cost mai mic decat cele de 50 mm.

Umplutura metalica se utilizeaza in cazurile in care existda posibilitatea
depunerii de sediment si este necesard curatirea repetatd a coloanei (in special in
cazul umpluturilor cu configuratie complicatd). Umplutura metalica are volum liber
mai mare decat umplutura ceramicd. Umplutura ceramica (inclusiv cea din portelan)
se utilizeaza cand nu este necesara curatirea la intervale mici de timp a coloanei si
la prelucrarea mediilor corozive [71].

La alegerea dimensiunilor corpurilor de umplere se tine seama de
urmatoarele considerente:

- cu cat sunt mai mari dimensiunile corpurilor de umplere cu atat este mai
mare debitul prin coloana, dar rezistenta hidraulica a coloanei, eficacitatea acesteia,
precum si costul total al coloanei vor fi mai mici;

- cu cat este mai mic diametrul corpurilor umpluturii in comparatie cu
diametrul coloanei, cu atat lichidul va fi mai uniform distribuit pe sectiunea coloanei.

Se recomanda, in general, ca raportul dintre diametrul interior al coloanei D,
si diametrul d,,. al celui mai mare corp de umplere sa fie mai mare sau egal cu
zece.

Pentru asigurarea unei distributii mai uniforme a lichidului pe sectiunea
coloanei unii autori recomanda in cazul utilizarii inelelor Raschig ca valoarea
raportului D; / dnax sa fie mai mare de 30, iar in cazul utilizarii inelelor Pall, seilor
Berl si Intalox valoarea raportului D; / dmax Sa fie mai mare de 15.
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Capitolul 2.
MODELAREA SI SIMULAREA PROCESELOR DE
ABSORBTIE-DESORBTIE

2.1. Aspecte generale privind modelarea si simularea
proceselor chimice

Modelarea matematica si simularea numerica sunt astazi de neevitat atat in
cercetare cat si in dezvoltarea tehnologiilor si operarea instalatiilor in functiune
[147].

in industria chimic3d se remarca o tendintd pronuntata de a aborda cantitativ
problemele de proiectare si de exploatare a proceselor. Aceastd tendinta a fost
provocata de utilizarea progresivd a calculatoarelor puternice pentru solutionarea
ecuatiilor matematice ale sistemelor complexe. Abordarea analiticd a problemelor de
inginerie permite atat investigarea unui numar ridicat de variante, cat si un studiu
mai eficient al proceselor discontinue gi continue. In plus, abordarea analiticd cu
calculatorul permite o intelegere mai adancd a mecanismelor interne ale proceselor
studiate.

Pe masurd ce procesele au devenit mai complexe, incorporand un nivel
crescut de automatizare, a fost necesara si abordarea analiticd a problemelor de
proiectare si exploatare. Analiza modernd a problemelor tehnologice implica uzual o
forma de modelare matematica, lucru care este de un deosebit interes pentru
inginerii chimigti intrucat simularea proceselor in instalatii pilot constituie de multi
ani o etapa preliminara in realizarea instalatiilor industriale. Exista diverse modele
matematice pentru acelasi sistem, adecvate solutionarii problemei particulare care
intereseaza [48].

Modelarea matematicd a procesului ce urmeazad a fi supus optimizarii este o
etapa importantad in cadrul algoritmului procesului de optimizare si are drept scop
identificarea unor relatii matematice ce descriu procesul ce urmeaza a fi optimizat.
Etapa de modelare matematica a procesului nu este necesara in situatia in care se
face o optimizare experimentald prin modificarea dupa un anumit plan a factorilor ce
influenteaza parametrii sistemului care este optimizat, cu scopul identificarii solutiei
optime.

Modul in care are loc modelarea procesului este dependent de scopul pentru
care respectivul model matematic va fi utilizat. In functie de acest scop, nivelul de
detaliere a descrierii proceselor din sistemul pe care dorim sa-l modelam va fi
complet diferit.

Astfel, principalele scopuri si domenii de utilizare ale modelelor matematice
in chimie si inginerie chimica sunt [86]:

. simulare dinamicd - pentru descrierea comportarii in timp a
proceselor si pentru evaluarea dinamicii acestora;

. simulare staticd - pentru descrierea comportdrii procesului in
regim stationar, reprezentat de reguld de punctu! de operare nominala a procesului;

. proiectare - pentru determinarea parametrilor modelului
cunoscand intrarile procesului si impunand iegirile dorite. astfel de modele (in
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general modele de regim stationar) sunt utilizate la dimensionarea utilajelor,
determinarea valorilor parametrilor de lucru, s.a.;

. conducere proces - pentru determinarea structurii sistemelor de
reglare ale procesului, identificarea comportarii procesului, s.a. (in general prin
utilizarea modelelor in regim dinamic).

Utilizarea modelelor matematice in optimizare nu este restransad la o
anumita categorie de aplicatii, ci ele pot fi regdsite in fiecare din categoriile
urmatoare:

- la simularea proceselor in regim dinamic sau in regim stationar prin
utilizarea unor metode de optimizare in fazele de elaborare si de validare a
modelelor;

- in proiectarea optimald a proceselor pentru minimizarea/maximizarea unor
parametrii cantitativi/calitativi;

- In conducerea optimald a proceselor, la determinarea parametrilor optimi
ai sistemelor de reglare.

Modelul matematic al unui sistem este un ansamblu de relatii matematice,
ecuatii si inecuatii, ce caracterizeaza si descriu interdependenta dintre parametrii
constructivi si functionali ai sistemului. Prezenta inecuatiilor in model se datoreaza
unor restrictii cu caracter fizico-chimic, tehnologic sau constructiv [147], [103].

in cadrul modelului matematic variabilele de iesire sunt exprimate in functie
de variabilele de intrare la modelele stationare, precum si in functie de timp la
modelele dinamice. Pentru ca un astfel de model matematic sa poata fi utilizat intr-o
problema de optimizare, trebuie sa fie astfel elaborat incat toate variabilele sa poata
fi exprimate in functie doar de variabilele de intrare ce sunt variabile de decizie in
cadrul problemei de optimizare [86].

Modelarea matematicad este utila in toate fazele de dezvoltare ale unei
tehnologii, ea aducand cu sine o serie de avantaje certe: aprofundarea cunoasterii si
intelegerii procesului (trebuie luate in considerare secvente complexe cauza-efect,
interdependentele  dintre variabile), proiectarea optimala a instalatiilor
(dimensionarea utilajelor si evaluari ale parametrilor pe baza datelor obtinute pe
instalatii pilot, studiul efectelor modificarilor in dimensiuni, structura optima a
fluxului tehnologic, etc.), optimizarea exploatarii instalatiilor in functiune, controlul
optimal, operare optimala, etc..

Modelul matematic este o reprezentare a aspectelor esentiale (dintr-un
anumit punct de vedere) ale unui sistem existent sau ale unui sistem ce urmeaza a
fi construit. In constructia modelului se adopta, in general, o linie de compromis
intre cerintele legate de o descriere riguroasd a procesului (ecuatii complexe) si
posibilitdtile de simulare numerica. Nu este necesar ca modelul sd constituie o
descriere extrem de amanuntitd a mecanismelor reale din sistem. El trebuie s3a aiba
gradul de complexitate minim cerut de scopul pentru care a fost construit [147],
[104].

In ceea ce priveste clasificarea modelelor matematice, exista mai multe
criterii utilizabile: forma ecuatiilor (liniare - neliniare, parametri concentrati -
parametri distribuiti), gradul de cunoastere al parametrilor modelului (deterministe
- cand fiecarui parametru sau variabile independente i se poate atribui o valoare
bine definita; stohastice - parametri sau variabile ale procesului au valori care se
pot exprima doar probabilistic) [147].

Daca variabilele procesului se modifica atat in timp cat si in spatiu, sau dacd
modificarea are loc doar in spatiu, dar pe mai mult de o singurd dimensiune, vorbim
despre modele cu parametrii distribuiti. Ele se prezintd sub forma unor ecuatii
diferentiale cu derivate partiale.
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Dach variabilele procesului nu se modifica decat in timp, vorbim de modele
cu parametri concentrati. Acestea sunt alcatuite din ecuatii diferentiale obignuite.

Uneori se recurge la o descriere a legaturilor ce existd intre variabilele
procesului in regim stationar (model in regim static), caz in care in ecuatiile
modelului variabilele nu sunt dependente de timp. Dacd variabilele isi modifica
valoarea si in timp, vorbim de model in regim dinamic.

Din punct de vedere al modului de deducere a relatiilor dintre variabile, se
deosebesc urmatoarele tipuri de modele [86], [147]:

- modele analitice bazate pe ecuatii de conservare. Ele se obtin prin
scrierea ecuatiilor de bilant (masa, energie) pentru intregul proces sau o portiune
infinitezimala a acestuia;

- modele statistice (numite si empirice sau experimentale) bazate pe
corelarea datelor experimentale. Forma ecuatiilor poate sa nu fie in legaturd cu
semnificatia fizicA a variabilelor ce caracterizeazd procesul iar domeniul de
valabititate al modelului se rezuma3 la acela in care au fost modificate variabilele;

- modele mixte bazate pe ecuatii de conservare (masa, energie, impuls),
legi ale proceselor ce au loc in sistem, etc. impreund cu ecuatii rezultate din
corelarea datelor rezultate din masurtorile experimentale efectuate in sistem.

2.2. Modelarea reactoarelor gaz-lichid

Reactoarele gaz-lichid sunt utilizate la scara larga in multe procese
industriale cum ar fi: tratarea gazelor, indepartarea dioxidului de carbon si a
hidrogenului sulfurat, oxidare, clorinare, etc. datoritd avantajelor pe care le ofera in
ceea ce priveste caracteristicile de amestecare si transferul de caldura.

O descriere exactd a performantelor reactoarelor gaz-lichid este inca dificila.
Complexitatea curgerii fluidelor la nivelul reactorului si accesibilitatea limitata a unor
informatii referitoare la conditiile la limita sau la parametri de transport de
proprietate, au condus la cdutarea unor solutii ingineresti care sa ocoleascd
dificultatile mentionate. Alternativa la utilizarea ecuatiilor diferentiale de bilant al
impulsului, ce s-a impus pe o scara foarte larga, o constituie utilizarea aga numitelor
modele de circulatie. Acestea constituie reprezentari conceptuale simplificate ale
circulatiei fluidelor si amestecarii in reactoarele chimice. Prin utilizarea unui model
de circulatie, problema descrierii hidrodinamicii amestecului de reactie este
decuplata de cea a rezolvarii ecuatiilor de bilant masic si termic [18].

Caracteristicile amestecarii a celor mai utilizate reactoare gaz-lichid sunt de
obicei descrise de o combinatie intre caracteristicile curgerii tip piston si ale curgerii
cu amestecare perfectd. In cele mai multe studii aceste fenomene sunt tratate
utilizadnd modelul de dispersie axiala [125], [55], [164].

Trebuie specificat c@ modelul de dispersie axiald descrie satisfacator
performantele reactoarelor cu o micd deviatie fata de curgerea tip piston, dar nu
este in intregime corespunzator pentru reactoarele cu un grad mare de amestecare
inversa cum sunt coloanele cu bule. In plus, sunt necesare solutii numerice
complicate pentru a rezolva ecuatiile diferentiale si conditiile la limita din modelul
dispersiei axiale. Din acest motiv, o abordare alternativa este aplicarea conceptului
de celuld de amestecare. Acesta este aplicabil pentru intreg spectrul gradelor de
amestecare si o tehnicd numericd simpla este suficientd pentru obtinerea solutiei
pentru modelul celulei de amestecare [80].
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Fenomenele de la interfata gaz-lichid sunt descrise uzual de modelul filmului
deoarece este simplu si aplicabil la reactii multiple [127]. In multe cazuri reactiile
sunt puternic exoterme, cu o temperatura ridicatd la interfata, fapt care afectea;é
nu numai constantele de viteza, dar si solubilitatea gazelor participante in reactii. In
plus, reactantii si/sau produsii de reactie din faza lichida sunt in unele cazuri volatili,
fapt ce mareste gradul de complexitate al problemei. O serie de autori au abordat
aceste probleme in cazul absorbtiei gazelor insotitd de reactii exoterme {14], [4],
[159].

Pentru modelarea reactoarelor gaz-lichid, modelul filmului apare ca un
submodel si sunt necesare rezolvari repetate ale acestuia pentru a obtine solutia
modelului reactorului. Ecuatiile modelului filmului sunt reprezentate de un sistem de
ecuatii diferentiale neliniare de ordinul doi cu conditii la limita neliniare, din acest
motiv obtinerea unei solutii generale este destul de complicata [80].

2.2.1. Modele de circulatie
2.2.1.1. Modele de circulatie ideald

Pentru a facilita modelarea reactoarelor chimice, in practica, cele mai
utilizate concepte de curgere sunt cele ideale cu amestecare perfecta si cu deplasare
totala [82], [18].

Modelul de circulatie cu amestecare perfectd presupune existenta capacitatii
de omogenizare instantanee a intregului volum ocupat de catre fluid, printr-o
intensitate infinitd a amestecarii acestuia. Intr-un spatiu cu amestecare perfecta,
toate proprietatile fluidului (concentratii, temperatura, densitate, etc.) au la un
moment dat aceleasi valori, in orice punct al acestuia. Pentru regimul de amestecare
perfectd se mai utilizeaza termenul echivalent de recirculatie (R) [18].

Pentru un reactor cu amestecare perfectd se utilizeaza simbolul din figura
2.1:

:
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Figura 2.1. Reactor cu amestecare perfecta

O proprietate importanta a acestui model este identicitatea compozitiei
efluentului cu cea a fluidului din interiorul spatiului cu amestecare perfectd, aceasta
datorandu-se faptului ca efluentul are compozitia identicd cu cea existentd in
punctul de iesire, la randul ei egala cu cea din orice punct interior.

Modelul de circulatie cu deplasare totald (D) presupune o deplasare perfect
ordonata a fluidului, orice fenomen de amestecare fiind exclus. Vitezele de deplasare
ale tuturor elementelor constituiente ale fluidului, care la un moment dat se afla in
acelasi plan perpendicular pe directia curgerii, sunt egale intre ele (profilul vitezelor
de curgere este un profil plan (figura 2.2)) [18].
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Figura 2.2. Reactor cu deplasare totald

Un astfel de model de circulatie este denumit si curgere tip piston ("plug
flow”) si presupune c3 toate proprietatile fluidului sunt constante intr-o sectiune
transversald, perpendiculara pe directia de curgere.

Modelele de circulatie cu amestecare perfectd si respectiv deplasare totala
reprezintd concepte idealizate de curgere, care nu pot fi reproduse practic decat in
limitele unor aproximari. Reactoarele pentru care se adoptd aceste modele sunt
denumite reactoare ideale: reactoare cu amestecare perfectd (sau cu recirculatie) si
respectiv reactoare cu deplasare totald. Ele reprezinta limitele extreme intre care se
situeazd intrequl spectru al curgerilor reale in reactoarele intdlnite in practica
industriald si de laborator. Existd multe cazuri practice in care cele doua modele
ideale descriu circulatia amestecului de reactie cu o precizie suficientd calculelor
tehnice [18].

De multe ori, cele doua tipuri de curgere ideald nu se regasesc in realitate,
dar cu toate acestea, aceste concepte s-au dovedit valoroase in modelarea
reactoarelor chimice, deoarece rezultatele obtinute in aceste doud cazuri extreme
furnizeaza limitele pentru conversia intr-un reactor chimic in care predomind
curgerea neideald [82].

Cauzele cele mai importante care determind abaterea circulatiei de la
caracteristicile ideale sunt:

e specificul sistemului de reactie: proprietatile fizice, in special vascozitatea si
densitatea, regimul de curgere (faminar sau turbulent), prezenta unor gradienti de
temperatura in volumul de reactie ce determind variatii in proprietatile fizice ale
fluidului;

e anumite caracteristici constructive ale reactorului;

Dintre formele de manifestare ale abaterilor de la circulatia ideald se
mentioneaza [18]:

e zonele stagnante: constau din portiuni ale volumului reactorului in care
fluidul poate fi considerat in repaus si care participd intr-o masura neqlijabild la
realizarea transformarii chimice. Astfel de zone apar in vecindtatea unor elemente
constructive interioare sau in regiuni avand pozitii sau forme ce defavorizeaza
amestecarea;

e circuitele de ocolire @ amestecarii sau scurtcircuitele: sunt trasee de curgere
intre intrarea si iesirea volumului de reactie, fard o contactare semnificativd cu
restul fluidului. Durata de parcurgere a acestor trasee este foarte mica, astfel incat
transformarea chimica ce are loc in fluidul care le traverseazi este neglijabil3;

e amestecarea axialda importanta si/sau amestecarea radiald de slab3
intensitate in reactoarele tubulare: se datoreaza fie constructiei racordurilor, cind se
induc turbulente generatoare de amestecare axiald atat la intrare cat si la iesire, fie
datoritd curgerii laminare si profilului parabolic de viteze stabilindu-se gradienti
importanti de concentratie si temperatura in directie radiala, ce nu pot fi anihilati
prin mecanismele de moleculare de transport de masd si caldurd. Aceste tipuri de
amestecare conduc la diferentieri importante fatd de modelul de circulatie cu
deplasare totala.
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Efectul si caracteristicile dispersiei axiale in cazul coloanelor cu umplutura au
fost examinate intr-o serie de studii [45], [85], [54], [84], [99].

Unul din modelele cele mai utilizate pentru descrierea curgerii neideale in
reactoarele tubulare este modelul de tip piston cu dispersie axiald. Se presupune ca
peste fluxul convectiv de tip piston se suprapune o dispersie axiala (sau/si radiald),
fenomen ce este caracterizat de o ecuatie similara cu legea lui Fick: fluxul dispersiv
este produsul dintre gradientul de concentratie, suprafata prin care are loc dispersia
si un coeficient de dispersie axiala, coeficient ce caracterizeazd atat difuzia
moleculara cat si dispersia de turbulentd (semnul minus se ataseaza datorita
faptului cd@ gradientul de concentratie este negativ, dispersia avand loc in directia
descresterii concentratiei) [147]:

9Ca

Pp =-Dy- S
D A oh

(2.1)

In coloanele cu umpluturd, amestecarea axiald apare datoritd faptului ca
fluidului nu strdbate stratul de umpluturd cu o vitezd uniforma si constanta, acest
lucru datorandu-se fie gradientilor de viteza in fluid, fie migcarii turbulente in
golurile umpluturii. Ca madsurd a amestecarii axiale se utilizeaza numarul
adimensional Péclet (Pe) si pentru faza lichida si pentru cea gazoasa [45].

2.2.1.2. Modele de circulatie neideala (reala)

Sursele de abateri de la circulatia ideald se pot suprapune, determinand
forme de manifestare greu de descris. Identificarea acestor efecte, de multe ori
nedorite, si caracterizarea lor prin marimi masurabile este o problema dificila si nu
intotdeauna posibila de rezolvat. Pentru descrierea circulatiei fluidelor in situatiile in
care apar abateri importante de la modelele ideale au fost formulate modele de
circulatie neideald (reald). in functie de principiile in raport cu care au fost definite,
acestea se pot clasifica in mai multe categorii [18]:

» modele compartimentate, obtinute prin combinarea in diferite moduri
a unor zone de circulatie ideald (cu amestecare perfecta sau deplasare totald). Cele
mai frecvent utilizate sunt:

1. modelul celular: consta dintr-o succesiune de zone cu amestecare
perfectd, de volume egale (figura 2.3). Volumul de fluid (V) din reactorul a carui
circulatie este descrisa prin acest model, este distribuit in cele n zone ale modelului:
V = n - V,. Modelul celular este un model cu un singur parametru. Singura
caracteristicd a modelului, necesard in vederea utilizarii practice, este numarul de
zone (n).

Valoarea lui n va fi 1 pentru reactoarele cu amestecare perfecta si co pentru
curgerea tip piston [80].
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Figura 2.3. Modelul celular
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O serie de autori au utilizat modelu! celular pentru a descrie hidrodinamica
curgerii fazelor in coloanele cu umplutura [157], [132], [13].

2. modelul Cholette-Cloutier. Constd din trei compartimente: o zond de
amestecare perfecta (de volum Vg), o zond stagnantd (de volum Vs) si un circuit de
ocolire (figura 2.4). Este propus pentru descrierea circulatiei fluidelor in reactoarele
cu amestecare mecanica (cel mai adesea tip autoclava prevazute cu agitator).

Distributia volumului de fluid din reactor (V) intre cele doud zone ale
modelului, este caracterizata prin parametrul “a” iar cea a debituiui de alimentare
intre componenta ce parcurge zona cu amestecare perfectd (zona activd) si circuitul
de ocolire, prin parametrul “B”. In acest caz zona stagnanta de volum Vs, nu
participd la transformarea chimica, neexistand schimb de substantd intre aceasta
zona si restul volumului de fluid.

DV,R. = B vav DV,R
]

Co Cp M

V= VR + VS CR

Dy=Dyr*Dys

»

—_—_— e - e e = - —— -

Figura 2.4. Modelu! Cholette-Gloutier

3. modelele R - D gi D - R. Constau din doud zone inseriate, una cu
amestecare perfectd si cealaltd cu deplasare totald (figura 2.5) [18].

] / '
I
_ Vo + V=V !

Dy! VR—O”{/ R D 1Dy
—— > %L———h Vi =
Co, C IC

i o I

e 7

| -

r+ =

Dv: \'D VR v VRza,V :DV
—> Vi — ——
COl Ci :C

I C |

|(b) 1

Figura 2.5. Modele R - D (a) si D - R (b)
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Singurul parametru al acestor modele care defineste modul de distribuire al
volumului total (V) al reactorului intre cele doud zone a modelului este "a”: Vg = a -
V;VD=(1“(1)'V.

Aceste doud modele pun in evidenta o caracteristicd importanta a circulatiei
fluidelor in utilajele chimice: durata amestecarii. In cazul modelului R - D particulele
din care este constituit fluidul sunt supuse fenomenului de contactare reciproca
imediat dupd intrarea in reactor si apoi parcurg o zond lipsitd de amestecare
(circulatie cu amestecare timpurie). in modelul D - R amestecarea particulelor
apare in a doua parte a traseului parcurs in reactor (circulatie cu amestecare tarzie).

> modele cu recirculare externa. Acestea au structura din figura 2.6, in
care componentele 1 si 2 reprezintd zone cu circulatie idealda D sau R, sau
ansambluri de astfel de zone.

Dy

componenta 2

\
[}
|
componenta 1 J—hl
|
|
|
|
1
1
|
|

Figura 2.6. Model cu recirculare externd

Singurul parametru al acestui model este raportul Dy, /Dy denumit raport de
recirculare. Pe masura ce raportul de recirculare creste, comportarea acestui sistem
tinde spre modele de circulatie cu amestecare perfecta.

> modele de dispersie. Sunt utilizate pentru reprezentarea circulatiei
fluidelor in regim turbulent in reactoare de tip tubular. in reactoarele tubulare cu
sectiune libera, dispersia se datoreaza difuziunii moleculare si de turbulenta
suprapuse peste efectul profilului de vitezd. in cele cu umpluturd solida, dispersia
este produsd pe de o parte de “scindarea” curentilor fluidului prin impactul cu
corpurile umpluturii si pe de alta parte, de variatile de viteza pe sectiunea
transversald a stratului. Mecanismele de transport luate in considerare in formularea
modelelor de dispersie sunt cele convective in directia generala a curgerii (directia
axiald) si de dispersie (difuziune de turbulentd) in directie axiald si/sau radiala.

» modelul curgerii laminare. Curgerea fluidelor de véscozitate ridicata
prin spatii avand orificii geometrice suficient de simple (conducte cu sectiune libera,
spatiul dintre suprafete cilindrice, etc.) decurge de reguld in regim laminar si este
caracterizata de un profil de viteze deductibil pe cale teoretica plecand de la
ecuatiile de bilant ale impulsului [18].

2.2.2. Distributia duratelor de stationare
Mediile de reactie fluide sunt constituite din particule (molecule, ioni sau

atomi necombinati), intre care pot sa apara interactiuni mai mult sau mai putin
pronuntate, functie de natura chimicd a substantelor si conditile de lucru. In
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52 2. Modelarea si simularea proceselor de absorbtie-desorbtie

anumite situatii, fluidul poate fi structurat in agregate de particule care circuld
solidar in volumul! de readiie. Fenomenul este specific lichidelor, la mediile gazoase
astfel de asocieri fiind mai putin probabile. Traseele de parcurgere a volumului de
reactie sunt in general diferite de la o particuld la alta, duratele de contactare
reciprocd in vederea transformarii chimice (duratele de reactie) sunt de asemenea
diferite [18].

Pentru caracterizarea circulatiei fluidelor intr-un reactor chimic, se utilizeaza
notiunile de duratd de stationare, vérstd si speranta de viald a particulelor de fluid
[18]:

durata de stationare, t, este intervalul de timp cuprins intre momentele
intrarii si iegirii particulei din vas;

- varsta unei particule care se afld la un moment dat in vas, o, este intervalul
de timp cuprins intre momentul intrarii acesteia in vas si momentul curent;

speranta de viatd, A, este intervalul de timp cuprins intre momentul curent
si cel al iegirii particulei din vas.

intre cele trei m3rimi de timp exist3 relatia evidentd: t = ¢ + A.

Distributia duratelor de stationare (Residence Time Distribution (RTD)) este
un concept introdus in ingineria chimica de Danckwerts in 1953 [34]; acest concept
a fost abordat si utilizat intr-o multitudine de lucrdri stiintifice [67], [66], [100],
{96], [168], [99], [120] si aplicat in diverse procese industriale deoarece constituie
o cale de obtinere de date hidrodinamice in vederea imbunatatirii proceselor.

Utilizarea distributiei duratelor de stationare este o abordare traditionala
adoptata in ingineria chimicd pentru caracterizarea modelelor de curgere neideala.
Raspunsul unei zone a procesului studiat poate fi masurat datoritd perturbatiei
concentratiei din interior prin injectarea unui trasor, fie in faza lichida fie in cea
gazoasa [28], [82].

In cazul instalatiei pilot de absorbtie-desorbtie utilizata pentru efectuarea
determinarilor experimentale din aceasta lucrare, studiul hidrodinamic al coloanei de
absorbtie a fost realizat prin experimente cu trasori in cadrul unor cercetari
anterioare [118], [119].

Pentru faza lichida, trasorul folosit a fost solutie de KCI 0,5N, iar
masuratorile au urmarit variatia conductivitdtii lichidului cu o celuld de
conductivitate asezatd la iesirea lichidului din coloand. in faza gazoasd, trasorul
folosit a fost un amestec de CO, si N, cu concentratie cunoscutd, masuratorile
urmarind variatia concentratiei amestecului gazos la iegirea din coloand cu ajutorul
unui analizor de CO,.

Datorita solubilitatii fizice a CO, in apd, studiul privind hidrodinamica fazei
gazoase s-a realizat fara contracurent de lichid, evaluarea valorilor parametrilor de
amestecare a acestei faze facandu-se pe baza datelor furnizate de literatura [27].

in zona umpluturii, atat faza gazoasa cat si cea |IChIda sunt corect descrise
de un model de circulatie tip piston cu dispersie axiald. In partea inferioard a
absorberului, pentru faza gazoasé s-a considerat un model de tip amestecare
perfecta cu zone stagnante, iar in partea superioara, un model de tip amestecare
perfectd, respectiv tip piston cu dispersie axiald. in partea inferioard a absorberului
pentru faza lichidd s-a considerat un model de tip amestecare perfectd respectiv
piston cu dispersie axiala [118].

Schema de modelare a absorberului din instalatia pilot de absorbtie-
desorbtie este prezentatd in figura 2.7 [118], [140]:
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Figura 2.7. Schema de modelare a absorberului cu umpluturd

in tabelul 2.1 sunt prezentate valorile stabilite in urma experimentelor cu
trasori, pentru parametri hidrodinamici ai zonelor aditionale [118].

Tabel. 2.1. Parametri hidrodinamici
Zona Notatie Valoare
104 [m3
Partea inferioara v‘;"G Bazd 3 is 120,3['—?%3]
H SZ_ G . °
Intrarea fazei gazoase . 155107 [1/5]
T 3
Partea superioard V;‘.; S Vart ?g 183 {:3%
B . AD G . :
Iesirea fazei gazoase Pe o o 49
. _ R -3 3
Partea inferioard Vin . (16.8 - he 0'?:,24) 19 [m7]
Iesirea fazei lichide Vap o 3.1- 107 [dm7]
Pe ap 1L 9.07-L+ 196

in tabelul 2.2 sunt prezentate valorile stabilite in urma experimentelor cu
trasori, pentru parametri ce descriu zona umpluturii [118].

Tabel. 2.2. Parametri hidrodinamici in zona umpluturii

Parametri Notatie Corelare Domeniu valoric
Cifra Reynolds in faza lichida Re, 1 10...70
1073 102
Retentja fazei lichide B. | 239107 . Reo® | 133 10m37r:550 10
. . . Bo, 3.53 103 - Re 08 3.96 -107 ... 3.06 -10!
Dispersia axiala a fazei lichide
Pe. 3.06 - 1073 - Re %5 3.4 ...26.5
. . Bog 1.17 - 002 Rel 0.290 ... 0.960
Dispersia axiald a fazei gazoase
Pec 101 - 002 Rel 25...83
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2.3. Modele matematice utilizate

La baza deducerii analitice a unui model matematic stau ecuatiile de
conservare a proprietdtii, dar si o serie de ecuatii suplimentare care definesc
coeficientii de transfer, legile gazelor, echilibrul chimic, cinetica etc.

in regim stationar, concentratia va fi constantd in timp intr-un anumit punct
din reactor, dar nu va fi constanta in lungul coordonatei axiale. Pentru calcule se
alege ca zona de bilant o portiune din volumul reactorului (un element de volum)
suficient de mica pentru ca variabilele sa poata fi considerate constante.

2.3.1. Modelul matematic al absorberului

Pe parcursul desfasurarii procesului de absorbtie, odata cu sciderea valorii
raportului molar al gazului absorbit, concentratia molara in lichid a componentului
care se absoarbe creste. Schema fluxurilor pentru un element de volum de indltime
‘dh’ este prezentata in figura 2.8 [147]:

J ac é dxX
-D .5 . (c —"--dh] - .5 —— -
. .A+ D -5 Eh[X.F 27 th

[ IV E IX ]
G |ve T an : Lo xe2 X
7+ 55 g - (X+ = an
r . —
E,a§dni{r-v)
dh | ;
GAZ . , . LICHID

de, ;?X'
2 -D -5, ——

.
v oh

Figura 2.8. Schema fluxurilor pentru un element de volum de insitime dh

-D, -5,

Modelul matematic al absorberului este constituit din dous ecuatii cu

derivatg partiale [147], ecuatii ce descriu modificarea compozitiei fazelor in lungul
axei si in timp, in conditii izoterme:

HBc o _ 1 &% o Ky-aH (Y_Y*) 2.2)
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. 2 .a-
H- o ox _ 1 ,u+9£+5)’—aH.(y_y*) (2.3)

Lg ot Pe; 572 0z Lo

Rezolvarea acestui sistem este posibild prin tehnici numerice daca se cunosc
conditiile la limitd referitoare la partea de gaz si lichid la z=0 si z=1). Daca se
considera ca dispersia are loc doar in interiorul absorberului, aceste conditii sunt:

Conditiile la limita pentru partea de gaz:

1 oY 7) 4
Y, o-=— — =Y, — =0 (2.4)
z=0 Peg o0z 720 0z|,_,;
Conditiile la limita pentru partea de lichid:
€L 0Z|;_g Ziz=0

In aceste relatii Yi, si X, reprezintd raportul molar al componentei care se
absoarbe la intrarea in absorber, respectiv concentratia molara a acesteia la intrarea
lichidului in absorber.

in regim stationar, acumularea fiind nuld, ecuatiile se transforma in ecuatii
diferentiale ordinare [147]:

L 4% v Ky 2:H(y_y*)_o (2.6)
Peg g4z2 dz Go '

1 d°X dX Ky-a-H x

N aX Ky-aH (v _y9\_ 7
Pe; dz2 +dzJr Lo (Y Y) 0 (2.7)

2.3.2. Modelul matematic al desorberului

in coloana de desorbtie, ca in cea de absorbtie a cirei model matematic a
fost prezentat pe larg in studii anterioare [146], [147], [148], compozitia si
temperatura se modifica atat in timp cat si in lungul axei coloanei.

Pentru calcule se alege ca zona de bilant o portiune din volumul reactorului
(un element de volum) suficient de mica pentru ca variabilele sa poata fi considerate
constante.

Modelele matematice intalnite in literatura de specialitate sunt bazate pe
utilizarea celulelor de amestecare [73], [162] pentru cazul in care procesul de
desorbtie se considerd in regim stationar si neizoterm [146].

Modelul matematic analitic al desorberului bazat pe ecuatii diferentiale poate
fi utilizat la simularea functionarii acestuia si la stabilirea parametrilor optimi de
exploatare.

Dezvoltarea modelului matematic al desorbtiei CO, in regim stationar se
bazeaza pe adoptarea urmatoarelor ipoteze simplificatoare:

- procesul are loc in conditii adiabatice;

- difuzia axiala si radiald sunt neglijabile.
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56 2. Modelarea si simularea proceselor de absorbtie-desorbtie

Schema fluxurilor de materiale si termice in jurul unui element de volum de
inaltime Ah este prezentata in figura 2.9:

_ . dL ., dX N
‘G 2'_) Al (1+Y+Q Ah) ‘L+E Ab)(X+ EAL‘)
H,O dh
|
dT; d(Ly ¢y Tp)
T L Ty + S b
i 4G Z22X’
G O . L0 dT; “VYHy0
bt .'I'HIZO Cm + UHZO Y C m ) —m - THV i
‘ > HL-X)
. A AHp S
A nga-S Ah (Y -Y)
, dy REEE
UH;\O .lh T F'h—'Cp )
{, GAZ - LICHID
Y
T T; Ly Ty
h ’ U‘HZO U+ L X
|

Figura 2.9. Schema fluxurilor de materiale si termice
pentru un element de volum al desorberului

Bilantul de masd in jurul elementului de volum de indltime Ah, avand
sectiunea egald cu sectiunea coloanei, pentru partea de gaz si respectiv pentru
partea de lichid, este [144], [146]:

GHZOAY—{GH20+ G;;o] (Y+%'M)+Kg‘a<S~Ah~(Y*—Y)=0 (2.8)
{ dL ax *
L am Ah) ( E-MJ—L~X—K9~3~S-M~(Y -v) (2.9)

Prin transformari algebrice simple ale ecuatiilor de bilant, se obtin ecuatiile
ce caracterizeaza modificarea compozitiilor fazelor. Pentru a uniformiza domeniul de
variatie al coordonatei axiale, se face trecerea la coordonata axiald adimensionala:

h dh
- dz=—

zZ=—
H H

Pentru faza gazoasa, ecuatia obtinuta este:
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Kg-a H-S dG
ﬂ=9—(y*_y]__i_. H20 (2.10)
dz GH,0 GHZO az

Pentru faza lichida, este obtinuta ecuatia:

Kg-a-H
ﬂz—g—v(v*-y)- a 4 (2.11)
dz M. Lp GH,0 dz

Temperatura fazei gazoase la indltimea (z + dz) este calculatéd prin
intermediul presiunii partiale a vaporilor de apa.
La indltimea z presiunea vaporilor de apad se calculeaza cu relatia:

Pf = (2.12)

La inaltimea (z + dz) presiunea partiala a vaporilor de apa este:

P+£-Az

pz+dz _ dz (2.13)

1+Y+d—Y'Az
az

unde % - Az este caderea de presiune pe indltimea Az.

Calculul presiunii partiale a vaporilor de apa la inadltimea (z + dz) permite,
printr-un calcul iterativ, calculul temperaturii fazei gazoase la acea indltime.

Modificarea debitului de vapori de apa cu indltimea este datd de relatia
[146]:

aG G G
oG g G _du g
‘ 1+y+ 20 42 92 1+v+ 2 42 ¥
dz dz

in cazul in care capacitétile calorice, entalpia vaporilor de apa si cildura de
reactie se considera constante in lungul axei, din bilantul termic in jurul elementului
de volum de indltime Ah pentru partea de lichid, se obtine gradientul gradului de
carbonatare in lungul axei desorberului [146]:

*

~ H30 €0, \dTg 9GH,0 ., dy _ .co, a7, da*
da _ (GHZOCm + GHzocm Y)—dz a0 Hy - GH,0 & TiCm“ +Lmep & +Ticp r (2 15)
dz AHpMco,L

Solutionarea numerica a sistemului 2.10-2.15 in care relatiile 2.12 si 2.13
permit determinarea gradientului de temperatura a fazei gazoase, implica, la fiecare
pas, calcule iterative pentru a asigura:

. ey s . . dGH,0 N
- o diferenta minima intre valoarea impusa pentru 4 in relatiile

2.10 5i 2.14;
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- . da .
asigurarea concordantei intre valorile = calculate pe baza transferului
z

de masd (relatia 2.11) si pe baza transferului termic (relatia 2.15); aceasta

. v s 4.y dT,
concordant3 se asigurd prin modificarea gradientului de temperatura in lichid —dzi

Conditiile la limita sunt:

_y0 _70 _~0
z=0 Y=Y TG —TG GHzO _GHZO
(2.16)
_ _ Al _71 _q41
z2=1 a=a Ty =T; L=1L

2.3.3. Estimarea parametrilor modelului

Pentru calculul parametrilor modelului s-au utilizat relatii disponibile in
literatura de specialitate. In evaluarea diversilor parametrii ai modelului, exista
diferente importante intre autori in ceea ce priveste solubilitatea CO, in lichid,
numerele Péclet, date cinetice, etc. Aceasta imprecizie in evaluarea parametrilor
este o importantd sursad de erori.

»  Constanta lui Henry

Solubilitatea CO; in lichid poate fi descrisd de legea iui Henry care se aplicd
pentru presiuni partiale mici, respectiv concentratii mici ale fazei lichide.

Pentru evaluarea constantei lui Henry in apd s-au testat mai multe relatii
fumizate de diversi autori:

1. Astarita [12 (pag. 208)]:

809.64

5 -9.22152
He, =10° -10 T (2.17)
2. Astarita [12 (pag. 37)):
105 -159.9+87%2 51 6756.10g T +1073.T-1.1029
Hey =———-e T (2.18)
1823.85 '
3. Suenson [134], [89]:
1350 5 g6
He, =0.9869233-10 T (2.19)
4. Danckwerts [35], [121]:
1140 ¢ 5
He, =0.9869233-10 T (2.20)
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5. Plummer [113], [3], [120]:

108.3865+0.01985076-T—w-40.45154-/og T+

He,, = 0.9869233 - 10 T (2.21)

669365

Aceste relatii exprima constanta lui Henry ca functie de temperatura (T [K]).
Pe baza acestora s-a calculat valoarea constantei lui Henry in intervalul de
temperaturd 50 - 110 °C (figura 2.10).

0.022

* 1. Astarita
+ 2 Astarita
e 3. Suenson
+« 4. Danckwerts
0018--" Q""" o 1 5. Plummer

He , [kmol/(m® * bar)]

_______________________________________

50 60 70 80 90 100
Temperatura [°C]

Figura 2.10. Variatia constantei lui Henry pentru apa in functie de temperatura

Se poate observa ca valorile obtinute prin calcule cu aceste relatii sunt
destul de diferite. Datoritd acestor diferente pot sa apara unele erori prin utilizarea
in modelul matematic a diferitelor relatii mentionate in literatura pentru evaluarea
constantei lui Henry.

In cadrul acestui studiu s-a utilizat pentru evaluarea constantei lui Henry
relatia lui Suenson (2.19), deoarece aceasta a fost folosita si in cazul experimentelor
de absorbtie pe instalatia pilot.

> Coeficientii partiali de transfer de masa si aria udata

Caracterizarea eficientei transferului de masa in coloanele cu umplutura este
strans legatd de definirea suprafetei efective de transfer de masa si a coeficientilor
partiali de transfer de masa pentru fazele lichid3d si gazoasa.

Pentru evaluarea coeficientilor partiali de transfer de masa si a ariei udate a
umpluturii se utilizeaza corelatiile lui Onda [97], [98] recomandate in literaturd
[12], [129].

BUPT



60 2. Modelarea si simularea proceselor de absorbtie-desorbtie

Corelatia utilizatd pentru calculul ariei udate este:

' ] Ly 01005, 12 V0,05 2 )0'20 5 \075
a=ap 1—exp 1, 45I ————l !———ﬂ' | M [—Lj (2.22)
' @bl gt ] (% apLJ g

[N

Aria interfaciald este intotdeauna mai micd decdt suprafata totald a
umpluturii si este dependentd de debitul de lichid si de proprietdtile fizice ale
acestuia. Relatia (2.22) coreleaza rezultatele experimentale pentru o gama larga de
umpluturi in vrac cu o configurare de curgere continua (inele, sfere, sei etc.)

Coeficientul partial de transfer de masa in faza lichidd in cazul absorbtiei
fizice este dat de relatia:

0,66 -0,5
)

! KL (ap - Dp)0* (2.23
a -y LPL'DLJ ap - Dp) (2.23)

/
k9 =0,0051

Ecuatiile de corelatie pentru coeficientul partial de transfer de masa raportat
la faza gazoasa sunt mai putin precise decat cele pentru pentru faza lichidd din
motive care nu sunt pe deplin intelese [12]. Ecuatia de corelare recomandatd in
literaturd este urmatoarea [97]:

\0,7 . 0,33
3 D6 [ Gmo | (_we )

kg =C | |
R Ty (ap kG ) PG - DG )

(ap -Dp)2 (2.24)

Constanta adimensionald C se alege in functie de dimensiunea umpluturii
(figura 2.11). in cazul instalatiei experimentale de absorbtie-desorbtie, valoarea lui
C este 3.6 pentru inele Raschig (coloana de desorbtie) si 5.3 pentru sfere (coloana
de absorbtie) [97].

3
o T T T 1T T
O Rmchig rings
O Burl sndedies

Figura 2.11. Corelatia lui Onda pentru k¢
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Coeficientul partial de transfer de masa pentru faza lichida este dat de
expresia:

kp =E- kP (2.25)

Coeficientul total de transfer de masa raportat la faza gazoasa este:

_ kg - ki - He Y
Kg = T [kmol/(Pa - m?-s)]  ( 2.26)
Ky = Ke - P [kmol/(m? - s)] (2.27)

(1+Y)-(1+Y*)

> Parametri cinetici si de echilibru termodinamic

Parametri cinetici si de echilibru termodinamic ce intervin in ecuatiile
modelului matematic au fost prezentati in paragrafele 1.4.1 si 1.4.2 si sunt
urmatorii:

- constantele cinetice kOH_ si k,, (relatiile 1.42, respectiv 1.43);

- constantele de disociere ale acidului carbonic K; si K> (relatiile 1.52,
respectiv 1.53);

- constanta de disociere a apei K,, (relatia 1.54);

- concentratia ionilor hidroxil (relatia 1.58);

- fractia molard a fazei gazoase la echilibru y~ (relatia 1.66).

BUPT
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Capitolul 3. ;
INSTALATIA EXPERIMENTALA

Instalatia pilot de absorbtie - desorbtie utilizatd pentru studiile
experimentale efectuate in lucrare este amplasata in Laboratorul de Transfer Termic
din cadrul Facuitatii de Chimie Industriald si Ingineria Mediului, UPT (Figura 3.1).

Principalele componente din care este alcdtuitd instalatia experimentald
sunt: un absorber cu umpluturd, un desorber cu umpluturd, schimbatoare de
cdldura, un ansambiu incdlzitor electric cu pompa tip EP9000 si echipamentele
aferente de masura si conducere (Figura 3.2).

Echipamentele de masura si conducere din cadrul instalatiei sunt: analizorul
de CO,, traductorul de presiune diferentiald, rotametre pentru masurarea si reglarea
debitelor de gaz si de lichid, manometre amplasate in diverse puncte pe ambele
coloane pentru masurarea presiunii, o0 pompa pentru vehicularea lichidului si doud
calculatoare de proces dotate cu sisteme analog-numerice de achizitie a datelor din
instalatie.

Proiectarea si construirea instalatiei experimentale a fost astfel elaborata
incdt sa existe posibilitatea studierii proceselor de absorbtie si desorbtie atat
separat, cat si impreunad in sistem de recirculare absorbtie-desorbtie.

Calculatoarele de proces si placile de achizitie analog-numerice s-au utilizat
in scopul unei operari flexibile a instalatiei pilot. In cazul coloanei de absorbtie
parametrii care se achizitioneaza sunt: temperatura din coloand, concentratia fazei
gazoase si nivelul din coloana. Instrumentele de masurd sunt conectate direct la o
interfata I/0 KEITHLEY MEGABYTE INC., model DAS-1601, iar pentru achizitia si
salvarea datelor, precum si pentru a emite semnale de comandda in vederea
mentinerii unui nivel constant de lichid in coloand, se utilizeaza programe MATLAB.

Pentru coloana de desorbtie, in vederea unei caracterizdri termice cit mai
precise de-a lungul coloanei, se utilizeazd un sistem de achizitie alcatuit din sase
termocuple, sistemul de intrare T21 si interfata ACjr legata la un calculator de
proces. Datele achizitionate sunt afigsate direct in unitati de temperatura pe baza
curbelor de etalonare.
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Figura 3.1. Instalatia pilot de absorbtie-desorbtie
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Figura 3.2. Schema instalatiei experimentale
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3.1. Coloana de absorbtie 65

3.1. Coloana de absorbtie

Coloana de absorbtie este construitd din otel. Principalele caracteristici
constructive ale acesteia sunt prezentate in tabelul 3.1 iar in figura 3.3 sunt

prezentate dimensiunile coloanei.

Tabel 3.1. Caracteristici constructive

Denumire Valoare
Inaltimea totald a
coloanei 2.29m
Diametrul interior 0.08 m
Indltimea total3 a
umpluturii 1.30m
Inédltimea b;zel 0.54 m
coloanei
Dlametr_ul mterlo_r al 0.16 m
bazei coloanei
Aria sectiunii coloanei 5.027 - 102 m?
Volumul total al 103 3
coloanei 6.535-10"m

Zona umpluturii este formata
din doua tronsoane de aceeasi inadltime
(750 mm).

Umplutura are indltimea de 650
mm in fiecare tronson si este formata
din sfere ceramice cu diametrul de 15
mm. Cara-eri-d-ile -ri--i~alele ale
umpluturii sunt prezentate in tabelul
3.2 [75]:

750 mm

L

400 mmn

2370 mm
2290 nm

750 mm

-

1290 mm

540 mm

4601pm

N\

Figura 3.3. Dimensiunile coloanei de absorbtie

Tabel 3.2. Caracteristicile umpluturii

Denumire Simbol Valoare
Diametrul nominal al umpluturii d, 0.015m
Numarul de sfere - 325000 bile / m?
Volumul liber al umpluturii € 0.45m3/ m?
Suprafata specificd a umpluturii as 230 m?/ m?

Schema de automatizare a coloanei de absorbtie este prezentat3 in figura

3.4.
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Figura 3.4. Schema de automatizare a coloanei de absorbtie

In cazul coloanei de absorbtie se misoard o serie de parametri: nivelul,
temperatura, presiunea, compozitia fazei gazoase, debitele fazei lichide si fazei
gazoase, iar pentru desfasurarea in conditii optime a experimentelor se regleaza
urmatorii parametrii: nivelul din coloand, presiunea si debitele celor doua faze.
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3.2. Coloana de desorbtie

Coloana de desorbtie (figura 3.5) este construitd din otel INOX si este
formatd din ansamblul de incalzire, doud tronscane de umpluturd (inele Raschig
ceramice) si ansamblul de intrare a fazei lichide (varful coloanei).

Principalele caracteristici constructive ale coloanei de desorbtie sunt
prezentate in figura 3.6. si tabelul 3.3:
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Figura 3.6. Coloana de desorbtie -
Figura 3.5. Coloana de desorbtie dimensionare

Tabel 3.3. Caracteristici constructive

Denumire Valoare
indltimea totald a coloanei 2.00 m
Diametrul interior 0.16 m
Inaltimea totald a umpluturii 1.00 m
In3itimea bazei coloanei 0.55 m
Diametrul interior al bazei coloanei 0.16 m
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68 3. Instalatia experimentala

Schema desorberului pilot este prezentatd in figura 3.7.
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Figura 3.7. Schema desorberului pilot

Solutia epuizata intrd in desorber si este distribuitd uniform pe suprafata
umpluturii, unde circuld in contracurent cu vapori de apa si CO, desorbit.

Coloana de desorbtie este alcdtuitd din 5 ansambiluri: baza desorberului (I),
sistemul de incalzire (II), tronsoanele cu umplutura (III si IV), varful desorberului
pilot (V).

Pentru functionarea coloanei la parametri doriti, instalatia de desorbtie mai
dispune si de 0 pompa pentru recircularea lichidului, un schimbator de caldura teava
in teavd pentru racirea solutiei desorbite evacuate si pastrarea nivelului in baza si
un calculator de proces dotat cu o placd de achizitie analog-numericd pentru
preluarea temperaturii in mai multe puncte.
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3.2. Coloana de desorbtie 69

Ansamblul I, baza coloanei reprezintd schimbatorul de caldurd, fiind
prevazut cu un fascicul de tevi de incélzire in forma de U (figura 3.8). In interiorul
tevilor circula lichidul cald ce asigurd una din conditiile de desfasurare a desorbtiei,
respectiv temperatura ridicata.
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19 / R49,05
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| ne, “I“x\t“og";)o T - s = = _-——:\ R68'1
O > e —_ = — = — — L L L T o T am e -
'u\(-“(:f&'i-')eh e T Wy R87.16
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R ARES AR === === === 1, )}
2 ==,
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T
1 R106.21

Nivelul de solutie epuizata
/ regeneratd este indicat cu

ajutorul unei sticle de nivel. @L;’é—m o

P
Ansamblul II, sistemul
de incdlzire este format din

ansamblul incadlzitor electric de 9
kW cu pompa, tip EP9000 cu 3 3

rezistente electrice R1-3, care pot L
fi utilizate individual. b‘*ﬁ\" s
Schema ansamblului fiffb;” o
2

incalzitor electric cu pomp3
EP9000 este prezentata in figura ‘. s
3.9: .58

T

Figura 3.9. Ansamblu incalzitor EP9000
Date tehnice

Incilzirea electricd

- Puterea electrica [kW] 9
- Numarul patroanelor de incalzire 3
- Tensiunea normald [V] 400 trifazat
- Curentul nominal absorbit [A] 14
- Conexiunea Y
Pompa
- In3ltimea de pompare maxima [m] 3.2
- Debit volumic maxim [I/h] 3400
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70 3. Instalatia experimentala

Motorul pompei:

- Constructia Motor sferic
- Puterea absorbita [W] 88
- Tensiunea nominala [V/Hz] 230/ 50
- Curent nominal absorbit [A] 0.42
Ansamblul incélizitor electric cu pompa:
- Temperatura maxima admisibila a agentului termic [°C] 120
- Presiunea maxima admisibild a agentului termic [bar] 6
- Dimensiunea de racordare 5/4" filet exterior
- Masa [kg] 7.9

Modificarea puterii de inc3izire se realizeaza prin cuplarea individuala a celor
trei rezistente cu ajutorul unor comutatoare. Lichidul incdlzit in acest ansamblu si
care asigura incilzirea solutiei in ansamblul I este apa distilata, pentru a se evita
depunerile pe interiorul tevilor schimbatorului. Aceasta circuld fortat asigurand un
randament mare de transmitere a caldurii.

Pentru o functionare in conditii de sigurantd, sistemul de incdlzire este
prevazut cu un vas de expansiune, purjand in mediu exterior in cazul cresterii valorii
presiunii peste cea prevazutd in conditii de sigurantd.

Ansamblurile III si IV sunt formate din tronsoanele in care se gdseste
umplutura ce constd din inele Raschig cu dispunere in vrac.
Principalele caracteristici ale umpluturii sunt prezentate in tabelul 3.4 [102]:

Tabel 3.4. Caracteristicile umpluturii

Denumire Simbol Valoare
inditime tronson he 0.7m
Tip umplutura - Inele Raschig
inaltime umplutura h, 0.5m
Nr. straturi de umpluturad : - 2
Diametru nomina! al umpluturii do 0.025m
Volumul tiber al umpluturii £ 0.74m*/ m?
Suprafata specificd a umpluturii as 204 m?/ m?

Ansamblul V este format din varful coloanei prevazut cu stuturi pentru
realizarea legaturilor fizice de admisie/evacuare si un condensator pentru separarea
gazului desorbit (dioxid de carbon) de vaporii de apd formati in coloand. Solutia
epuizata intra in coloana prin varful acesteia, in interior existand un sistem pentru
distributia uniforma a acesteia.

Cele dou3 coloane sunt izolate termic corespunzator, cu vata de sticld cu
grosimea de 80 mm.
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3.3. Schimbatorul de caldura 71

3.3. Schimbatorul de caldura

Are o constructie tubulara, fiind alcatuit dintr-o manta de otel inoxidabil care
are sudate la capete placile tubulare, prin care trece fascicolul de tevi. Schema
schimbatorului de cdldura este prezentata in figura 3.10:

Solutie regenerata racita (H,0)

y

PR
Larmg—* Solutie epuizati
d&% incalzita

3

Solutie regenerata (H,0)

Solutie epuizaty —ip S

od b o bl

Figura 3.10. Schema schimbatorului de caldura

Forma subtire, lunga a tevilor permite curdtarea usoara, respectiv inlocuirea
rapidd. Cele doud capace sunt fixate la capete prin flange, permitand o usoara
manevrabilitate.

fn acest schimbé&tor de cildurd are loc ricirea solutiei regenerate, respectiv
incdlzirea solutiei epuizate. Aceast lucru permite recuperarea unei parti din energia
vehiculatd cu acestea.

Schimbatorul de caldura are 52 de tevi cu o lungime de 520 mm fiecare.
Tevile au dimensiunea de 16 x 2 mm. La acest tip de schimbator de caldura,
geometria de dispunere a tevilor poate fi hexagonala sau circulard. Schimbatorul de
caldurd utilizat are tevile dispuse dupa o geometrie hexagonala.

Dimensiunile schimbatorului de caldura sunt prezentate in tabelul 3.5:

Tabel 3.5. Dimensiunile schimbatorului de cildura

Dimensiune tevi [mm]: 16 x2
Numar tevi : 52
Lungime tevi [mm] : 520
Mod de dispunere : hexagon
Manta [mm]: 219 x4
Lungime manta [mm] : 460
Racorduri fmm]: 25 x 25

Dupéd chemosorbtie, absorbantul epuizat se incalzeste in schimbé&torul de
caldurd cu solutia absorbantd regeneratd, calda care vine de la coloana de
desorbtie. Absorbantul epuizat circuld prin spatiul intratubular, cel regenerat prin
cel intertubular, astfel in schimbator se asigurd o recuperare de caldura.
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72 3. Instalatia experimentald

3.4. Automatizarea instalatiei pilot

Automatizarea reprezintd o treaptd ridicatd de conducere, care asigura
performante adecvate pentru procesul condus. Automatizarea unui proces
tehnologic const3 in dotarea instalatiei cu anumite echipamente tehnice speciale in
vederea efectudrii automate a operatiei de conducere in conditii prestabilite [105].

3.4.1. Masurarea si reglarea nivelului

Pentru a evita instabilitdtile cauzate de faza gazoasa s-a prevdzut un sistem
de reglare a nivelului care pastreaza un nivel minim de lichid in partea inferioara a
coloanei de absorbtie.

Acesta este alcituit dintr-un traductor de presiune diferentiala (TPD),
calculatorul de proces, convertorul electropneumatic (CEP) si elementul de executie
(EE1), plasat pe conducta de evacuare din absorber (figura 3.4). Masurarea nivelului
se realizeaza de catre traductorul de presiune diferentiald care transmite un semnal
electric la CAN - CH3, iar comanda numericd, dupa conversia in semnal pneumatic
cu ajutorul CEP, actioneazad ventilul de reglare de pe conducta de evacuare a
lichidului din absorber. Cu ajutorul programului elaborat in MATLAB este afigata
continuu atat valoarea nivelului in timpul functionarii instalatiei cat si gradul de
deschidere al ventilului.

3.4.2. Mdsurarea si reglarea presiunii

Masurarea presiunii in cele doud coloane ale instalatiei se face cu ajutorul
manometrelor cu tub Bourdon amplasate la partea supericara si inferioard, astfel
putandu-se determina si caderea de presiune.

Pentru a2 mentine o presiune constanta in timpul procesului de absorbtie,
coloana este prevazuta cu un sistem de reglare automatd discontinud a presiunii
(figura 3.4) alcatuit dintr-un manometru cu contact (PT) si un electroventil (EE2). La
cresterea presiunii in coloana, manometrul cu contact comandd, prin inchiderea
circuitului, deschiderea electroventilului.

Acest sistem de reglare automata discontinua asigura o abatere stationard
acceptabila, o buna stabilitate, deci o precizie de reglare satisfacitoare.

3.4.3. Masurarea si reglarea debitelor

in vederea mésurdrii continue a debitelor celor doui faze, coloana de
absorbtie a fost prevazutda cu trei rotametre, rotametrul R, pentru masurarea
debitului de intrare a fazei lichide si rotametrele R, si R; la intrarea in coloana a
fazei gazoase.

Si in cazul desorbtiei, debitele de lichid la intrare si cel de gaz generat la
iesire sunt masurate cu ajutorul rotametrelor. Pe instalatie s-au amplasat rotametre
si pentru masurarea debitelor apei de racire la schimbatoarele de cdldurd utilizate.

Pentru ca debitele s3 fie pastrate constante in timpul experimentelor, este
necesar ca valoarea acestora sa fie reglatd periodic. Reglarea se face manual prin
intermediul unor robinete cu ventil care pot fi inglobate constructiv in carcasa
rotametrului. Aceasta reglare este necesara destul de rar, motiv pentru care nu s-au
introdus sisteme de reglare automata a acestora, avand in vedere si pretul relativ
ridicat al echipamentelor de acest tip.
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3.4. Automatizarea instalatiei pilot 73

Operatia de etalonare a rotametrelor este obligatorie datoritd conditiilor de
exploatare, diferite de cele in care s-a facut etalonarea lor initiald (temperatura,
presiunea, densitatea fluidului).

3.4.4. Masurarea temperaturii

Pentru masurarea temperaturii se pot utiliza termorezistente industriale,
termocuple, termistori sau traductoare bazate pe dilatarea gazelor ca elemente
sensibile. Alegerea este dictata de domeniul de variatie al temperaturii, de precizia
necesara, de dimensiunile geometrice, etc.

In cazul coloanei de absorbtie (figura 3.4), temperatura s-a masurat la baza
utilizandu-se o termorezistenta de tip Pt-100. Sistemul de masurare a temperaturii
este alcatuit din termorezistenta in calitate de element sensibil (ES) si adaptorul
rezistentd - curent (traductorul de bazd TB) de tip ELT 162A. Semnalul electric
furnizat de acesta constituie marime de intrare pentru CAN - CH2 iar pe baza curbei
de etalonare si a programului elaborat in MATLAB, se afiseaza direct valoarea reala
a temperaturii.

In cazul coloanei de desorbtie (figura 3.7), pentru masurarea temperaturii
sunt prevazute sondele 1-6 in diferite puncte ale instalatiei, legate la o placa de
achizitie analog-numerica (ACjr):

- Sonda T1 - Temperatura de intrare a agentului termic;

- Sonda T2 - Temperatura de iesire a agentului termic;

- Sonda T3 - Temperatura lichidului in baza coloanei;

- Sonda T4 - Temperatura deasupra lichidului din baza coloanei;
- Sonda T5 - Temperatura la intrarea solutiei in coloana;

- Sonda T6 - Temperatura la varful coloanei;

3.4.5. Masurarea concentratiei fazei gazoase

Pentru masurarea concentratiei fazei gazoase se utilizeazd un analizor de
CO, model ZFP-5 (figura 3.11), produs de firma California Analytical Instruments,
Inc., un aparat performant conform standardului OSHA Standard 29 CFR 1910.

Méasurarea concentratiei de CO, se face prin absorbtie in IR, (NDIR - Non
Dispersive Infrared Ray). Schema este prezentata in figura 3.12 [171].

Detector
% Senzor debit masic

90

Gaz analizat 14 Celula de misurare

o
SursaIR EI Pompa
Figura 3.11. Analizor de CO, model FUJI ZFP-5 Figura 3.12. Sistem de analiza IR
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74 3. Instalatia experimentala

Analizorul este previzut cu 0 pompa care aspird proba de gaz si o dirijeazd
printr-un filtru-membrand, spre celula de analizd. Aspirarea se poate face fie
continuu, fie doar pentru o perioadd de 20 de secunde la intervale egale de timp.
Debitul aspirat trebuie sa fie cat mai mic, cca. 1 I/min.

Schema bloc a acestui analizor este prezentata in figura 3.13 [171]:

AMPLFICATOR FILTRU TRECE JOS IND'J-ATU! —
PUNCTE DR ___. . .' 1 -_ __L
MASURA h lll h DC 0-108 &V
TRADUCTOR [R AMPLIFICATOR
SURSA 15V +5V
CURENT OFF
@ mmmma__:f ° SISTEM STABILIZATOR |+ 195V | REGULATOR
REDRESOR L ' on | PROTECTE TENSIUNE TENSIURE
AC 100V l De :
oFF) ON :
o) ]
f """"""" CONTOR MOTOR
VP POMPA
SURSA
INCARCARE
BATERE
TeRE  |— CSCILA AMPUFICATOR| MOTOR
B ToR DE PUTERE _®p~scuns
()

Figura 3.13. Schema bloc a analizorului de CO,

in interiorul celulei de analizi se di un semnal in domeniul IR, care este
atenuat de dioxidul de carbon prezent in proba. Semnalul este apoi trecut intr-o
camera ce contine un detector de microdebite exact si stabil, care are capacitatea
de a masura concentratia de CO, bazandu-se pe absorbtia in IR. Constructia
detectorului asigura o sensibilitate micd la vibratii si o mare sigurantd pe termen
lung. In interval de 10 secunde analizorul indicd valoarea exacta a continutului de
CO, din proba analizata.

Analizorul poate da un semnal de iesire proportional cu concentratia de CO,
detectata, sub forma unei tensiuni in domeniul 0-100 mV in vederea stocarii
informatiei pe calculator prin intermediul legadturii directe cu placa de achizitie.

Cu ajutorul robinetelor VR4,VRs, VRg (figura 3.4) se pot obtine probe de gaz
pentru analizd in trei puncte: la bazd, fa mijoc si fa varful coloanei de absorbtie.
Rezultatul analizei compozitiei este transmis sub forma unui semnal electric la
intrarea CAN - CH1. Pe baza operatiei de calibrare, calculatorul va afisa si stoca
valoarea reala a concentratiei de CO,.

Cu acest tip de analizor se poate masura si concentratia dioxidului de carbon
din atmosfera. Analizorul permite alegerea scalei, masurarea facandu-se in domeniul
[0-2000] ppm sau [0-5000] ppm. Sensibilitatea de masurare este de *5% pe
domeniul [0-2000] ppm si *10% pe domeniul [0-5000] ppm. Conditiile de
functionare indicate sunt in intervalul 0 - 40 °C si o umiditate de maxim 90%.
Partile componente ce intra in contact cu proba analizatd sunt produse din otel
inoxidabil SUS304, CaF, sau aluminiu anticoroziv. Analizorul este alimentat de la o
sursa de curent de alternativ de 115 V £ 10%, cca. 15VA. Aparatul are posibilitatea
functiondrii pe baza bateriei interne cu care este prevazut, fiind capabil de operare
continud timp de 8 ore, doar pe baza acesteia [171].
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3.4. Automatizarea instalatiei pilot 75

3.4.6. Determinarea compozitiei fazei lichide

Aparatele din gama TitraLab 840/845 produse de Radiometer Analytical
(figura 3.14) sunt titratoare automate capabile sa comunice cu calculatorul pentru
salvarea datelor, asigurand prin metodele predefinite de care dispun (aldturi de
posibilitatea crearii unora noi), folosirea reactivului potrivit cu datele lui complete si
corecte de fiecare datd. Schimbarea standului detasabil se face rapid si sigur
datorita recunoasterii instantanee a datelor.

Figura 3.14. Titralab 845

Conditiile de operare ale acestor aparate sunt: temperatura: 5 - 40 °C si
umiditatea relativa: 20 - 80 %.

Domeniu de masura Rezolutie

-9 ..23 pH 0.001 pH
-2000 .. +2000 mV 0.1 mv
-10°C .. +100°C 0.1°C

Programarea flexibild si biureta cu inaltd rezolutie asigura analize rapide cu
0 acuratete ridicatd. Afisarea clara a curbei de titrare in timp real, precum si a
parametrilor principali face ca titrarea sa poata fi urmarita cu usurinta.

Raportul final al analizei efectuate este clar si complet, punand la dispozitia
utilizatorului un set amplu de date si rezultate obtinute, inclusiv sub o forma grafica
sugestiva.
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Figura 3.15. Raportul final al analizei fazei lichide

3.4.7. Sisteme analog-numerice

Obtinerea unor performante superioare in conducerea proceselor
multivariabile impune utilizarea unui numar corespunzator de sisteme de reglare,
interconectarea acestora si utilizarea unor algoritmi de conducere superiori celor
clasici. Complexitatea acestor sisteme duce la aparitia unui numar mare de date
care trebuie interpretate in vederea ludrii anumitor decizii de conducere optimal3a,
precum si memorate pentru a putea fi analizate ulterior. Implementarea algoritmilor
de reglare superiori elaborati pe baza modelelor matematice sau pe experienta
anterioara dobanditd precum si interdependenta dintre sistemele de reglare utilizate
in cadrul aceluiasi proces nu a putut fi realizata cu sisteme analogice [110].

Cresterea performantelor sistemelor numerice a facut posibild md3rirea
vitezei de lucru si a capacitatilor de memorare ale acestora astfel incat acestea sa
opereze in timp real. Fatd de sistemele analogice, sistemele numerice nu sunt
sisteme continue. Implementarea acestor sisteme in cadrul sistemelor analogice a
fost posibild prin realizarea circuitelor de conversie a marimilor analogice in marimi
numerice (convertor analog-numeric — CAN) si a marimilor numerice in marimi
analogice (convertor numeric-analogic ~ CNA). Realizarea unui sistem de reglare
automatd (SRA) cu ajutorul tehnicii numerice impune utilizarea unui regulator
numeric sau a unui calculator in locul regulatorului analogic, prevazut cu o interfatd
de intrare (care realizeaza conversia analog-numerica) si o interfata de iesire (care
realizeaza conversia numeric-analogicd). Un sistem simplu de reglare automat3,
alcatuit din traductor (T), requlator numeric si elementul de executie (E), este
prezentat in figura 3.16 [110]:
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Figura 3.16. Schema bloc a unui SRA numeric

Microprocesoarele si microcalculatoarele au facilitat dezvoltarea circuitelor
de conversie prin utilizarea lor in calitate de sistem logic programat (ca o parte
componenta a circuitului de conversie) sau prin utilizarea circuitelor de conversie ca
dispozitive periferice ale unui sistem de calcul complet. Aceste solutii au permis
obtinerea unor sisteme de achizitie si distributie a datelor ieftine, complexe si usor
de realizat [137].

Interfatarea sistemelor numerice de masurare cu microcalculatorul asigura o
legare simpla si directd a sursei de date analogice cu un sistem numeric capabil sa
stocheze, sa prelucreze sau sa transfere aceste date. Sistemele realizate sub forma
de monoplaca implementabila intr-un calculator poarta denumirea de interfete de
proces. Avantajul acestor sisteme consta in usurinta cu care pot fi implementate in
sistemele de masurare industriale sau in laboratoarele de cercetare. Schema bloc a
unui astfel de sistem este redata in figura 3.17 [137]:

ES1
P OHmLH WiH{ a /1_J\
R Hux (— CAN |— HEH \F'l/ g ES;:-» - element sensibil
I/Ui., - convertor curent
0 ES2 L 1-n :
T2HITTHA A ¢ -l
O 2 U Mux - multiplexor
C L TB,., — traductor de baza
B Control \ ? CAN - convertor analog -
ESn intreruperi si /’ 0 numeric
8 O BnaH Vin{ 4 timp real \——/ R A - amplificator
MEM - memorie

Figura 3.17. Schema bloc a unui sistem de achizitie

Sistemele de achizitie de date sunt prevazute la intrare cu ‘n’ amplificatoare
care asigura impedanta ridicatd de intrare, castig programabil si impedanta mica de
iesire.
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Prezenta multiplexorului de intrare face posibild utilizarea unui singur
convertor analog numeric, fapt care mlcsoreaza pretul de fabricatie, asigura aceeasi
eroare de masurare pentru toate canalele dar in acelasi tlmp reduce substantial (in
functie de numarul canalelor multiplexate) frecventa maxima de lucru. in general,
nu sunt prevazute circuite de memorare a rezultatului conversiei la iesirea CAN care
nu poate pastra datele decdt in perioada de la terminarea conversiei si pana la
declangarea unui nou ciclu de conversie. Aceasta impune 0 programare
corespunzitoare a calculatorului, care trebuie sa astepte preluarea datelor dupa ce
semnalul de incepere a procesului de conversie a fost emis [137].

Folosind programe mai complexe calculatorul poate rula programul principal
si in perioada procesului de conversie, achizitia propriu-zisd a datelor numerice
fdcAndu-se dupa terminarea conversiei (utilizandu-se o logicd de prioritati
adecvatd). Pentru a putea stabili logica de prioritati este prevazut sistemul de
control intreruperi si timp real. De modul in care se utilizeaza toate resursele soft si
hard depind performantele intregului sistem. In functie de necesitatile tehnologice
se alege interfata dorita. Ofertele firmelor de profil acoperd o gama foarte larga in
ceea ce priveste metoda de conversie utilizata, numarul canalelor de intrare (uzual
4, 8, 16), amplitudinea semnalului de intrare (variind in general in limitele
domeniului (-10 , +10 ) V.), céstigul in tensiune controlat initial sau programabil,
viteza de acces, etc. [137].

Ca o extensie a interfetelor de proces au aparut diverse sisteme monoplaca
care preiau functiile traductoarelor de baza mai ales pentru elementele sensibile a
caror marime de iegire este o mdrime electrica (termocupluri, termorezistente, etc.).

Nu numai sistemele hard au cunoscut o dezvoltare vertiginoasa, dar si
pachetele de programe specifice achizitiei, dar mai ales stocarii si prelucrarii datelor.
Grafica implementata face posibilda afisarea utild si reald a tuturor parametrilor
achizitionati si analizati [137].

In cadrul acestei lucréri s-au utilizat programe soft proprii, elaborate
adecvat in diverse limbaje: Basic, C++ si Matlab, in functie de parametrii specifici:
numarul canalelor de intrare, modul de analizd si prezentare grafici, modul de
stocare a informatiei.

Pentru efectuarea determinarilor experimentale s-a utilizat interfata DAS
1601 in vederea realizarii sistemelor de mésurare si reglare din cadrul coloanei de
absorbtie, iar pentu caracterizarea termicad a coloanei de desorbtie s-a utilizat
sistemul de masurare alcatuit din sistemul de intrare T21 si interfata ACjr.

> 1Interfata DAS 1601

Interfata DAS 1601 este produsa de firma Keithley Instruments din S.U.A. sl
face parte dintr-o generatie relativ noud (1996-2001). Interfetele produse in
aceasta serie (DAS 1401, 1402, 1601, 1602) se caracterizeazi prin performante
analogice ridicate [170]:

- 16 intrari analogice sau 8 intrari diferentiale;

selectie semnal unipolar-bipolar;
sele)c;ne amplificare programabiléd pentru semnalele analogice (10,100,
500);
conversie analog-numerica (aproximatii succesive) pe 12 biti;
- magistrala de 12 biti externd de comunicatie cu aite calculatoare;
- 2 convertoare numeric-analogice de 12 biti;
programator timp real.
Schema bloc a interfetei DAS 1601 este prezentati in figura 3.18:
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Figura 3.18. Schema bloc a interfetei DAS 1601

Conform schemei bloc, interfata este compusa din:
= 16 amplificatoare de intrare de impedanta ridicata;
= un multiplexor cu 16 intrari;

« circuitul de conversie analog-numerica;
= douad circuite de conversie numeric-analogic3;

= circuite de selectie a variantelor de lucru (jumperi);
= magistrala de comunicatie cu calculatorul;
= magistrala de comunicatie numerica cu alte calculatoare;
= circuitul de programare a timpului real de achizitie.

Pentru a

crea posibilitatea conversiei mai multor marimi de intrare se

utilizeaza un multiplexor de 16 canale. Numarul de canale utilizate este stabilit prin
program. Cele 16 canale unipolare pot fi combinate cate doua (0-8, 1-9, 2-10, 3-11,
4-12, 5-13, 6-14, 7-15 ) rezultand 8 canale diferentiale de intrare prin schimbarea
unui comutator.

Utilizarea semnalelor diferentiale de intrare este recomandata cand semnalul
masurat este diferential (nu are masa - masa este flotantd) sau cdnd masoard
semnale de nivel scazut (100 mV sau mai mici) supuse unor perturbatii de nivel

ridicat.

Amplificatorul de intrare utilizat are urmatoarele roluri:
stabilirea legaturii adecvate a circuitelor de intrare cu circuitul de

conversie;

amplificarea fiecarui canal in functie de necesitati (prin program);
stabilirea polaritatii semnalului de intrare: unipolar sau bipolar prin
intermediul comutatorului S4 (BIP - UNI). In regim unipolar se dubleazd
rezolutia convertorului.

BUPT
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Metoda de conversie utilizatd este cea a aproximatiilor succesive. Sistemul
realizat are la bazd un convertor analog-digital de 12 biti si un registru de
aproximatii succesive. Sfarsitul conversiei este sesizat de un registru de stare [170].

Convertorul cu aproximatii succesive are factorul de ‘merit’ (produsul viteza-
acuratete) dintre cele mai ridicate. Schema bloc a unui astfel de circuit de conversie
este prezentata in figura 3.19 [137]:

_Conmparator ~————— Start conversie
e ;

N ‘>—‘1 Poarta I——' Generator tact
Uin e J
Numarator P—"
Date numerice
de iesire

14
__.I (paralel)

Figura 3.19. CAN cu aproximatii succesive

Circuitul este un sistem cu CNA cu reactie care functioneaza in bucla inchisa.
Viteza maxima de lucru este de 100.000 conversii/secundd, ceea ce face posibild o
alegere a modurilor distincte de conversie si anume:

- periodic: la inceputul fiecarei perioade reale (de egantionare) are loc
conversia unui semnal de intrare dupa care se trece la urmatorul, etc. Perioada de
esantionare este constanta (stare implicita de lucru);

- continuu: la inceputul fiecdrei perioade reale (de esantionare) are loc
conversia tuturor semnalelor de intrare in ordinea stabilitd de program. Trecerea de
la un semnal la celdlalt se realizeaza dupa terminarea conversiei sincron cu tactul,
deci perioada de conversie este variabila.

Acest timp este determinat real de posibilitatile de functionare ale
calculatorului in care se implementeaza placa si nu in ultimul rand de programui soft
utilizat.

Stabilirea periocadei de achizitie poate fi realizata:

°  prin program;
o prin utilizarea unui circuit de timp programabil (figura 3.20).

(20) legire numas atos 2

:1:] [ . . Conexiune anterna
3 (2) tegine mmaritor §

..............

21) Wt e numis ot 0

[ 1—@ Powts

1 [=% 10k0) 10 k)

SV
10

k0
‘<lr L.@lnmmstan

Conexiune interni

thana ot

Figura 3.20. Circuit de timp programabil
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Acesta contine un oscilator de precizie ridicatd realizat cu ajutorul unui
cristal de quartz, un numarator programabil 82C54 si circuitele aferente necesare
stabilirii comunicatiei cu magistrala interfetei [170].

> Interfata ACjr

Interfata ACjr este utilizata impreunad cu sistemul de intrare T21 pentru
achizitia temperaturilor in diverse puncte ale coloanei de desorbtie. Schema bloc a
interfetei ACjr este prezentata in figura 3.21.

Conform schemei bloc, acest sistem este alcatuit din:

= 8 amplificatoare diferentiale de intrare;

s un multiplexor;

= un amplificator cu castig programabil;

* convertorul tensiune-frecventa;

s un circuit de timp real (numarator programabil);

* magistrala de comunicatie numerica cu calculatorul.

o | C
Inl 1 Tensiune
L Amplificator referinta A
~— programabil 1
m2 % | % M~ Convertor L
Multiplexor] A tensiune- c
Amplificator frecventd
diferential U
Ing o—\g\ Cistig L
]t (Ampl)
A
/] Numarator Nl T
programabil )
N {timp real) 1o
. R
//l P Circuit memorie
N r / tip intrare-iesire ]

Figura 3.21. Schema bloc a interfetei ACjr

Amplificarea dorita pentru fiecare canal in parte se obtine prin modificarea
retelei rezistive din bucla de reactie. Schema bloc este prezentata in figura 3.22:

U., Rin

Figura 3.22. Schema bloc a amplificatorului de intrare
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Modificarea amplificdrii se face prin schimbarea rezistentei R*, placa

prezentdnd cose de lipire a acestei rezistente de reactie pentru fiecare canal in
arte.

P Tipul de integrat utilizat este AD 712 care are doua amplificatoare in aceeasi

capsuld si urmatorii parametri (importanti): curentul de intrare 50 pA, deriva

termicd 10 pV / °C, frecventa de tiiere 10 MHz, castig in bucld deschisa 400,
puterea medie consumata 500 mW.

Circuitele de conversie analog-numerice cu transformare tensiune-frecventad
convertesc marimea de intrare intr-un tren de impulsuri sau o unda dreptunghiulara
avand frecventa riguros proportionald cu nivelul marimii de intrare.

Transformarea marimii de intrare se realizeaza prin integrarea acesteia
avand ca efect un tren de impulsuri de frecventa variabild. Acestea sunt numarate
intr-un interval de timp fix. Schema bloc a unui astfel de convertor este prezentata
in figura 3.23 [137].

Generator Progra
inpu lsuri mator
de curent

1 e
o / Nu

Uin |Convertor l +Up n§ >
>——1 tensiune —> K U ra .
. curent | I l/ Uy o’i\ tor | |
‘]/_ Conmp . —=
lesiri
numer ice

Figura 3.23. Circuit de conversie tensiune - frecventa

Tensiunea de intrare este transformata prin integrare intr-un semnal rampa
avand polaritatea opusd@ marimii de intrare. Cand amplitudinea semnalului rampé
atinge valoarea fixa prestabilita Ug (-Ur) comparatorul comandd generatorul de
impulsuri de curent. Acesta genereazd un impuls care are amplitudinea si durata
stabilitd in asa fel incat sarcina lui sa fie egald si de semn opus celei de pe
condensatorul C, asigurandu-se evacuarea completd a sarcinii efective stocate de
integrator [137].

Limitarea frecventei maxime generatd de convertorul tensiune-frecventd
introduce o limitare a rezolutiei. Rezolutia poate fi insd schimbatad prin modificarea
intervalului de timp de numarare, eliminand astfel principalul dezavantaj al acestui
tip de conversie: viteza relativ redusa.

Un alt dezavantaj i1 constituie masurarea tensiunilor avand nivelul apropiat
de zero, cand frecventa generatd trebuie sa fie apropiata de zero, iar existenta unui
curent de offset al integratorului ingreuneaza acest deziderat.

Deoarece valoarea rezultatului conversiei (mdrimea de iegire) este obtinutd
prin numadrare pe o perioadd de timp semnificativd, cea mai mare parte a
zgomotelor sunt eliminate prin mediere. Daca se alege perioada de numarare
multiplu al perioadei sursei principale de zgomot, eliminarea perturbatiilor acestora
este aproape completa.

Un avantaj al acestei metode este oferit in cazul madsurdtorilor continue,
cand utilizarea ca marime de iegire a succesiunii continue de impulsuri oferd
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3.4. Automatizarea instalatiei pilot 83

avantaje deosebite in cazul transmiterii la distantd a informatiei (prin utilizarea a
numai doud fire fara nici o sincronizare suplimentard) sau in cazul in care este
necesarad o separare galvanica intre convertor si restul sistemului de prelucrare (prin
utilizarea unui singur cuplor optic), necesitate impusa de unele aplicatii industriale
[137].

» Sistemul de intrare T21

Schema bloc a acestui sistem este prezentata in figura 3.24:

1
1 T N
| Circuit
“|termostatare
T
Ta2 } Circuit de
compensare] E
Amplificator programabil R
diferential
F
s o e
A
Circuit memorie T
tip intrare-iesire
A

Figura 3.24. Schema bloc a sistemuiui T21 de conectare a termocuplelor

Aceastd solutie rezolvd toate problemele utilizarii termocuplelor la
madsurarea temperaturii prin implementarea:

- unui circuit integrat specializat (LM 335) care are rolul de a mentine
constanta temperatura capetelor reci pentru toate termocuplele;

- utilizarea aceluiasi tip de amplificare pentru tensiunea termocuplelor;

- liniarizarea caracteristicii prin program (soft);

- furnizarea la iesirea amplificatoarelor a unui semnal de amplitudine
corespunzatoare pentru conectarea directa la interfata ACjr.

Sistemul mai permite si conectarea a 8 linii de intrare respectiv iesire care
permit conectarea altor sisteme la calculator, cum ar fi modulele optice care asigura
o separare galvanica (izolare) necesard in practica industriala [137].

Pentru caracterizarea transferului de caldurd s-a masurat temperatura in
diverse puncte ale coloanei de desorbtie cu ajutorul a sase termocuple legate prin
intermediul sistemului de intrare T21 la interfata ACjr. Pentru utilizarea corecta a
sistemelor de masurare, s-a realizat operatia de etalonare precum si liniarizarea
caracteristicilor statice ale termocuplelor, afisdnd direct valoarea temperaturii in
grade Celsius.

Etalonarea sistemului de masurare s-a realizat prin introducerea celor sase
termocuple T1-T6 in apa pe intervalul 0-100°C . Graficul de etalonare este prezentat
in figura 3.25.
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1w S

Temperatura [°C]
(3.
o

0 -
-20 -10 0 10 20 30 40
Tensiunea [mV]

Figura 3.25. Etalonarea termocuplelor

Pentru sistemul de conversie marimea de intrare este o tensiune, calculul de
regresie liniard se efectueaza pentru dependente de forma T [°C] = f (U{[mV]).
Relatiile de dependenta temperatura-tensiune caracteristice celor sase termocuple
utilizate sunt urmatoarele:

T, = 2.6866 - Uy; + 23.77 (3.1) Ts=1.9545 - Uy + 22.92  (3.4)
T,=1.9705- U, + 23.88 (3.2) Ts = 1.9705 - Uys + 23.70 (3.5)
Ty = 2.0329 - Uy + 23.22 (3.3) Te = 2.5458 - Uy + 23.77 (3.6)

Aceste relatii de dependenta s-au introdus in softul interfetei ACjr pentru a
putea permite vizualizarea continua si achizitia valorilor de temperatura in diverse
puncte de pe coloana de desorbtie.

Deoarece procesul studiat este un proces lent, rezolutia aleasd pentru
convertorul analog-numeric a fost cea maxim admisibild (12 biti), iar pentru
obtinerea mai multor date, perioada dintre determinari s-a stabilit la 8 secunde.

Sistemului  analog-numeric utilizat permite madsurarea simultand a
temperaturii in mai multe puncte de pe coloana de desorbtie, vizualizarea continud a
valorilor de temperaturd si stocarea acestora in vederea prelucrarii ulterioare. Acest
sistem este foarte util in timpul determinarilor experimentale deoarece se poate
stabili cu exactitate momentul in care instalatia este in regim stationar din punct de
vedere termic sau cand apar regimuri tranzitorii sub influenta unor marimi de
perturbatie.
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Capitolul 4.
DETERMINARI EXPERIMENTALE

4.1. Absorbtia CO; in solutii de carbonat de potasiu
activate cu MDEA

In cadrul unui studiu anterior [140] pe instalatia pilot de absorbtie-desorbtie
s-au evaluat efectele a patru promotori de reactie: 2-(2aminoetoxi)-etanol (AMET),
dietanolamina (DEA), trietanolamina (TEA) si trietilamina (TREA).

In aceastd lucrare s-au continuat studiile privind evaluarea efectului
promotorilor prin utilizarea metildietanolaminei (MDEA) ca si activator al reactiei
chimice in cazul absorbtiei dioxidului de carbon in solutii calde de carbonat de
potasiu, determindrile experimentale fiind realizate in conditii similare cu cele din
studiul anterior [140]. Rezultatele obtinute in cazul MDEA s-au comparat cu cele
anterioare obtinute in cazul celor patru promotori mentionati.

4.1.1. Tehnica experimentala

Determinadrile experimentale efectuate pe instalatia pilot de absorbtie-
desorbtie s-au realizat in conditii de operare (presiuni partiale, temperaturi, grade
de carbonatare) apropiate de cele ale zonei superioare a absorberului industrial.
Experimentele s-au facut in regim stationar, pastréndu-se pe cat posibil, in cadrul
aceluiasi experiment, parametri principali (debitul fazei lichide, debitul fazei
gazoase, presiunea si nivelul in baza coloanei) la o valoare constanta.

Modalitatea de experimentare a constat in recircularea in sistem inchis,
absorbtie-desorbtie, a unei anumite cantitati de solutie. Solutia de carbonat de
potasiu este introdusa la varful coloanei de absorbtie cu ajutorul pompei P si circuld
in contracurent cu faza gazoasa care este introdusa la baza coloanei de absorbtie.
Dupd contactarea celor doua faze, gazul este eliminat pe la varful coloanei, iar
solutia absorbantd trece in coloana de desorbtie. Circulatia solutiei se realizeaza
datorita presiunii existente in coloana de absorbtie. Intrarea solutiei epuizate in
coloana de desorbtie se face la varful acesteia. In coloana de desorbtie, dioxidul de
carbon si vaporii formati trec in condensatorul de la varful desorberului unde se
separa dioxidul de carbon de vaporii de apa care condenseaza si se reintorc in
coloana. Solutia regenerata din coloana de desorbtie este trecuta cu ajutorul pompei
prin schimbatorul de caldurd, unde se realizeaza racirea corespunzatoare a acesteia
cu apa de la retea, din nou in coloana de absorbtie.

Determinadrile experimentale s-au efectuat la diferite valori ale urmatorilor
parametri: temperatura medie, presiunea absolutd din coloana si debitu de solutie
de carbonat de potasiu. Debitele componentilor din amestecul gazos utilizat, s-au
pastrat la aceeasi valoare in timpul tuturor experimentelor.

Pe parcursul determinarilor experimentale a fost masurata concentratia CO,
in faza gazoasa cu ajutorul analizorului de CO, conectat succesiv la baza, mijlocul si
varful coloanei de absorbtie. Analiza fazei lichide s-a facut la intrarea, respectiv
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86 4. Determinari experimentale

iesirea solutiei din absorber prin titrare cu HCI 0.1 N, determinandu-se concentratiile
de [COZ™] si [HCO3 ] din faza lichid3.

Principalii parametri au fost determinati atat direct la aparatele de masura
cit si pe baza datelor achizitionate numeric. Instrumentele de masura fiind
conectate direct la interfata I/O KEITHLEY MEGABYTE INC. model DAS-1601,
valorile achizitionate la un interval de 0,5 secunde au fost salvate in fisierele de tip
‘.mat’ (fisiere de date) in vederea prelucrarii ulterioare cu ajutorul limbajului
MATLAB [52]. Programele utilizate sunt realizate ierarhizat, apeland la structuri de
tip functii pentru calculul diferitilor parametri si coeficienti. Acestea se folosesc atat
la achizitia datelor si prelucrarea acestora cat si la simularea numericd a procesului
studiat. Programele MATLAB, permit chiar in timpul desfdsurdrii determinarilor
experimentale afisarea valorilor si prezentarea sub forma graficd a variatiei
parametrilor achizitionati (compozitia fazei gazoase, nivelul si temperatura),
facilitdndu-se observarea instalarii si mentinerii regimului stationar in instalatia pifot.

Strategia de cercetare

In desfasurarea determinarilor experimentale in ceea ce priveste absorbtia
dioxidului de carbon in solutii de K,CO1/KHCO; activate cu promotor si a prelucrarii
datelor obtinute au fost parcurse urmatoarele etape:

1. mdsurarea concentratiei fazei gazoase in trei puncte de-a lungul indltimii
absorberului: baza, mijlocul si varful coloanei;

2. analiza fazei lichide prin titrare cu HC! in vederea determinarii gradului de
carbonatare a solutiei absorbante;

3. validarea datelor achizitioante pe parcursul experimentelor (eroarea
bilantului de materiale pentru CO; - faza gazoasa versus faza lichida - max. £5 %),

4. reprezentarea grafica a profilului compozitiei fazelor (raportul molar a
fazei gazoase si gradul de carbonatare a fazei lichide) in absorber pe baza modelului
matematic si hidrodinamic al procesului, implementat in MATLAB si a rezultatelor
obtinute;

5. compararea rezultatelor obtinute prin simulare in ceea priveste variatia
raportului molar a fazei gazoase de-a lungul inaltimii coloanei cu analiza compozitiei
fazei in cele trei puncte: varful, mijlocul si baza absorberului;

6. compararea rezultatefor obtinute prin simulare in ceea ce priveste gradul
de carbonatare a fazei lichide cu rezultatele obtinute experimental pe baza analizelor
initiala si finala ale solutiei absorbante;

7. corelarea rezultatelor obtinute prin simulare cu cele experimentale prin
corectii in model asupra coeficientului partial de transfer de masa in faza lichida prin
utilizarea unui factor de amplificare a reactiei chimice de catre promotor (Ep) ;

8. compararea rezuitatelor obtinute in cazul MDEA cu cele obtinute in cazul
promotorilor studiati anterior pe instalatia pilot.

4.1.2. Caracteristicile fazelor
4.1.2.1. Caracteristicile gazului de alimentare

Gazul de alimentare utilizat in cadrul determinarilor experimentale este
compus din doud fluxuri gazoase care se unesc inainte de intrarea in coloana de
absorbtie. Un flux gazos il constituie aerul cu un debit care este mentinut, in timpul
determinarilor, la o valoare constantd de 700 I/h, iar celalalt flux este un amestec de
dioxid de carbon si azot (gazul inert) cu un debit mentinut constant la 300 I/h.
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4.1. Absorbtia CO, in solutii de carbonat de potasiu activate cu MDEA 87

Denumirea comerciald a acestui amestec de CO, si N, este BIOGON C10, produs de
S.C. Linde Gaz Romania S.R.L., si are un continut de dioxid de carbon de 10%.

- Azotul (N,)

Azotul este un gaz incolor cu o stabilitate moleculard mare. In scop
industrial este obtinut din aerul atmosferic, azotul fiind parte componenta
importanta (cca. 78%). In tabelul 4.1 se prezinta cateva proprietati fizice ale sale
[95]:

Tabel 4.1. Proprietati fizice ale azotului

Proprietate Valoare
Masa molard 28 [ kg / kmo! ]
Densitatea (0 °C, 1 atm) 1.2505[ kg / m’ ]
Punctul de topire -210.0 [ °C ]
Punctul de fierbere -195.8 [ °C ]
Temperatura criticd -147 [ °C ]
Presiunea critica 33.5[ atm ]
Volumul critic 9-10°[m3]

N, se caracterizeaza printr-o stabilitate exceptionala si, ca o consecintd a
acesteia, printr-o reactivitate foarte mica. Azotul este foarte putin solubil in apa,
prezentand o inertie chimica foarte mare, necesitdnd pentru a reactiona, o energie
de activare substantiala, deci fie temperaturi ridicate, fie catalizatori specifici foarte
activi. Reactioneaza cu oxigenul, carbonul, borul si siliciul si, in reactie cu Al, Ca,
Ba, Mg, Li sau metalele tranzitionale se obtin nitruri [95].

%  Dioxidul de carbon (CO,)

Dioxidul de carbon este un gaz incolor si inodor; nu arde si nu intretine
arderea. In tabelul 4.2 se prezintd cateva proprietati fizice ale sale [95].

Dioxidul de carbon este putin solubil in apa, la presiune solubilitatea lui in
apa creste. Disociaza termic si reactioneaza cu metalele alcaline si zincul.
Reactioneaza cu bazele, fiind dizolvat de solutii de carbonat si bicarbonat (Na, K).

Tabel 4.2. Proprietati fizice ale dioxidului de carbon

Proprietate Valoare
Masa molara 44 [kg / kmol]
Densitatea (stare gazoasa) (0 °C, 1 atm) 1.9768 [ kg / m3 ]
Densitatea (stare lichida) (20 °C) 0.766 [ kg / m? ]
Presiunea de vapori 56.5 [ mm Hg ]
Punct de topire (5 atm) -56.7[°C]
Punct de fierbere (1 atm) -78.5[°C]
Temperatura critica 31.3[°C]
Presiunea criticd 72.9[ atm ]
Volumul critic 9.5-10°[ m?]

4.1.2.2. Caracteristicile solutiei absorbante

Pentru efectuarea determinarilor experimentale, se utilizeazéd o solutie
apoasa de carbonat de potasiu si bicarbonat de potasiu, cu o concentratie de
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88 4. Determinari experimentale

carbonat de potasiu de aproximativ 10%.
Carbonatul de potasiu (K,CO3) se prezinta sub forma unui praf alb cristalin si
f3ra miros. Masa moleculard a acestuia este de 138,21 g. Temperatura de topire a
carbonatului de potasiu este 891°C, iar densitatea sa este 2290 kg/m3 [59].
Carbonatul de potasiu este solubil in diferite substante precum apa, alcooli,
cetone, esteri, etc. In figura 4.1 sunt prezentate structurile carbonatului si
bicarbonatului de potasiu [172].

R
1

Figura. 4.1. Structura K,CO; si KHCO3

in tabelul 4.3 sunt prezentate valorile densit3tii solutiei apoase de carbonat
de potasiu la diferite concentratii si temperaturi [59]:

Tabel 4.3. Densitatea solutiei de carbonat de potasiu [kg/m’]

°C
Conc [opo[ ] 15.6 21.1 26.7 32.2 37.8 48.9 98.9
5 1042 1040 1038 1035 1033 1028 998
10 1092 1088 1086 1083 1081 1076 1046
15 1139 1137 1135 1132 1130 1124 1093
20 1190 1188 1185 1182 1179 1173 1143

in tabelul 4.4 sunt prezentate valorile vascozitatii solutiei apoase de
carbonat de potasiu la diferite concentratii la temperatura de 20 °C [59.]:

Tabel 4.4. Vascozitatea solutiei de carbonat de potasiu

Concentratia [%] Vascozitatea [ cP ]
) 3.0
10 3.3
15 3.7
20 4.3
25 4.9
30 5.6

in tabelul 4.5 sunt prezentate valorile pH-ului solutiei apoase de carbonat de
potasiu la diferite concentratii la temperatura de 22 °C [59]:

Tabel 4.5. pH-ul solutiei de carbonat de potasiu

Concentratia [%] pH
1 11.49
2 11.58
3 11.63
5 11.68
10 11.75
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In tabelul 4.6 sunt prezentate valorile cldurii specifice a solutiei apoase de
carbonat de potasiu la diferite concentratii {59]:

Tabel 4.6. Caldura specifica a solutiei de carbonat de potasiu

Concentratia [%] Cp{kI/kg-K]
5 3.934
10 3.725
15 3.516
20 3.348

In tabelu! 4.7 sunt prezentate valorile tensiunii superficiale a solutiei apoase
de carbonat de potasiu la diferite concentratii la temperatura de 20 °C [59]:

Tabel 4.7. Tensiunea superficiald a solutiei de carbonat de potasiu

Concentratia [%] Tensiunea superficiala [N/m}
0 72.0-10°3
10 75.1 - 1073
20 78.6 - 10°°
30 83.8-10°

4.1.2.3. Caracteristicile promotorului

in acest studiu promotorul utilizat pentru intensificarea procesului de
absorbtie al dioxidului de carbon in solutii apoase de carbonat, este
metildietanolamina (MDEA), in concentratie mica (aproximativ 1-2 %)

Metildietanolamina are formula chimicd CsH;3NO, sau CH3N(C,H,OH), (figura
4.2) [172]. Cateva dintre proprietatile fizice ale acesteia sunt prezentate in tabelul
4.8.

Figura 4.2, Structura MDEA

Tabel 4.8. Proprietdtile fizice ale metildietanolaminei

Proprietate Valoare
Masa molara 119.16 [kg / kmol]
Densitatea 1.038 [kg / m?]
Indicele de refractie np?° 1.4694
Punctul de topire - 21 [°C]
Punctul de fierbere 243 [°C]}
Vascozitatea 101 [cP]
Presiunea de vapori (25 °C) 0.03 [Pa]
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4.1.3. Rezultate experimentale

In cazul absorbtiei dioxidului de carbon in solutii apoase de carbonat de
potasiu, utilizdnd metildietanolamina ca activator, s-au efectuat sapte seturi de
experimente in conditii apropiate de cele ale zonei superioare a absorberului
industrial.

Domeniile de variatie ale principalilor parametri de operare in cadrul
determinarilor experimentale sunt prezentate in tabelul 4.9.

Tabel 4.9. Domeniile de variatie ale parametrilor de operare

Parametru Unitate de masura Valoare
Presiunea absolutd in coloand P [bar] 41...5
Temperatura medie in coloand T K] 322 ... 329
Debitui fazei gazoase ( intrare ) G [Nm3/h} 1.38...1.54
Debitu! fazei lichide ( intrare } L [m3/h] 60 ...102 - 107
Compozitia fazei gazoase la intrare Y [kmol CO; / kmol err] | 4.493 ... 4.822 - 1072
Molaritatea solutiei de K,CO; M [kmol/m?3] 0.96 ... 1.34
Gradul de carbonatare initial a [%] 19 ... 27
Compozitia solutiei de carbonat [%] 10

Datorita surselor de erori existente, seturile de date obtinute au fost supuse
unui proces de validare fiind selectate doar acelea la care eroarea bilantului de
materiale pentru dioxidul de carbon (faza gazoasd versus faza lichidd) s-a incadrat
in toleranta admisd de maximum 5%. Selectia datelor experimentale este
prezentatd in figura 4.3:

30— —— ;
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L[ e e p——— -
;\o: ‘ .......... 6 ..................... - ‘ ................................... 4
e o ,
8 ® o 1
= e ——————————————— s S et e e e o .
T S

i

i

20—-—-——~1
w | I
1 2 3 4 5 6 7

Numar experiment
Figura 4.3. Selectia datelor experimentale
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Din cele sapte seturi de experimente efectuate supuse procesului de validare
se vor lua in considerare, pentru prelucrdrile ulterioare, experimentele A1, A2, A3,
A4, A5 si A7. Principalele date cu privire la bilantul CO, pentru experimentele
selectate sunt prezentate in tabelul 4.10:

Tabel 4.10. Date de bilant pentru CO;

Experiment

Parametru
Al A2 A3 A4 A5 A7
G [Nm3/h] 1.50 1.50 1.54 1.52 1.52 1.38
L-10° [m%h] 102 102 98 100 60 60

Yin - 102 [kmol CO; / kmol err] 4.602 4.602 4.493 4.822 | 4.712 4.712

Ye » 10% [kmol CO; / kmol err] 1.211 1.276 0.989 0.989 1.833 1.729

am [%] 25.58 21.35 21.45 19.63 | 25.96 26.34

ar [%] 27.70 23.48 23.58 21.88 | 28.52 29.04

nNcoz = f (Y, Y¢) 2.146 2.105 2.276 2.460 | 1.835 1.723
Ncoz = f (0N, OF) 2.042 2.036 2.351 2.351 1.883 1.675
Eroare [ % ] 4.85 3.32 -3.28 4.44 -2.64 2.83

Pe baza rezultatelor experimentale obtinute si a modelului matematic si
hidrodinamic al procesului [147], [140], [148], [120] implementat in Matlab, se
reprezintd grafic profilul compozitiei fazelor in absorber.

Evaluarea efectului promotorului asupra reactiei chimice se face pe baza
profilelor compozitiilor in absorber, prin minimizarea erorilor dintre rezultatele
obtinute experimental si cele ale simularii procesului.

Pentru faza gazoasa se face o comparatie intre rezultatele experimentale
privind variatia raportului molar de-a lungul inaltimii coloanei si cele obtinute prin
simulare. Rezultatele experimentale au fost obtinute prin analiza fazei gazoase cu
ajutorul analizorului de CO, conectat succesiv in trei puncte: la baza, la mijloc si la
varful coloanei de absorbtie.

Pentru faza lichidd comparatia intre simulare si experiment se referd la
gradul de carbonatare al solutiei; acesta se obtine experimental din rezultatele
analizelor solutiei absorbante la intrarea si iesirea din absorber.

Parametrii de operare si rezultatele obtinute in cazul celor sase experimente
validate sunt prezentate in continuare.
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< Experiment Al:

Tabel 4.11. Parametri de operare (Experiment A1)

Parametru Unitate de masura Valoare
Presiunea absolutd in coloand P [bar] 5
Temperatura medie in coloand 7T [K] 325.5
Debitul fazei gazoase (intrare) G [Nm3/h] 1.502
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G, [kmol nerr/(mM2 - s)] 3.547 - 1073
Debitul fazei lichide ( intrare ) L [m3/h] 102 - 107
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, [m3/(m2 - s)] 5.504 - 10°?
Compozitia fazei gazoase la intrare Y [kmol CO, / kmol nert]) 4.602 - 107
Compozitia fazei gazoase la iegire Yr [kmol CO, / kmo! ert] 1.211 - 1072
Molaritatea solutiei de K,CO; M [kmol/m?3] 0.967
Gradul de carbonatare initial a;v [%] 25.58
Gradul de carbonatare final af [%] 27.70
Numaérul Pe in fazd lichidd Pe, - 38.80
Numaru! Pe in faza gazoasd Peg - 13.48

a.faza gazoasa
0.05 e %
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2T N, T QO Experiment B
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g 0.03 - - g Mg
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= Simulare Ep=1.00
. O Experiment

Grad de carbonatare - o
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Figura 4.4. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment A1)
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< Experiment A2:

Tabel 4.12. Parametri de operare (Experiment A2)

Parametru Unitate de masura Valoare
Presiunea absolutd in coloana P [bar] 5
Temperatura medie in coloand T K] 323.5
Debitul fazei gazoase ( intrare ) G [Nm3/h] 1.502
Debitul specific al fazei gazoase in absorber Gy [kmol! nert/(M2 - 5)] 3.547 - 103
Debitul fazei lichide ( intrare ) L [m3/h] 102 - 107
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, [m3/(m2 - s)] 5.504 - 107
Compozitia fazei gazoase la intrare Y [kmol CO; / kmol 1yert] 4.602 - 102
Compozitia fazei gazoase la iesire Yr [kmol CO, / kmol nert] 1.276 - 102
Molaritatea solutiei de K,CO; M [kmol/m?] 0.960
Gradul de carbonatare initial amn [%] 21.35
Gradul de carbonatare final af [%] 23.48
Numarul Pe in faza lichida Pe, - 37.42
Numarul Pe in faza gazoasa Peg - 14.43

Grad de carbonatare -

0.05: -

Y [kmol/kmol inert]

a. faza gazoasa
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Figura 4.5. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment A2)
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< Experiment A3:

Tabel 4.13. Parametri de operare (Experiment A3)

Parametru Unitate de masura Valoare
Presiunea absolutd in coloand P [bar] 5
Temperatura medie in coloana T [K] 329
Debitul fazei gazoase ( intrare ) G [Nm3/h] 1.536
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G, [kmol werr/(M2 - 5)] 3.630 - 10°?
Debitu! fazei lichide (intrare ) L [m3/h] 98 - 10°
Debitu! specific al fazei lichide in absorber L, [m3/(m2 - s)] 5.271 - 107
Compozitia fazei gazoase la intrare Yy [kmol CO, / kmol (nert] 4.493 - 10
Compozitia fazei gazoase la iesire Yr [kmol CO; / kmol inert] 0.989 - 107
Molaritatea solutiei de K,CO; M [kmol/m?] 1.152
Gradul de carbonatare initial a [%] 21.45
Gradul de carbonatare final ar [%] 23.58
Numarul Pe in faza lichida Pe, - 39.43
Numarul Pe in faza gazoasd Peg - 13.07

a.faza gazoasa
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Figura 4.6. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment A3)
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< Experiment A4:

Tabel 4.14. Parametri de operare (Experiment A4)

Parametru Unitate de masura Valoare
Presiunea absolutd in coloand P [bar] 5
Temperatura medie in coloand T K] 329
Debitul fazei gazoase ( intrare ) G [Nm3/h] 1.523
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G, [kmol inert/(M2 - 5)] 3.589 - 107
Debitul fazei lichide (intrare ) L [m3/h] 100 - 103
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, [m3/(m2 . s)] 5.388 - 107
Compozitia fazei gazoase la intrare Y [kmol CO; / kmol nert] 4.822 - 107
Compozitia fazei gazoase la iesire Yr [kmol CO, / kmol nert] 0.989 - 107
Molaritatea solutiei de K,CO; M [kmol/m?] 1.070
Gradul de carbonatare initial agn [%] 19.63
Gradu! de carbonatare final af [%] 21.88
Numarul Pe in faza lichidda Pe, - 40.35
Numadrul Pe in fazd gazoasa Peg - 12.49

a. faza gazoasa
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Figura 4.7. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment A4)
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< Experiment AS5:

Tabel 4.15. Parametri de operare (Experiment AS)

Parametru Unitate de masura Valoare
Presiunea absolutad in coloand P [bar] 5
Temperatura medie in coloana T [K] 322
Debitul fazei gazoase ( intrare) G [Nm3/h] 1.523
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G [kmol near/(mM2 - s)] 3.593 - 10
Debitul fazei lichide ( intrare ) L [m3/h] 60 - 1073
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, [m3/(m2 - s)] 3.059 - 1073
Compozitia fazei gazoase la intrare Yy [kmol CO; / kmol ert] 4.712 - 107
Compozitia fazei gazoase la iesire Yr [kmol CO; / kmol nert] 1.833 - 107
Molaritatea solutiei de K,CO; M [kmol/m3] 1.336
Gradul de carbonatare initial a; [%] 25.96
Gradul de carbonatare final af [%] 28.52
Numarul Pe in faza lichidd Pe, - 19.65
Numarul Pe in fazad gazoasd Peg - 35.23

Y [kmol/kmol inert]

Grad de carbonatare - o
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Figura 4.8. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment A5)
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< Experiment A7:

Tabel 4.16. Parametri de operare (Experiment A7)

Parametru Unitate de masura Valoare
Presiunea absolutd in coloana P [bar] 4.1
Temperatura medie in coloand T [K] 325
Debitul fazei gazoase ( intrare) G [Nm3/h] 1.379
Debitul specific al fazei gazoase in absorber Gp [kmo! err/(M2 - 5)] 3.253 - 107
Debitul fazei lichide ( intrare ) L [m3/h] 60 - 1073
Debitu! specific al fazei lichide in absorber L, [m3/(m2 . s)] 3.059-10°
Compozitia fazei gazoase la intrare Yy [kmol CO, / kmol inert] 4,712 - 102
Compozitia fazei gazoase la iesire Yr [kmol CO, / kmol inert] 1.729 - 107?
Molaritatea solutiei de K,CO; M [kmol/m?] 1.120
Gradul de carbonatare initial amp [%] 26.34
Gradul de carbonatare final ar [%] 29.04
Numarul Pe in faza lichida Pe, - 20.95
Numarul Pe in faza gazoasa Peg - 32.96
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Figura 4.9. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment A7)
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98 4. Determindri experimentale

Pentru fiecare experiment s-au calculat coeficientii partiali de transfer de
masa pentru cele doud faze si aria udatad utilizdnd corelatiile lui Onda [97] [98],
precum §i constanta lui Henry. Valorile obtinute pentru acesti parametri sunt
prezentate in tabelul 4.17.

Tabel 4.17. Parametri de transfer de masa

Experiment
Parametru Al A2 A3 A4 AS A7
A, [m7] 134.33 | 134.04 | 133.37 | 134.10 | 114.56 | 115.19
K.° - 10* [m/s] 1.177 | 1.123 | 1.249 | 1.263 | 0.812 | 0.877

ke - 10° [kmol/(Pa-m?'s )] 3.673 3.688 3.789 3.717 5.091 5.732

He - 10? [kmol/(atm-m?)] 1.467 1.559 1.257 1.287 1.464 1.425

Pentru evaluarea constantei lui Henry s-a utilizat relatia furnizatd de
Suenson [134] pentru absorbtia CO, in apa:

=1350 . 5 g6
He, = 101325 10 T (4.1)

Valoarea constantei lui Henry se ajusteaza in functie de molaritatea solutiei
de carbonat conform expresiei [12]:

He = 109-125M He, (4.2)

Neconcordantele din literaturd intre diversi autori cu privire la cinetica
reactiei CO, - promotor au dus la includerea in model a factorului de amplificare a
reactiei chimice de catre promotor (Ep). Acesta evidentiazd prin valoarea sa,
influenta pe care o exercita promotorul asupra reactiei chimice si implicit asupra
intregului proces de absorbtie [Tanasie, 2006].

Ca si metodd de evaluare a lui Ep s-a folosit valoarea absolutd a abaterii
valorilor masurate experimental fatd de cele obtinute prin simulare.

Relatia utilizata pentru coeficientul de transfer de masd pentru partea de
lichid este [140].

k= Ep- Qec © Ec- k° (4.3)

in cazul absorbtiei dioxidului de carbon in solutii de carbonat activate cu
promotor pe langa absorbtia fizicd intervine o amplificare a procesului atat datorita
reactiei chimice (@gc - Ec) cat si datorita promotorului (Ep).

Factorul de corectie ¢gc a fost introdus in expresia lui k. in urma
experimentelor de absorbtie a CO, in solutii de carbonat efectuate in cadrul unui
studiu anterior pe instalatia pilot [140]. Acesta este dependent de gradul de
carbonatare initial conform expresiei [140]:

Pec = 0.4782 + 2.2194 . [0 3¢N] (44)

Valorile obtinute in cazul absorbtiei CO, in solutii apoase de carbonat de
potasiu activate cu MDEA pentru factorul de corectie (pec), factorul de amplificare a
transferului de masé de catre reactia chimica (Ec) si factorul de amplificare al
reactiei chimice de catre promotor (Ep), sunt prezentate in tabelul 4.18.
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4.1. Absorbtia CO, in solutii de carbonat de potasiu activate cu MDEA 99

Tabel 4.18. Rezultate experimentale

Experiment
Parametru Al A2 A3 A4 AS A6
E, 1.37 1.38 1.46 1.46 1.41 1.38
Ec 2.705 | 2.515 | 3.314 | 3.317 | 3.027 | 3.461
Pec 1.046 | 0.948 | 0.953 | 0.914 | 1.054 1.059

Reprezentarea graficd a rezultatelor obtinute pentru Ep in functie de gradul
de carbonatare initial este prezentata in figura 4.10.
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Figura 4.10. Factorul de amplificare E;, functie de gradul de carbonatare initial

Comparatia intre valorile lui Ep obtinute in cazul MDEA si cele obtinute
pentru ceilalti patru promotori testati anterior pe instalatia pilot [140] este
prezentata in figura 4.11 [141], [142], [150].
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Figura 4.11. Factorul de amplificare Ep functie de gradul de carbonatare initial
pentru cei cinci promotori testati
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100 4. Determinari experimentale

Determinarile experimentale efectuate cu MDEA confirmd efectul pozitiv al
acesteia in ceea ce priveste amplificarea reactiei chimice si cresterea randamentului
procesului de absorbtie a dioxidului de carbon in solutii de carbonat.

Comparand valorile obtinute pentru factorul de amplificare in cazul MDEA cu
cele obtinute pentru ceilalti promotori testati anterior [140], se constata ca
metildietanolamina este mai eficientd decat trietanolamina si trietilamina, ins3, in
comparatie cu dietanoclamina si 2-(2aminoetoxi)-etano! se observa o amplificare a
reactiei chimice mai mica.

in domeniul de temperaturd si compozitie in care s-a lucrat, dietanolamina
se dovedeste a fi cel mai eficient promotor dintre cei testati pe instalatia pilot de
absorbtie-desorbtie.

4.2. Desorbtia CO; din solutii de carbonat de potasiu
4.2.1. Tehnica experimentala

Experimentele de desorbtie a dioxidului de carbon din solutii de
carbonat/bicarbonat de potasiu au avut ca scop studiul procesului in vederea
evaludrii principalilor parametri de transfer de masa si a dezvoltarii modelului
matematic al desorberului pilot.

Determindrile experimentale au fost realizate doar pe coloana de desorbtie
(figura 3.5) pastrandu-se, pe cat posibil, in cadrul aceluiasi experiment, principalii
parametri de operare (debitul si temperatura solutiei la intrarea in coloana, nivelul
in baza desorberului si puterea de incdlzire) la o valoare constantd in vederea
atingerii regimului stationar.

Solutia de carbonat de potasiu, cu compozitie cunoscutd, avand aceleasi
caracteristici ca si in cazul experimentelor de absorbtie, s-a introdus la vérful
coloanei cu un debit constant si evacuata pe la baza fierbatorului. Vaporii formati
sunt condensati cu ajutorul schimbatorului de cdldurd (condensator) amplasat la
varful coloanei. In acest mod se realizeaza separarea de dioxidul de carbon desorbit
din solutie care este evacuat iar condensul se reintoarce in coloan3. Pe parcursul
fiecarei determinari se urmdreste temperatura de intrare si de iesire a agentului de
racire al condensatorului, debitul acestuia fiind mentinut la o valoare constant3
prestabilita.

Pe parcursul determinarilor, dupa 30 de minute de functionare, s-au luat
probe din faza lichida la iesirea din coloana din 10 in 10 minute. Probele au fost
analizate prin titrare cu HCl 0.1 N in vederea determinarii compozitiei si gradului de
carbonatare al solutiei. Urmdrirea evolutiei gradului de carbonatare in timpul
desfasurdrii experimentelor este importantd pentru stabilirea instaldrii regimului
stationar.

Inainte de inceperea fiecarui experiment coloana de desorbtie a fost incdlzitad
pentru a se ajunge la o stabilizare termica mai rapida in timpul determinarilor.

Utilizarea sistemelor analog-numerice (interfata ACjr si sistemul de intrare
T21) permite masurarea simultand si continua a temperaturii in mai multe puncte
de pe coloana de desorbtie pe toatd durata unui experiment. Temocuplele T1-T6
sunt amplasate ca in figura 3.7 iar utilizarea caculatorului permite vizualizarea
continud si stocarea valorilor de temperatura din coloana de desorbtie. Un exemplu
al evolutiei temperaturilor pe parcursul unei determinari este prezentat in figura
4.12:
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4.3. Desorbtia CO, din solutii de carbonat de potasiu 101

Temperatura [°C]

Timp [min]

Figura 4.12. Temperatura in coloana functie de timp (in decursul unui experiment)
Strategia de cercetare

in desfasurarea determinarilor experimentale in ceea ce priveste desorbtia
dioxidului de carbon din solutii de K,CO3/KHCO3 si a prelucrarii datelor obtinute au
fost parcurse urmatoarele etape:

1. efectuarea de experimente in vederea determinarii eficientei fierbatorului;

2. prelevarea de probe din faza lichida in timpul desfasurarii experimentelor
la intervale de timp regulate;

3. analiza fazei lichide prin titrare cu HCl 0.1 N in vederea determinarii
gradului de carbonatare a solutiei absorbante;

4. reprezentarea graficd a gradului de carbonatare in functie de timp pentru
a se evidentia atingerea regimului stationar in functionarea instalatiei;

5. reprezentarea graficd a profilului compozitiei fazelor (raportul molar a
fazei gazoase si gradul de carbonatare a fazei lichide) in desorber pe baza modelului
matematic si hidrodinamic al procesului, implementat in MATLAB si a rezultatelor
obtinute;

6. corelarea rezultatelor obtinute prin simulare cu cele experimentale prin
corectii in model asupra anumitor parametri;

4.2.2. Determinarea eficientei fierbatorului

Pentru o evaluare corectd a desorbtiei dioxidului de carbon pe indltimea
stratului de umpluturd s-a considerat necesara evaluarea eficientei fierbatorului
deoarece o parte din dioxidul de carbon este desorbitd in blazul desorberului unde
are loc fierberea solutiei.

in vederea determinarii eficientei fierbatorului s-au efectuat sase seturi de
determindri experimentale. Singura deosebire fatd de experimentele propriu-zise de
desorbtie este faptul cd solutia a fost introdusa deasupra fierbatorului pentru a
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102 4. Determinari experimentale

exclude efectul stratului de umplutura.

Domeniile de variatie ale parametrilor de lucru din cadrul experimentelor
pentru determinarea eficientei fierbdtorului sunt prezentate in tabelul 4.19.

Tabel 4.19. Domeniile de variatie ale parametrilor de operare

Parametnr Unitate de masura Valoare
Concentratia initiala a solutiei [ %] 12.16 ... 17.37
Densitatea solutiei [kg/m?] 1100 ... 1140
Puterea de incdlzire Pw {w] 5630
Debitul de intrare al solutiei L [m3/h] 73.42 ... 74.74 - 1073
Temperatura de intrare a solutiei [°C] 45 ... 60
Temperatura in baza coloanei [°C] 99.5 ... 103
Temperatura la varful coloanei [°C] 91 ...98
Debit apa racire condensator [m3/h] 0.17
Temperatura apei la intrarea in condensator [°C] 19 ... 22
Temperatura apei la iegirea din condensator [°C] 21 ...30
Gradul de carbonatare initial agw [%] 24.81 ... 33.93
Molaritatea solutiei M [kmol/m?] 0.840 ... 1.290

Principalii parametri de operare din timpul experimentelor sunt prezentati in
tabelele 4.20 - 4.25. Pentru fiecare experiment s-a urmarit evolutia temperaturilor
in coloand si s-au prelevat probe din faza lichida la iesirea din coloand pana la

atingerea regimului stationar.

Variatia gradului de carbonatare in timp pentru cele sase experimente

efectuate este prezentatda in figurile 4.13 -

4.18. Pentru calculul

eficientei

fierbatorului s-au luat in considerare valorile initiale ale gradului de carbonatare si
valorile finale corespunzatoare regimului stationar.

< Experiment B1

Tabel 4.20. Parametri de operare ( Experiment B1)

Parametri Unitate de masura Valoare

Densitatea soiutiei [kg/m3] 1100
Puterea de incalzire Py (w] 5630
Debitul de intrare al solutiei L [m3/h] 73.42 - 1073
Temperatura de intrare a solutiei [°C] 45
Temperatura in baza coloanei [°C] 103
Temperatura la varful coloanei [°C) 98
Debit apé ricire condensator [m3/h] 0.17
Temperatura apei la intrarea in condensator [°Ci 19
Temperatura apei la iesirea din condensator [°C] 21
Gradul de carbonatare initial aaw [%] 33.93
Gradul de carbonatare final a¢ [%] 30.30
Molaritatea solutiei M [kmol/m?] 0.840

BUPT



4.3. Desorbtia CO, din solutii de carbonat de potasiu 103

L 1 1 i ¥ I
f ' ' ' ' '
' ' ' . ' .
' ' ) . ' '
' . . ' ' '
' * * ' ' '
......... L S U
3.5 . : ' . . . .
' ' ' . ' ' '
) ' ' ' ' f '
' ' ] ' ' ' '
’ ' ' ' ' ' '
1 ' ' ' ' ' '
| G beceeneea Lecccacnas becacacaa decaacacas dommceme e dececaaa —
' v ' ' ' ' )
' ' ) . ' ' 1
] ' ' ' ' '
v f ' ] ' ' )
' ' ' ' ' ' '
' ) ] ' ' . '
' ' B ' ' ' ‘
&-s --------- [ FrTTN T Dt e e e -
' ' ' ' . ' t
] ' ' ' t ‘ .
' ' ' ' . ' .
L | [ ' t ' 1 1 [
g ' 1 ' ' ' ' '
' ) ) ' [ ' '
PF-------- R Fo-------------- Feemme——- Femmmm——- femmemm=- Femmmn —
' ' 1 ' ' '
d ' ' g ' ' ' '
' ' . 1 . ' '
' ' ] ' ‘ ' '
' ' . s ' ' '
' ' ' il ' ' '
31.5 --------- F======== p==s=s===== F==="~=- pesSsss=s- ressse=== b Bl S -
' ' ' ] ' ' '
' ' t * ' ' '
' ' ' . ' '
' ' ' ' '
' ) v 1 '
' ' ' ' '
81+-------- PP fmmmm———— P . RS yomm—e—— —
' ' ' ' ]
' ' ’ ‘ '
' ' ' f '
' ' ' ‘ '
' ' ' ¢
' ) i '
--------- L e I L R R R A,
m's 1 ' ' ' ] 7
' ' ' ' '
] ' ' ' '
' ' ' ' ' i
) ' ' 1 ' '
30 ] | 1 1 J |

Timp [min]

Figura 4.13. Variatia gradului de carbonatare in timp (Experiment B1)

- Experiment B2

Tabel 4.21. Parametri de operare ( Experiment B2)

Parametri Unitate de masura Valoare

Densitatea solutiei [ka/m?3] 1100
Puterea de incaizire Py [W] 5630
Debitu! de intrare al solutiei L [m3/h] 73.42 - 1073
Temperatura de intrare a solutiei [°C] 58
Temperatura in baza coloanei [°C] 101
Temperatura la varful coloanei [°C] 94
Debit apa racire condensator [m3/h] 0.17
Temperatura apei la intrarea in condensator [°C] 19
Temperatura apei la iesirea din condensator [°C] 27
Gradul de carbonatare initial agn {%] 30.80
Gradul de carbonatare final af [%] 26.41
Molaritatea solutiei M [kmol/m?3] 0.857
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Figura 4.14. Variatia gradului de carbonatare in timp (Experiment B2)

< Experiment B3

Tabel 4.22. Parametri de operare ( Experiment B3)

Parametri Unitate de masura Valoare

Densitatea solutiei [kg/m3] 1100
Puterea de incalzire Pw [wW] 5630
Debitul de intrare al solutiei L [m3/h] 73.42 - 1073
Temperatura de intrare a solutiei [°C] 56
Temperatura in baza coloanei [°C] 101
Temperatura la varful coloanei [°C} 93
Debit apa racire condensator {mi/h] 0.17
Temperatura apei la intrarea in condensator [°C] 21
Temperatura apei la iegirea din condensator [°C] 28
Gradul de carbonatare ini{ial agn [%] 28.00
Gradul de carbonatare final a¢ [%] 23.98
Molaritatea solutiei M [kmol/m?3] 0.875
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Figura 4.15. Variatia gradului de carbonatare in timp (Experiment B3)

- Experiment B4

Tabel 4.23. Parametri de operare (Experiment B4)

Parametri Unitate de masura Valoare

Densitatea solutiei [kg/m*] 1140
Puterea de incalzire Pw [W] 5630
Debitul de intrare al solutiei L [m3/h] 74.74 - 1073
Temperatura de intrare a solutiei [°C] 52
Temperatura in baza coloanei [°C] 102
Temperatura la varful coloanei [°C] 94
Debit apd r3cire condensator [m3/h] 0.17
Temperatura apei la intrarea in condensator [°C] 19.5
Temperatura apei la iegirea din condensator [°C] 25
Gradul de carbonatare initial aaw [%] 31.36
Gradul de carbonatare final ar [%] 27.43
Molaritatea solutiei M [kmol/m?3] 1.180
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Figura 4.16. Variatia gradului de carbonatare in timp (Experiment B4)

< Experiment B5

Tabel 4.24. Parametri de operare ( Experiment B5)

Parametri Unitate de masura Valoare

Densitatea solutiei [kg/m?3] 1140
Puterea de incdlzire Pw W] 5630
Debitul de intrare al solutiei L [m3/h] 74.74 - 1073
Temperatura de intrare a solutiei [oC] 60
Temperatura in baza coloanei [°C] 100.5
Temperatura la varful coloanei [°C) 92
Debit apa ricire condensator [m3/h] 0.17
Temperatura apei la intrarea in condensator {°C] 22
Temperatura apei la iegirea din condensator [°C] 28
Gradul de carbonatare initial agn [%)] 27.95
Gradul de carbonatare final ar [%] 24.81
Molaritatea solutiei M [kmol/m?] 1.270
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Figura 4.17. Variatia gradului de carbonatare in timp (Experiment B5)

* Experiment B6

Tabel 4.25. Parametri de operare (Experiment B6)

Parametri Unitate de masura Valoare

Densitatea solutiei [kg/m?] 1140
Puterea de incalzire Pw [w] 5630
Debitul de intrare al solutiei L [m?/h] 74.74 - 1073
Temperatura de intrare a solutiei [°C] 58
Temperatura in baza coloanei [°C] 99.5
Temperatura la varful coloanei [°C] 91
Debit apa racire condensator [m3/h] 0.17
Temperatura apei la intrarea in condensator [°C] 22
Temperatura apei la iegirea din condensator [°C] 30
Gradul de carbonatare initial agn [%] 24.81
Gradul de carbonatare final ar [%] 22.48
Molaritatea solutiei M [kmol/m?] 1.290
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Figura 4.18. Variatia gradului de carbonatare in timp (Experiment B6)

In vederea evalujrii eficientei fierbatorului, pentru fiecare experiment, au
fost elaborate programe Matlab cu ajutorul cd3rora s-au calculat urmétorii
parametrii:

€ Cantitatea de dioxid de carbon desorbit3 in fierb3tor:

Fco, =L-M-(ajy —af) [kmol/h] (4.5)

@  Cantitatea de vapori produsa in fierbator:

Ay - 3600 - (1~ fpierd.)- Fco, - Haes
Hvap.

Gvap. = “Myap. [kg/h] (4.6)

unde: Hges - caldura de desorbtie, [kl/kmol];
H,ap. — cdldura de evaporare a apei, [ki/kmol};
foera. — fractia de pierderi de cdldura (s-a considerat fyeq. = 0.075);
M, a5, — masa moleculard a vaporilor formati [kg/kmol].

&  Cantitatea de dioxid de carbon desorbit3 in fierbator la echilibru:
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G
Feo, = MV"P- YF  [kmol/h] (4.7)
vap.
2
* K> ar 1
=4.22 .M. : 4.8
YF K 1-ar He P (4.8)
«_ _YF

YF = = (4.9)

I-yF

In ceea ce priveste solubilitatea dioxidului de carbon in solutii de carbonati,
s-a adoptat recomandarea lui Astarita [12], care corecteaza constanta lui Henry in
functie de molaritatea solutiei (relatia 4.2).

L Eficienta fierbatorului, a fost calculatd cu urmatoarea relatie:

Fco
EFfierp, = —% (4.11)

Fco,

Rezultatele obtinute pentru eficienta fierbatorului EFg.. Si pentru cantitatea
de vapori produsa in fierbator sunt prezentate in tabelul 4.26.

Tabel 4.26. Rezultate obtinute in experimentele efectuate pe fierbdtor

Experiment B1 B2 B3 B4 BS B6 Valoare
medie

EFrer. 0.2104 | 0.3420 | 0.3915 | 0.2555 | 0.2594 | 0.2497 0.2848
Guap. [ka/h] 8.5911 | 8.5834 | 8.5860 | 8.5715 | 8.5801 | 8.5909 8.5838

Valorile medii obtinute pentru eficienta fierbatorului (EFses.) Si pentru
debitul de vapori formati (G,ap.) sunt utilizate in continuare in cazul experimentelor
de desorbtie propriu-zisd a dioxidului de carbon din solutii de carbonat/bicarbonat
de potasiu.

Aceste valori s-au introdus in modelul matematic al desorberului in vederea
evaluarii gradului de carbonatare in zona inferioara a stratului de umplutur3, zond in
care nu a existat posibilitatea prelevarii de probe pentru a putea fi determinat
experimental.

4.2.3. Studiul desorbtiei in sistemul CO, - K,C03;/KHCO;

Experimentele de desorbtie efectuate in sistemul CO, - K;CO3/KHCO; au
urmarit evaluarea principalilor parametri de transfer de masa si a factorului de
amplificare a transferului de mas3d de catre reactia chimicd dintre componentele
sistemului.

Domeniile de variatie ale parametrilor de operare din cadrul determinarilor
experimentale efectuate sunt prezentate in tabelul 4.27. Pe parcursul determinarilor
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110 4. Determinari experimentale

efectuate, principalii parametrii de lucru (debitul si temperatura solutiei la intrarea
in desorber, nivelul lichidului in fierbator) s-au mentinut la o valoare constanta.

Tabel 4.27. Domeniile de variatie ale parametrilor de operare

Parametri Unitate de masura Valoare
Concentratia initiala a solutiei [%] 11.17 ... 19.33
Densitatea solutiei [kg/m?3] 1090 ... 1160
Puterea de incalzire Py [W] 5630 ... 8450
Debitu! de intrare al solutiei L [m3/h] 57.42 ...104.4 - 107
Temperatura de intrare a solutiei [°C] 53 ...63
Temperatura in baza coloanei [°C] 99 ... 104
Temperatura la varful coloanei [°C] 85...95
Debit ap3 racire condensator [m3/h] 0.10 ... 0.17
Temperatura apei la intrarea in condensator [°C] 22...26
Temperatura apei la iesirea din condensator [°C] 28 ... 39
Gradul de carbonatare initial aw [%] 19.92 ... 35.28
Molaritatea solutiei M [kmol/m?3] 0.773 ... 1.464

Calculul factorului de amplificare a transferului de masa de catre reactia

chimicd depinde de cinetica reactiei. In cazul in care ionii hidroxil sunt prezenti in
exces §i concentratia acestora in stratul {limitd de la interfata gaz-lichid nu este
diminuatd semnificativ de reactia chimicd, se poate considera ci dioxidul de carbon
participa la o reactie de pseudo-ordin unu.

Conditia propusa de Danckwerts [35], [115] pentru o cineticd de pseudo-
ordin unu a reactiei de eliberare a dioxidului de carbon din solutie este:

[C03]~[CO}] | [Py k- [OH7]
o )’

+1-1|<<1 (4.12)

Testarea conditiei pentru o cineticd de pseudo-ordin unu s-a efectuat atat
pentru zona inferioard a desorberului, cat si pentru zona superioard a acestuia.
Valorile obtinute pentru membrul din sténga al inegalitatii sunt:

- pentru baza desorberului: 0.0021 ... 0.0028 << 1;
- pentru varful desorberului: 0.0024 ... 0.0038 << 1;

Conditia propusa de Danckwerts este indeplinita atat in zona inferioard cét si
in cea superioara a desorberului, deci reactia de eliberare a dioxidului de carbon
poate fi tratatd ca fiind de pseudo-ordin unu, astfel putdndu-se stabili pe baza
datelor din literatura de specialitate expresia corespunzdtoare pentru calculul
factorului de amplificare.
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4.3. Desorbtia CO, din solutii de carbonat de potasiu 111

In cazul in care conditia de pseudo-ordin unu este indeplinitd, valoarea
factorului de amplificare E este aproximatd prin introducerea numarului
adimensional Hatta si data de relatia:

Ha

E= tanh(Ha) (4:13)

in care numarul Ha este definit de relatia [36], [121]:

K D
Ha = _Laﬁ’%i (4.14)
(k)

Coeficientul de difuziune al CO, in faza lichidd (D_) a fost evaluat utilizdnd
mediul de simulare Aspen Custom Modeler. Evaluarea s-a facut la diferite
temperaturi din domeniul de desfasurare al determinarilor experimentale in functie
de speciile chimice care intervin in reactile ce au loc in timpul desfasurarii
procesului de desorbtie. Valorile obtinute pentru coeficientul de difuziune al CQ,; in
solutie la diferite temperaturi sunt prezentate in tabelul 4.28 iar prin analiza de
regresie s-a obtinut relatia 4.15.

Tabel 4.28. Valorile coeficientului de difuziune

T [°C] 99 100 101 102 103 104 105

D. - 10° [m¥/s] 7.4057 | 7.5071 | 7.6094 | 7.7126 | 7.8166 | 7.9216 | 8.0275

T [°C] 106 107 108 109 110 111

D. - 10° [m?/s] 8.1342 8.2419 8.3505 8.4600 8.5704 8.6816

Dy =1.0633-1071% .7 - 3.1305-107° (4.15)

La concentratii mici ale solutiei de carbonat, coeficientul de difuziune al CO,
in solutie se poate considera ca fiind egal cu coeficientul de difuziune al CO, in apa.
Astfel, pentru validarea relatiei de dependentad obtinute (relatia 4.15) s-a procedat
la comparatia cu doud relatii din literatura de specialitate (relatiile 4.16 si 4.17)
pentru coeficientul de difuziune al CO, in apd (D, [m?%/s]) in functie de temperatura

(T (K)).

D, =2.35-1076 . ¢2119/T(K) [160], [77],[31] (4.16)

) 5
—4.1764+71§_'52—2'59072 10
D, =10"% 10 T [901,[3] (4.17)
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Temperatura [°C)
Figura 4.19. Dependenta coeficientului de difuziune de temperatura

Se observa cd valorile obtinute pentru coeficientul de difuziune al CO; in
faza lichida cu ajutorul programelor elaborate in Aspen Custom Modeler sunt
apropiate cele din literatura. Relatia de dependenta obtinutd (4.15) a fost introdusa
in modelul matematic al desorberului implementat in Matlab, in vederea evaluarii
coeficientului de difuziune pentru fiecare experiment efectuat.

Pentru fiecare experiment s-a calculat numarul Hatta obtindndu-se valori in
intervalul 19.61 + 39.68. Valorile ridicate obtinute indica faptul ca reactia are loc
practic in filmul de lichid (Ha > 4) [93] (regimul reactiei rapide), astfel factorul de
amplificare exprimat prin intermediul relatiei (4.13) poate fi aproximat la: E = Ha.

Parametri de operare pentru experimentele de desorbtie efectuate sunt
prezentate in tabelele 4.29 - 4.35.

In cadrul fiecarui experiment s-au {uat probe din faza lichidd la iesirea din
desorber in vederea determinarii evolutiei gradului de carbonatare pe parcursul
desfasurdrii experimentului si a stabili dacd regimul stationar este instalat.
Determinarea gradului de carbonatare s-a realizat prin analiza probelor prelevate
prin titrare cu HCI 0.1 N. Pentru fiecare experiment realizat s-a reprezentat grafic
variatia gradului de carbonatare in functie de timp pentru a se evidentia regimul
stationar.

Instalarea regimului stationar in coloand este importantd deoarece in
modelul matematic al desorberului (model in regim stationar) se utilizeazd doar
valorile initiale ale parametrilor din proces si cele corespunzdtoare regimului
stationar.

Pe baza modelului matematic al desorberului implementat in Matlab si a
rezultatelor experimentale obtinute, pentru fiecare experiment s-a reprezentat grafic
profilul compozitiei fazelor in desorber pe indltimea stratului de umplutura.

Pentru faza lichidd s-au reprezentat rezultatele experimentale, precum si
cele obtinute prin simulare in ceea ce priveste gradul de carbonatare de-a lungul
indltimii coloanei. Punctul de la z = 0 s-a evaluat utilizand eficienta fierbatorului
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4.3. Desorbtia CO, din solutii de carbonat de potasiu 113

determinatd in cadrul experimentelor anterioare efectuate pe baza desorberului.
Pentru corelarea rezultatelor simulate cu cele experimentale s-au efectuat corectii in
model asupra factorului de amplificare a transferului de masa.

Pentru faza gazoasd, datoritd imposibilitatii realizédrii de méasuratori
experimentale asupra raportului molar al CO,, s-au reprezentat grafic doar
rezultatele obtinute prin simulare pe baza modelului matematic in ceea ce priveste
variatia raportului molar al CO, (Y), al raportului molar al CO; la echilibru (Y7) si cel
de la interfata (Y').

‘ Experiment C1

Tabel 4.29. Parametri de operare (Experiment C1)

Parametri Unitate de masura Valoare
Densitatea solutiei [kg/m?3] 1090
Puterea de incalzire Py W] 8450
Debitul de intrare a! solutiei L [m3/h] 104.4 - 1073
Debitul specific al fazei lichide in desorber Lo [m3/(m? . h)] 5.195
Temperatura de intrare a solutiei [°C] 53
Temperatura in baza coloanei [°C] 102
Temperatura la varful coloanei [°C] 85
Debit apa racire condensator [m3/h] 0.10
Temperatura apei la intrarea in condensator [°C] 22
Temperatura apei la iegirea din condensator [°C] 28
Gradul de carbonatare initial asw [%] 35.28
Gradul de carbonatare final aF [%] 26.81
Molaritatea solutiei M [kmol/m?>] 0.773
% T ! ! T
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Figura 4.20. Variatia gradului de carbonatare in timp (Experiment C1)
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Figura 4.21. Profilul compozitiei fazelor in desorber (Experiment C1)

- Experiment C2

Tabel 4.30. Parametri de operare (Experiment C2)

Parametri Unitate de masura Valoare

Densitatea solutiei [kg/m?3] 1090
Puterea de incdlzire Py [W] 5630
Debitul de intrare al solutiei L [m?/h] 62.64 - 1073
Debitul specific al fazei lichide in desorber Lo [m3/(m? - h)] 3.117
Temperatura de intrare a solutiei [°C] 60
Temperatura in baza coloanei [°C] 104
Temperatura la varful coloanei [°C] 95
Debit apa racire condensator [m3/h] 0.145
Temperatura apei 13 intrarea in condensator [°C] 24
Temperatura apei la iegirea din condensator [°C] 39
Gradul de carbonatare initial aan [%] 28.85
Gradul de carbonatare final a¢ [%] 22.16
Molaritatea solutiei M [kmol/m?3] 0.780
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Figura 4.22. Variatia gradului de carbonatare in timp (Experiment C2)
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< Experiment C3

Tabel 4.31. Parametri de operare (Experiment C3)

Parametri Unitate de masura Valoare
Densitatea solutiei [kg/m3] 1090
Puterea de incalzire Pw (W] 5630
Debitul de intrare al solutiei L [m?/h] 57.42 - 103
Debitul specific al fazei lichide in desorber Lo [m3/(m? - h)] 2.857
Temperatura de intrare a solutiei [°C] 62
Temperatura in baza coloanei [°C] 101
Temperatura la varful coloanei [°C} 92
Debit apa racire condensator [m3/h] 0.155
Temperatura apei la intrarea in condensator [°C] 24.5
Temperatura apei la iegirea din condensator [°C] 36
Gradul de carbonatare initial aw [%] 33.54
Gradul de carbonatare final ar [%] 23.90
Molaritatea solutiei M (kmol/m?] 0.808
34 T T T T T
2 . S S deeenens jeeenenns doemmanes IR .
» N S T N—
—_ : : : : E ;
e 1] 1} . [} L] L]
s 20 e R N Fomannane fommnes fosoeens fomeene- .
g . , : . ' .
] i TR S N LIS S S S —
28f----e-- s boreneoe- bommeens USRI St : - )
22 i | i | i | I
0 10 20 0 40 S0 60 70 80

Timp [min]

Figura 4.24. Variatia gradului de carbonatare in timp (Experiment C3)
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Figura 4.25. Profilul compozitiei fazelor in desorber (Experiment C3)

- Experiment C4

Tabel 4.32. Parametri de operare (Experiment C4)

Parametri Unitate de masura Valoare

Densitatea solutiei [kg/m?] 1090
Puterea de incilzire Pw fw] 5630
Debitul de intrare al solutiei L [m3/h] 73.08 - 107
Debitul specific al fazei lichide in desorber Lo [m3/(m? . h)] 3.637
Temperatura de intrare a solutiei [°C] 58
Temperatura in baza coloanei [°C] 99
Temperatura la varful coloanei [°C] 88
Debit apd racire condensator [m?/h] 0.16
Temperatura apei la intrarea in condensator [°C] 26
Temperatura apei la iesirea din condensator [°C] 36
Gradul de carbonatare initial aw [%] 32.31
Gradul de carbonatare final o¢ [%] 24.77
Molaritatea solutiei M [kmol/m?] 0.817
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Figura 4.26. Variatia gradului de carbonatare in timp (Experiment C4)
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< Experiment C5

Tabel 4.33. Parametri de operare (Experiment C5)

Parametri Unitate de masura Valoare
Densitatea solutiei [kg/m’] 1160
Puterea de incalzire Pw (W] 5630
Debitul de intrare al solutiei L [m3/h] 75.39 - 1073
Debitul specific al fazei lichide in desorber Lo [m%/(m? - h)] 3.751
Temperatura de intrare a solutiei [°C] 63
Temperatura in baza coloanei [°C] 101
Temperatura la varful coloanei [°C] 90
Debit apa récire condensator [m3/h] 0.17
Temperatura apei la intrarea in condensator [°C] 24
Temperatura apei la iesirea din condensator [°C] 32
Gradul de carbonatare initial agw [%] 24.11
Gradul de carbonatare final o¢ [%] 19.44
Molaritatea solutiei M [kmol/m?)] 1.464
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Figura 4.28. Variatia gradului de carbonatare in timp (Experiment C5)
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-

Experiment C6

Tabel 4.34. Parametri de operare (Experiment C6)

Parametri Unitate de masura Valoare

Densitatea solutiei [kg/m3] 1160
Puterea de incédlzire Py W] 5630
Debitul de intrare al solutiei L [m3/h] 75.39 - 1073
Debitul specific al fazei lichide in desorber Lo [m3/(m? - h)] 3.751
Temperatura de intrare a solutiei [°C] 60
Temperatura in baza coloanei [°C] 101
Temperatura la varful coloanei [°C] 90
Debit apa racire condensator [m¥/h] 0.17
Temperatura apei la intrarea in condensator [°C] 23
Temperatura apei la iesirea din condensator [°C] 31
Gradul de carbonatare initial awn [%] 20.61
Gradul de carbonatare final aF [%] 17.19
Molaritatea solutiei M [kmol/m?3] 1.422
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Figura 4.30. Variatia gradului de carbonatare in timp (Experiment C6)
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Figura 4.31. Profilul compozitiei fazelor in desorber (Experiment C6)
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122 4. Determindri experimentale

‘ Experiment C7

Tabel 4.35. Parametri de operare (Experiment C7)

Parametri Unitate de masura Valoare
Densitatea solutiei [kg/m?] 1160
Puterea de incalzire Pw [wW] 5630
Debitul de intrare al solutiei L [m3/h] 75.39 - 1073
Debitul specific al fazei lichide in desorber Lo [m3/(m? - h)] 3.751
Temperatura de intrare a solutiei [°C] 62
Temperatura in baza coloanei [°C] 101
Temperatura la varful coloanei [°C] 92
Debit apa racire condensator [m3/h] 0.17
Temperatura apei la intrarea in condensator [°C] 22.5
Temperatura apei la iesirea din condensator [°C] 30
Gradul de carbonatare initial agw [%] 19.92
Gradul de carbonatare final o [%] 16.70
Molaritatea solutiei M (kmol/m3] 1.436
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Figura 4.32. Variatia gradului de carbonatare in timp (Experiment C7)
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Figura 4.33. Profilul compozitiei fazelor in desorber (Experiment C7)

Pentru experimentele prezentate s-au calculat principalii parametri de
transfer de masa (tabelul 4.36). Coeficientii partiali de transfer de masa si aria
udatd au fost evaluati utilizdnd corelatiile lui Onda [97] iar pentru evaluarea
constantei lui Henry s-a folosit recomandarea lui Astarita (relatia 4.2).

Tabel 4.36. Parametri de transfer de masa

Parametru C1 c2 c3 c4 Cs (o c7
a, [m¥/m3] 86.560 | 74.155 | 72.150 | 77.709 | 78.814 | 78.740 | 78.768
k- 10% [my/s] 3.580 2.842 2.731 3.017 2.916 2.892 2.911
k. - 10* [m/s)] 72.398 | 78.158 | 76.493 | 74.941 | 83.288 | 87.311 | 86.759
ks - 10* [kmol/(bar-m?-s)] | 4.728 3.556 3.556 3.545 3.542 3.545 3.549
He - 10? [bar-m?*/kmol] 44,823 | 44.468 | 43.945 | 44.223 | 35.744 | 36.019 | 35.559

Coeficientul partial de transfer de masa pentru faza lichida (k,) este calculat
ca produsul dintre coeficientul partial de transfer de masa in cazul desorbtiei fizice

(k%) si factorul de amplificare a desorbtiei de catre reactia chimicd (notat cu Eé; ):
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124 4. Determinadri experimentale

ky =Ec k? (4.18)

Pentru o mai bund concordantd intre rezultatele experimentale si cele
obtinute prin simulare, factorul de amplificare a desorbtiei de cétre reactia chimica

(E'C) a fost corectat, la fel ca si in cazul experimentelor de absorbtie a dioxidului de
carbon in solutii de carbonat de potasiu [140], prin introducerea unui factor de
corectie " (P’EC .

Aceatd ajustare s-a efectuat in vederea minimizarii erorilor dintre rezultatele
obtinute prin simulare si cele experimentale. Ca si metoda de evaluare a factorului

de corectie " @gc " s-a folosit valoarea absolutd a abaterii valorilor experimentale

fata de cele obtinute prin simulare.

Acest factor de corectie arata faptul ca relatia (4.13) nu descrie cu suficientd
acuratete ceea ce se intampla in faza lichida, in cazurile reale intervenind deviatii de
la idealitate datorita diverselor surse de erori (erori de naturda tehnicd, erori de
masurare, etc) care pot interveni in desfasurarea in conditii optime a procesului.

In urma corectiei aplicate, expresia coeficientului partial de transfer de masa
pentru faza lichida (k) devine:

k. = @ec - Ec -k (4.19)

Valorile obtinute pentru factorul de amplificare a desorbtiei de catre reactia
chimica E< si pentru factorul de corectie (p}_:c , sunt prezentate in tabelul 4.37:

Tabel 4.37. Rezultate obtinute pentru E& si (p}_:c

Experiment
Parametru
c1 c2 Cc3 c4 Cc5s c6 c?
Eé_- 19.6068 | 29.0067 | 27.4266 | 24.8415 | 33.8287 | 38.1744 | 39.6849
q);_:c 1.0314 0.9481 1.0211 1.0000 0.8443 0.7908 0.7510

Ca si in cazul experimentelor de absorbtie realizate pe instalatia pilot [140],
s-a constatat ca existd o dependentd liniara a factorului de corectie <p}_:c de gradul
de carbonatare initial al solutiei de carbonat de potasiu (figura 4.34).
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Figura 4.34. Dependenta factorului de corectie de gradul de carbonatare initial

Prin analiza de regresie liniard se obtine o relatie de dependenta a factorului
de corectie de gradul de carbonatare initial, de forma:

PEC = 18274 oy + 0.4044 (4.20)

Relatia 4.20 a fost utilizatd in modelul matematic al desorberului pilot in
vederea evaludrii efectului metildietanolaminei asupra reactiei chimice din faza
lichida.

4.3. Desorbtia CO; din solutii de carbonat de potasiu
activate cu MDEA

Experimentele de desorbtie a dioxidului de carbon din solutii de carbonat de
potasiu activate cu metildietanolamind s-au desfagurat dupéa aceeasi metodologie de
lucru prezentati in cazul experimentelor anterioare de desorbtie, atat in ceea ce
priveste cele de determinare a eficientei fierbatorului, cat si cele propriu-zise de
desorbtie.

4.3.1. Determinarea eficientei fierbatorului
in vederea determinirii eficientei fierbatorului s-au efectuat patru seturi de

determindri experimentale. Domeniile de variatie ale parametrilor de lucru din
cadrul acestor experimente sunt prezentate in tabelul 4.38.
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126 4. Determinari experimentale

Tabel 4.38. Domeniile de variatie ale parametrilor de operare

Parametri Unitate de masura Valoare
Concentratia initiala a solutiei [%] 17.26 ... 18.11
Concentratia promotorului [%] 1
Densitatea solutiei [kg/m?] 1131 ... 1142
Puterea de incalzire Py [w] 5630
Debitul de intrare al solutiei L [m?/h] 74.41..74.8 - 103
Temperatura de intrare a solutiei [°C] 57 ...61
Temperatura in baza coloanei [°C] 102.5 ... 106
Temperatura la varful coloanei [°C] 945 ...98
Debit apa racire condensator [m3/h] 0.17
Temperatura apei la intrarea in condensator [°C] 17.5... 18
Temperatura apei la iesirea din condensator [°C] 25 ... 26
Gradul de carbonatare initial aw [%] 19.34 ... 33.55
Molaritatea solutiei M [kmol/m?3] 1.128 ... 1.373

Principalii parametri de operare din timpul experimentelor sunt prezentati in
tabelele 4.39 - 4.42. Pentru fiecare experiment s-a urmarit evolutia temperaturilor
in coloand si s-au prelevat probe din faza lichidd la iesirea din coloana pana la

atingerea regimului stationar.

Variatia gradului de carbonatare in timp pentru cele sase experimente
efectuate este prezentata in figurile 4.35 - 4.38.

< Experiment D1

Tabel 4.39. Parametri de operare (Experiment D1)

Parametri Unitate de masura Valoare

Densitatea solutiei [kg/m?) 1131
Puterea de incalzire [kw] 5.63
Debitul de intrare al solutiei L {m¥/h] 74.41 - 1073
Temperatura de intrare a solutiei [°C] 61
Temperatura in baza coloanei [°C] 107
Temperatura la varful coloanei [°C] 98
Debit apa racire condensator [m3/h] 0.17
Temperatura apei la intrarea in condensator [°C] 17.5
Temperatura apei la iesirea din condensator [°C] 26
Gradul de carbonatare initial aw [%] 33.55
Gradul de carbonatare fina! ar [%] 28.25
Molaritatea solutiei M [kmol/m?] 1.128
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Figura 4.35. Evolutia gradului de carbonatare in timp (Experiment D1)

- Experiment D2

Tabel 4.40. Parametri de operare (Experiment D2)

Parametri Unitate de masura Valoare

Densitatea solutiei [kg/m?] 1131
Puterea de incdlzire [kW] 5.63
Debitul de intrare al solutiei L {m3/h] 74.41 - 103
Temperatura de intrare a solutiei [°C] 57
Temperatura in baza coloanei [°C] 104
Temperatura la varful coloanei [eC) 96.5
Debit apa racire condensator [m3/h] 0.17
Temperatura apei la intrarea in condensator [°C] 18
Temperatura apei la iesirea din condensator feC] 25.5
Gradul de carbonatare initial amw [%] 26.71
Gradul de carbonatare final o [%] 23.53
Molaritatea solutiei M [kmol/m3] 1.313
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Figura 4.36. Evolutia gradului de carbonatare in timp (Experiment D2)

< Experiment D3

Tabel 4.41. Parametri de operare (Experiment D3)

Parametri Unitate de masura Valoare

Densitatea solutiei [kg/m?3] 1140
Puterea de incdlzire [kw] 5.63
Debitul de intrare al solutiei L [m3/h] 74.74 - 1073
Temperatura de intrare a solutiei [°C] 57
Temperatura in baza coloanei [°C] 104
Temperatura la varful coloanei [°C] 95
Debit apa racire condensator {m3/h] 0.17
Temperatura apei la intrarea in condensator [°C] 18
Temperatura apei |a iesirea din condensator [°C] 25
Gradul de carbonatare initial g~ [%] 22.32
Gradul de carbonatare final a¢ [%] 20.08
Molaritatea solutiei M [kmol/m?3] 1.358
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Figura 4.37. Evolutia gradului de carbonatare in timp (Experiment D3)

< Experiment D4

Tabel 4.42. Parametri de operare (Experiment D4)

Parametri Unitate de masura Valoare

Densitatea solutiei [ka/m?3] 1142
Puterea de incalzire [kw] 5.63
Debitul de intrare al solutiei L [m3/h] 74.8 - 1073
Temperatura de intrare a solutiei [°C] 58.5
Temperatura in baza coloanei [eC] 102.5
Temperatura la varful coloanei [°C] 94.5
Debit apa ricire condensator [m3/h] 0.17
Temperatura apei la intrarea in condensator [°C] 18
Temperatura apei la iegirea din condensator [°C] 26
Gradul de carbonatare initial aw [%] 19.34
Gradul de carbonatare final af [%] 17.74
Molaritatea solutiei M [kmol/m?] 1.373

BUPT



130 4. Determindri experimentale

196 ! T ! ! ' '
18. ‘ .
19.2

19
10.8

18.6

a[%]

184

18.2

19

178

176
0

Timp [min]

Figura 4.38. Evolutia gradului de carbonatare in timp (Experiment D4)
Pentru determinarea eficientei fierbatorului, s-au efectuat aceleasi calcule
prezentate la paragraful 4.2.2 (relatiile 4.5 - 4.11).
Rezultatele obtinute sunt prezentate in tabelul 4.43.

Tabel 4.43. Rezultate obtinute in experimentele efectuate pe fierbator

Parametru D1 D2 D3 D4 Valoare medie
EFgers. 0.2564 0.2576 0.2598 0.2579 0.2579
Guap. [kg/h] 8.5527 8.5784 8.5906 8.5998 8.5804

Valorile medii obtinute pentru eficienta fierbatorului (EFges.) Si pentru
debitul de vapori formati (G,,,.) sunt utilizate in continuare in cazul experimentelor
de desorbtie propriu-zisa a dioxidului de carbon din solutii de carbonat/bicarbonat
de potasiu activate cu MDEA.

In cadrul experimentelor de desorbtie efectuate, determinarea eficientei
fierbatorului a avut un rol foarte important deoarece, prin intermediul acesteia s-au
putut evalua parametri ce nu pot fi determinati experimental.

4.3.2. Studiul desorbtiei in sistemul CO,-K,C03;/KHCO;-MDEA

Experimentele efectuate in sistemul CO, — K,CO3/KHCO; - MDEA au urmarit
evaluarea efectului promotorului asupra reactiei chimice din faza lichida.

Neconcordantele din literaturd intre diversi autori cu privire la cinetica
reactiei CO, - Promotor au dus la includerea in model (la fel ca in cazul absorbtiei) a
unui factor de amplificare a reactiei chimice de cdtre promotor (E’s). Acest factor

BUPT
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evidentiaza, prin valoarea sa, influenta pe care o exercitd promotorul asupra reactiei
chimice si implicit asupra intregului proces de desorbtie.

Evaluarea Iui E’% se realizeazd pe baza profilelor compozitiilor in absorber,
prin minimizarea erorilor dintre rezultatele obtinute experimental si cele ale simularii
procesului.

Trebuie mentionat faptul cd in cadrul determindrilor experimentale de
desorbtie cu MDEA au fost intdmpinate unele probleme in desfisurarea procesului
(cadere mare de presiune de-a lungul coloanei, rezultate eronate in analiza
compozitiei fazei lichide, etc.), datorate probabil aparitiei fenomenului de spumare
in coloana. Aparitia fenomenului de spumare este semnalatd si in literatura de
specialitate [134] precizdndu-se cd acest fenomen se poate datora utilizrii
indelungate a aceleiasi solutii de carbonat, chiar si in cazul addugarii unor agenti de
antispumare.

Din acest motiv, dintre determinarile experimentale efectuate in acest caz,
s-au luat in considerare doar trei experimente care s-au desfisurat normal fird
aparitia fenomenului de spumare.

Pentru fiecare experiment selectat s-a reprezentat grafic variatia gradului de
carbonatare in timp, acesta fiind determinat din analiza fazei lichide prin titrare cu
HCl 0.1 N, iar pe baza modelului matematic al desorberului implementat in Matlab si
a rezultatelor experimentale obtinute se reprezinta grafic profilul compozitiei fazelor
in desorber.

Pentru faza lichidd s-au reprezentat rezultatele experimentale, precum si
cele obtinute prin simulare in ceea ce priveste gradul de carbonatare de-a lungul
indltimii coloanei. Punctul de la z = 0 s-a evaluat la fel ca in cazul desorbtiei CO, din
solutii de carbonat, utilizdnd eficienta fierbatorului determinatd in cadrul
experimentelor anterioare efectuate pe baza desorberului utilizand solutii activate cu
MDEA. Pentru corelarea rezultatelor simulate cu cele experimentale s-au efectuat
corectii in model asupra factorului de amplificare a transferului de masa.

Pentru faza gazoasa, s-au reprezentat grafic rezultatele obtinute prin
simulare pe baza modelului matematic in ceea ce priveste variatia raportului molar
al CO; (Y), al raportului molar al CO, la echilibru (Y°) si cel de la interfatd (Y").

Domeniile de variatie ale parametrilor de operare pentru experimentele de
desorbtie cu MDEA sunt prezentate in tabelul 4.44,

Tabel 4.44. Domeniile de variatie ale parametrilor de operare

Parametri Unitate de masura Valoare
Concentratia initiald a solutiei [%] 17.70 ... 17.80
Concentratia promotorului [%] 1
Densitatea solutjei [kg/m*] 1145 ... 1155
Puterea de incdlzire Pw [wi 5630
Debitul de intrare al solutiei L [m?/h] 75.10 ... 74.97 - 107
Temperatura de intrare a solutiei [°C] 55...60
Temperatura in baza coloanei [°C] 109 ... 110
Temperatura la varful coloanei [°C] 95 ... 96.5
Debit apa racire condensator [(m3/h) 0.17
Temperatura apei la intrarea in condensator [°C] 17 ... 18
Temperatura apei la iegirea din condensator [°C] 21 ... 22
Gradul de carbonatare initial aw [%] 23.01 ... 31.93
Molaritatea solutiei M [kmol/m?) 1.297 ... 1.341
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in continuare sunt prezentate experimentele selectate cu parametri de
operare specifici i graficele obtinute pentru fiecare caz.

< Experiment E1

Tabel 4.45. Parametri de operare (Experiment E1)

Parametri Unitate de masura Valoare

Densitatea solutiei [kg/m3] 1151
Puterea de incalzire [kw] 5.63
Presiunea medie in coloand [bar] 1.102
Debitul de intrare al solutiei L [m3/h] 75.10 - 1073
Debitul specific al fazei lichide in desorber Lo [m3/(m? - h)] 3.737
Temperatura de intrare a solutiei [°C] 60
Temperatura in baza coloanei [°C] 110
Temperatura la varful coloanei [°C] 96
Debit apa racire condensator [m3/h] 0.17
Temperatura apei la intrarea in condensator [°C] 18
Temperatura apei la iesirea din condensator [°C] 21
Gradul de carbonatare initial aw [%] 31.93
Gradu! de carbonatare final a¢ [%)] 23.42
Molaritatea solutiei M {kmol/m?3] 1.297
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Figura 4.39. Evolutia gradului de carbonatare in timp (Experiment E1)
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Figura 4.40. Profilul compozitiei fazelor in desorber (Experiment E1)

- Experiment E2

Tabel 4.46. Parametri de operare (Experiment E2)

Parametri Unitate de masura Valoare

Densitatea solutiei {ka/m?3] 1145
Puterea de incalzire [kw] 5.63
Presiunea medie in coloana [bar] 1.096
Debitul de intrare al solutiei L [m3/h] 75.97 - 107
Debitul specific al fazei lichide in desorber Lo [m3*/(m? - h)] 3.780
Temperatura de intrare a solutiei [°C] 59
Temperatura in baza coloanei [°C] 110
Temperatura la varful coloanei [°C] 96.5
Debit apé racire condensator {m3/h] 0.17
Temperatura apei la intrarea in condensator [eC] 18
Temperatura apei la iegirea din condensator [°C] 21
Gradul de carbonatare initial aw [%] 27.96
Gradul de carbonatare final ar [%] 21.44
Molaritatea solutiei M [kmol/m?] 1.307
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Figura 4.41. Evolutia gradului de carbonatare in timp (Experiment E2)
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Figura 4.42. Profilul compozitiei fazelor in desorber (Experiment E2)
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< Experiment E3

Tabel 4.47. Parametri de operare (Experiment E3)

Parametri Unitate de masura Valoare
Densitatea solutiei [kg/m?*] 1155
Puterea de incalzire [kw] 5.63
Presiunea medie in coloana [bar] 1.069
Debitul de intrare al solutiei L [m?/h] 75.23 - 1073
Debitul specific al fazei lichide in desorber Lo [m*/(m? - h)] 3.744
Temperatura de intrare a solutiei [°C] 55
Temperatura in baza coloanei [°C] 109
Temperatura la varful coloanei [°C] 95
Debit apa racire condensator [m3/h] 0.17
Temperatura apei la intrarea in condensator [°C] 17
Temperatura apei la iegirea din condensator [°C] 22
Gradu! de carbonatare initial aan [%] 23.01
Gradul de carbonatare final ar [%] 18.83
Molaritatea solutiei M {kmol/m?] 1.341
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Figura 4.43. Evolutia gradului de carbonatare in timp (Experiment E3)
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Figura 4.44. Profilul compozitiei fazelor in desorber (Experiment E3)

Pentru experimentele prezentate, coeficientii partiali de transfer de masa,
aria udata si constanta lui Henry, au fost evaluati ca si in cazul experimentelor de
desorbtie in sistemul CO, - K,CO3y/KHCO;3. Valorile obtinute pentru acesti parametri

sunt prezentate in tabelul 4.48.

Tabel 4.48. Parametri de transfer de masa

Parametru E1 E2 E3
a, [m¥/m3] 78.829 78.904 78.688
k. - 10* [m/s] 2.989 2.949 2.858
k. - 10* [m/s] 110.164 112.994 104.275
ke - 10% [kmol/(bar-m?-s)] 3.544 3.546 3.549
He - 10* [bar-m?¥kmol] 37.576 37.611 39.026

In cazul desorbtiei dioxidului de carbon in solutii de carbonat activate cu

promotor pe 13nga desorbtia fizica, exprimata prin intermediul lui kf, amplificarea

procesului de desorbtie este datd atat de prezenta
E’c), cat si datorita promotorului (£’). Expresia

componentele sistemului (@' -

reactiei chimice dintre

coeficientului partial de transfer de masa pentru faza lichida (k,) devine:

ki =Ep @gc Ec Kk

(4.21)
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4.3. Desorbtia CO, din solutii de carbonat de potasiu activate cu MDEA 137

Factorul de corectie ¢@’=c a fost introdus in expresia lui k. in urma
experimentelor de desorbtie a CO, in solutii de carbonat/bicarbonat de potasiu si
exprimat prin relatia 4.20.

Valorile obtinute pentru E% au fost calculate ca si in cazul sistemului CO, -
K,CO3/KHCOs, utilizand relatia 4.13.

Valorile obtinute pentru factorul de corectie (¢ =), factorul de amplificare a
transferului de masa de catre reactia chimicd (E-) si factorul de amplificare al
reactiei chimice de catre promotor (E’5), sunt prezentate in tabelul 4.49,

Tabel 4.49. Rezultate obtinute pentru E'c, ¢ 'sc 5i E'p

Parametru El E2 E3
E'c 27.116 29.950 27.427
P ec 0.9879 0.9154 0.8249
E’p 1.3759 1.3976 1.4257

Forma grafica a rezultatelor obtinute in ceea ce priveste valoarea factorului
de amplicare E% in functie de gradul de carbonatare initial al solutiei epuizate este
prezentatd in figura 4.45, observdndu-se o amplificare mai puternicd a reactiei
chimice in cazul gradelor de carbonatare mai mici.
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Figura 4.45. Dependenta factorului de amplificare E’p de gradul de carbonatare initial

Valorile supraunitare obtinute pentru E% indicd posibilitatea reducerii
dimensiunilor desorberului pentru aceeasi cantitate de dioxid de carbon desorbita
din solutie.

Studiul experimental al procesului de desorbtie a dioxidului de carbon din
solutii de carbonat activate cu MDEA a confirmat efectul pozitiv al activatorulyi

asupra reactiei chimice in faza lichida, si implicit, asupra procesului de desorbtie, in
domeniul de variatie al principalilor parametri de operare.
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138 4. Determinari experimentale

Pentru o evidentiere mai bund a amplificarii reactiei chimice in faza lichida
de cdtre promotor, in figura 4.46 s-a reprezentat comparativ amplificarea
transferului de masa in functie de gradul de carbonatare initial al solutiei, pentru
cele doua cazuri studiate: desorbtia dioxidului de carbon din solutii de
carbonat/bicarbonat de potasiu cu si fara activator, pe baza valorilor din tabelul
4.50.

Tabel 4.50. Valorile amplificarii transferului de masa pentru cazurile studiate

Sistemul €O, - K,€O3/KHCO; ZMDEA

€O, - K,CO3/KHCO;

Experiment C1 Cc2 C3 c4 C5 ce c7 El E2 E3

Amplificarea | 20.22 | 27.50 | 28.00 | 24.84 | 28.56 | 30.18 | 29.80 | 36.48 | 38.31 | 36.86

w )| 1 1 I 1 I Ll
@ Sistemul CO,- K,CO, : KHCO,
as @ Sistemul CO,-K,CO, /KHCO, -MDEA [ ------i-oooossisnnnnn s

Ampliticare desorbtiei de citre reactia chimica

8 S S U S S S SR S

0.18 02 0.22 0.24 026 0.28 0.3 0.32 034 03
Gradul de carbonatare initial - oy

Figura 4.46. Amplificarea desorbtiei in functie de gradul de carbonatare initial

In cazul sistemului CO, - K,;CO3/KHCO; amplificarea desorbtiei este
reprezentata de produsul dintre factorul de amplificare a transferului de masa de
catre reactia chimicd (E’) si factorul de corectie a acestuia functie de gradul de
carbonatare initial (¢@’sc), iar in cazul sistemului CO, - K,CO3;/KHCO; - MDEA
amplificarea este reprezentatd de produsul dintre @z, E’c si factorul de amplificare
a reactiei chimice de catre promotor (E%).

In figura 4.46 se poate observa o influenta beneficd semnificativd a
promotorului (MDEA) asupra transferului de masa in cazul procesului de desorbtie,
prin amplificarea reactiei chimice

Studiul efectului promotorilor asupra reactiei chimice in faza lichida in cazul
procesului de desorbtie a dioxidului de carbon din solutii de carbonat/bicarbonat de
potasiu contribuie la imbundnatatirea performantelor instalatiilor industriale.
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PARTEA a III-a. CONCLUZII SI CONTRIBUTII
ORIGINALE

CONCLUZII

In cadrul acestei lucrari s-au urmarit si realizat urmatoarele obiective:

- Efectuarea unei documentari bibliografice cu privire la stadiul
actual al cunoasterii asupra proceselor de absorbtie si in special de
desorbtie a dioxidului de carbon.

Realizarea acestui obiectiv a presupus studiul unui numar mare de materiale
bibliografice (monografii, carti si articole) din domeniu, ce prezintd aspecte si notiuni
privind procesele de absorbtie-desorbtie: transferul de mas3, cinetica reactiilor,
chimismul procesului, coloane cu umpluturd, modelarea matematicd si simularea
numerica, hidrodinamica fazelor, etc. Desi cinetica si echilibrul reactilor in sistemul
CO; - K,;CO;3; / KHCO3; sunt cunoscute atat din punct de vedere calitativ cat si
cantitativ, actualitatea unui numar important de pozitii bibliografice referitoare la
procesele de absorbtie si desorbtie a dioxidului de carbon reflecta importanta acestui
subiect in cercetarea stiintificd in vederea rezolvarii problemelor in domeniu la nivel
industrial.

< Utilizarea sistemelor analog - numerice pentru achizitia
valorilor temperaturilor in mai multe puncte in cazul desorberului pilot si
pentru achizitia datelor si controlul procesului in cazul absorberului pilot.

Calculatoarele de proces si pldcile de achizitie analog-numerice s-au utilizat
in scopul unei operdri flexibile a instalatiei pilot. In cadrul determinaritor
experimentale s-au utilizat interfata I/O KEITHLEY MEGABYTE INC. Model DAS-1601
pentru achizitia datelor si controlul procesului in cazul coloanei de absorbtie si
interfata ACjr cu sistemul de intrare T21 in cazul coloanei de desorbtie.

in cazul coloanei de absorbtie parametri achizitionati (la interval de 0.5
secunde) au fost: concentratia fazei gazoase, temperatura si nivelul din baza
coloanei. Pentru achizitia si stocarea valorilor acestor parametri, emiterea
semnalului de comanda in vederea mentinerii unui nivel constant in baza coloanei si
prelucrarea ulterioara a datelor experimentale s-a utilizat limbajul Matlab
(programare si simulare numerica).

in cazul coloanei de desorbtie valorile de temperaturd achizitionate (la
interval de 8 secunde) sunt afisate direct in unitati de temperatura, pe baza curbelor
de etalonare a celor sase termocuple utilizate, aceasta permitand vizualizarea in
timp real a comportarii termice a desorberului pilot pe durata experimenteior.

Achizitia analog-numericd si stocarea tuturor valorilor parametrilor
caracteristici, permit descrierea cat mai fideld a fenomenelor care au loc in sistem.
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< Dezvoltarea si validarea unui model matematic prin
determinéri experimentale efectuate pe desorberul pilot.

Modelul matematic furnizat de literatura care exprima profilul compozitiei
fazelor gazoasa si lichida este constituit de doud ecuatii diferentiale de ordinul doi -
relatiile 2.10 gi 2.11.

- pentru faza gazoasa:

Kg-a-H-S aG
_d_)_/.zg—.(y*_yj- Y SEH0 (2.10)
dz GHzO J GHzO dz

- pentru faza lichida:

Kg-a-H
£=—g———-(Y*—Y)— a_ d (2.11)
dz M~L0 GHzO dz

Comparatia dintre rezultatele experimentelor efectuate pe instalatia pilot si
rezultatele simulate pe baza ecuatiilor modelului matematic, au condus la
introducerea unui factor de corectie pentru minimizarea valorii absolute a abaterii
valorilor masurate experimental (varf si bazad) fatd de cele obtinute prin simulare in
cazul desorbtiei CO, din solutii de K,CO5; / KHCO3 si a unui factor de amplificare a
reactiei chimice in cazul desorbtiei CO, din solutii de K,CO; / KHCO; activate.
Efectuarea acestor corectii ale parametrilor transferului de masa in faza lichida au
dus la o mai bund corelare intre rezultatele experimentale si cele simulate, ducénd
la o descriere suficient de corecta a fenomenelor ce au loc.

- Evaluarea efectului metidietanolaminei (MDEA) utilizatd ca
activator in cazul absorbtiei dioxidului de carbon in solutii calde de K,CO; /
KHCO; prin experimente efectuate in regim stationar pe instalatia pilot.

in cazul absorbtiei dioxidului de carbon in solutii apoase de carbonat de
potasiu, utilizdand metildietanolamina ca activator, s-au efectuat determinari
experimentale in conditii apropiate de cele ale zonei superioare a absorberului
industrial.

Neconcordantele din literatura intre diversi autori cu privire la cinetica
reactiei CO, - promotor au dus a includerea in model a unui factor de amplificare a
reactiei chimice de catre promotor (Ep), ce evidentiazd prin valoarea sa, influenta
pe care o exercitd promotorul asupra reactiei chimice si implicit asupra intregului
proces de absorbtie.

k= Ep- @ec - Ec: k° (4.3)

Evaluarea efectului promotorului asupra reactiei chimice s-a facut pe baza
profilelor compozitiilor in absorber, prin minimizarea erorilor dintre rezultatele
obtinute experimental si cele ale simularii procesului.

Valorile obtinute in cazul absorbtiei CO; in solutii apoase de carbonat de
potasiu activate cu MDEA pentru factorul de corectie (@gc), factorul de amplificare a
transferului de masd de citre reactia chimica (Ec) si factorul de amplificare al
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reactiei chimice de catre promotor (Ep), sunt prezentate in tabelul 4.18.

Tabel 4.18. Rezultate experimentale

Experiment
Parametru
Al A2 A3 A4 AS A6
Ep 1.37 1.38 1.46 1.46 1.41 1.38
Ec 2.705 2.515 3.314 3.317 3.027 3.461
Pec 1.046 0.948 0.953 0.914 1.054 1.059

Prin prelucrarea datelor experimentale obtinute, reprezentarea lor functie de
gradul de carbonatare initial al solutiei absorbante si compararea cu ceilalti
promotori testati pe instalatia pilot s-a confirmat efectul benefic al MDEA in calitate
de promotor asupra procesului de absorbtie a CO, in solutii de carbonat/bicarbonat
de potasiu.

- Studiul procesului de desorbtie a dioxidului de carbon din
solutii de carbonat/bicarbonat de potasiu, in vederea evaludrii principalilor
parametri ai desorbtiei si a verificadrii aplicabilitdtii relatiilor din literatura;

Experimentele de desorbtie a dioxidului de carbon din solutii de
carbonat/bicarbonat de potasiu au avut ca scop studiul procesului in vederea
evaluadrii principalilor parametri de transfer de masd si a dezvoltdrii modelului
matematic al desorberului pilot.

Pentru o evaluare corectd a gradului de desorbtie a dioxidului de carbon pe
inaltimea stratului de umpluturd s-a considerat necesard evaluarea eficientei
fierbatorului deoarece o parte din dioxidul de carbon este desorbitd in baza
desorberului unde are loc fierberea solutiei.

Rezultatele obtinute pentru calculul eficientei fierbatorutui - EFgen. (relatia
4.11) si a cantitdtii de vapori produsa in fierbdtor - G,,,. (relatia 4.6) in cazul
desorbtiei dioxidului de carbon din solutii de carbonat de carbonat/bicarbonat de
potasiu sunt prezentate in tabelul 4.26.

Tabel 4.26. Rezultate obtinute pentru sistemul CO, - K;COyKHCO;

Valoare

Parametru Bl B2 B3 B4 B5 B6 medie
EFgers,. 0.2104 | 0.3420 | 0.3915 | 0.2555 | 0.2594 | 0.2497 0.2848
Gvap. [kg/h] 8.5911 | 8.5834 | 8.5860 | 8.5715 | 8.5801 | 8.5909 8.5838

Valorile medii obtinute pentru eficienta fierbatorului (EFgen.) Si pentru
debitul de vapori formati (G,.,.) au fost introduse in modelul matematic implementat
in Matlab si folosite in prelucrarea rezultatelor experimentale obtinute in cazul
desorbtiei dioxidului de carbon din solutii de carbonat/bicarbonat de potasiu.

Experimentele de determinare a eficientei fierbatorului au avut un rol foarte
important deoarece, prin intermediul acestora a fost posibila evaluarea unor
parametri ce nu au putut fi determinati experimental.

Testarea conditiei lui Danckwerts pentru o cineticd de pseudo-ordin unu s-a
efectuat atdt pentru zona inferioard cat si pentru zona superioara a desorberului
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pilot obtindndu-se urmatoarele valori:
- pentru baza desorberului: 0.0021 ... 0.0028 << 1
pentru varful desorberului: 0.0024 ... 0.0038 << 1.

Conditia propusa de Danckwerts este indeplinitd atat in zona inferioara cat si
in cea superioara a desorberului, deci reactia de eliberare a dioxidului de carbon
poate fi tratatd ca fiind de pseudo-ordin unu, astfel putdndu-se stabili pe baza
datelor din literatura de specialitate expresia corespunzatoare pentru calculul
factorului de amplificare.

Coeficientul de difuziune al CO; in faza lichida (D,) a fost evaluat la diferite
temperaturi din domeniul de desfasurare al determindrilor experimentale, utilizdnd
mediul de simulare Aspen Custom Modeler. Valorile obtinute pentru coeficientul de
difuziune al CO, in solutie sunt prezentate in tabelul 4.28.

Tabel 4.28. Valorile coeficientului de difuziune

T [°C] 99 100 101 102 103 104 105

D, - 10° [m?/s] 7.4057 7.5071 7.6094 7.7126 7.8166 7.9216 8.0275

T [°C] 106 107 108 109 110 111

D, - 10° [m?/s] 8.1342 | 8.2419 | 8.3505 | 8.4600 | 8.5704 | 8.6816

Prin analiza de regresie liniara s-a obtinut relatia 4.15 utilizata in modelul
matematic pentru evaluarea factorului de ampilificare:

Dy, =1.0633-10710 .7 -3.1305 1077 (4.15)

Pentru o mai bunad concordanta intre rezultatele experimentale si cele
obtinute prin simulare, factorul de amplificare a desorbtiei de c3tre reactia chimic3
(E’c) a fost corectat prin introducerea unui factor de corectie “@‘.". Ca si metoda de
evaluare a factorului de corectie ” @ec" s-a folosit valoarea absolutd a abaterii
valorilor experimentale fata de cele obtinute prin simulare.

In urma corectiei aplicate, expresia coeficientului partial de transfer de masa

pentru faza lichida (k,) devine:
ki = ©gc - Eec kY (4.19)

Valorile obtinute pentru factorul de amplificare a desorbtiei de catre reactia
chimicd E’; si pentru factorul de corectie @’g, sunt prezentate in tabelul 4,37:

Tabel 4.37. Rezultate obtinute pentru E'c si Q'gc

Experiment
Parametru
c1 C2 c3 C4 C5 Cé6 c7
E& 19.6068 | 29.0067 | 27.4266 | 24.8415 | 33.8287 | 38.1744 | 39.6849
‘P}EC 1.0314 0.9481 1.0211 1.0000 0.8443 0.7908 0.7510
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Prin analiza de regresie liniard s-a obtinut o relatie de dependenta a
factorului de corectie de gradul de carbonatare initial, de forma:

Orc =1.8274- 0y, +0.4044 (4.20)

<2 Evaluarea efectului metidietanolaminei (MDEA) utilizat3 ca
activator in cazul desorbtiei dioxidului de carbon din solutii de K,CO; /
KHCO; prin experimente efectuate pe desorberul pilot.

Experimentele de desorbtie a dioxidului de carbon din solutii de
carbonat/bicarbonat de potasiu activate (MDEA) au avut ca scop evaluarea efectului
promotorului asupra procesului.

Si in acest caz, s-a evaluat eficienta fierbatorului, rezultatele obtinute in
cazul desorbtiei dioxidului de carbon din solutii de carbonat de carbonat/bicarbonat
de potasiu activate cu MDEA fiind prezentate in tabelul 4.43.

Tabel 4.43. Rezultate obtinute pentru sistemul CO; - K,COy/KHCO; - MDEA

Parametru D1 D2 D3 D4 Valoare medie
EFfers. 0.2564 0.2576 0.2598 0.2579 0.2579
Gyap. [kg/h] 8.5527 8.5784 8.5906 8.5998 8.5804

Neconcordantele din literaturd intre diversi autori cu privire la cinetica
reactiei CO, — Promotor au dus la includerea in model (la fel ca in cazul absorbtiei) a
unui factor de amplificare a reactiei chimice de catre promotor (£E’). Acest factor
evidentiaza, prin valoarea sa, influenta pe care o exercita promotorul asupra reactiei
chimice si implicit asupra intregului proces de desorbtie.

Evaluarea lui £ se realizeazd pe baza profilelor compozitiilor in desorber,
prin minimizarea erorilor dintre rezultatele obtinute experimental si cele ale simularii
procesului.

Valorile obtinute pentru factorul de corectie (¢ ec), factorul de amplificare a
transferului de masd de catre reactia chimica (E’) si factorul de amplificare al
reactiei chimice de citre promotor (E’5), sunt prezentate in tabelul 4.49.

Tabel 4.49. Rezultate obtinute pentru E'c, @’gc 5i E'p

Parametru El E2 E3
Ec 27.116 29.950 27.427
®ec 0.9879 0.9154 0.8249
Ep 1.3759 1.3976 1.4257

Valorile supraunitare obtinute pentru E’% indica posibilitatea reducerii
dimensiunilor desorberului pentru aceeasi cantitate de dioxid de carbon desorbita
din solutie.

Influenta beneficd a promotorului (MDEA) asupra procesului de desorbgig
este evidentiatd prin reprezentarea comparativa a amplificarii transferului de masa
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in functie de gradul de carbonatare initial al solutiei, pentru cele doud sisteme
studiate (figura 4.46). Valorile amplificarii totale a desorbtiei sunt prezentate in
tabelul 4.50.

Tabel 4.50. Valorile amplificarii transferului de masa pentru cazurile studiate

Sistemul CO, - KzCO3/KHC°3 - MDEA

CO; - K:CO3/KHCO;

Experiment c1 c2 C3 c4 C5 c6 Cc7 El E2 E3

Amplificarea | 20.22 | 27.50 | 28.00 | 24.84 | 28.56 | 30.18 | 29.80 | 36.48 | 38.31 | 36.86

Studiul experimental al procesului de desorbtie a dioxidului de carbon din
solutii de carbonat activate cu MDEA a confirmat efectul pozitiv al activatorului
asupra reactiei chimice in faza lichidd, si implicit, asupra procesului de desorbtie, in
domeniul de variatie al principalilor parametri de operare.

Studiul efectului promotorilor asupra reactiei chimice in faza lichida in cazul
procesului de desorbtie a dioxidului de carbon din solutii de carbonat/bicarbonat de
potasiu contribuie la imbunanatatirea performantelor instalatiilor industriale.

Aceasta lucrare reprezintd o continuare a unor studii efectuate pe instalatia
pilot de absorbtie-desorbtie si constituie o baza pentru studii experimentale viitoare
in acest domeniu.

Directii de cercetare:

(B Studiul proceselor de absorbtie si desorbtie si in alte conditii de
operare a instalatiei pilot pentru identificarea posibilitatilor de optimizare.

[ Utilizarea si evaluarea efectelor altor promotori in cazul desorbtiei
dioxidului de carbon din solutii de carbonat/bicarbonat de potasiu (in special
promotorii utilizati in studiile anterioare pe absorberul pilot).

£ Utilizarea i evaluarea efectelor unor promotori noi, intens studiati in
ultimii ani (ex. piperazina) asupra proceselor de absorbtie si desorbtie a dioxidului
de carbon in/din solutii de carbonat de potasiu.

(A ] Investigarea combinatiilor de promotori in vederea maximizarii
eficientei ambelor procese (absorbtie si desorbtie).
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@ Studiul experimental al procesului de desorbtie a dioxidului de
carbon din solutii de carbonat / bicarbonat de potasiu cu si fira activator.

Experimentele s-au realizat pe coloana de desorbtie in diferite conditii de
operare pentru verificarea aplicabilitatii relatiilor furnizate in literaturd pentru
calculul parametrilor transferului de masd, validarea si dezvoltarea modelului
matematic al desorberului pilot, determinarea eficientei fierbdtorului, evaluarea
factorului de amplificare al procesului de desorbtie, prin compararea rezultatelor
experimentale cu cele obtinute prin simulare.

@ Testarea relatiilor furnizate de literaturd pentru calculul upor
parametri de transfer de masd si a conditiei lui Danckwerts pentru stabilirea
ordinului de reactie (pseudo-ordin unu).

S-au comparat valorile coeficientului de difuziune al CO; in solutie la diverse
temperaturi din domeniul de interes, obtinute prin prelucrarea datelor experimentale
in Aspen Custom Modeler, cu doud relatii din literatura de specialitate (4.16, 4.17),
observandu-se incadrarea in acelasi interval de valori.

S-a efectuat testarea conditiei lui Danckwerts pentru o cineticd de pseudo-
ordin unu atat pentru zona inferioara cat si pentru zona superioard a desorberului
pilot obtindndu-se urmatoarele valori: 0.0021 ... 0.0028 << 1 (baza desorberuiui),
respectiv 0.0024 ... 0.0038 << 1 (varful desorberului).

@ Determinarea eficientei fierbdtorufui prin experimente de desorbtie
realizate in baza desorberului (fierbatorul). Acest lucru s-a efectuat atdt pentru
sistemul CO, - K,CO3/KHCO; céat si pentru sistemul CO, - K,CO3/KHCO; - MDEA,
avand un rol foarte important deoarece a facut posibild evaluarea unor parametri ce
nu au putut fi determinati experimental.

Rezultatele obtinute pentru calcutul eficientei fierbatorului — EFgen. (relatia
4.11) si a cantitatii de vapori produsa in fierbdtor - G,,, (relatia 4.6) in cazul
desorbtiei dioxidului de carbon din solutii de carbonat de carbonat/bicarbonat de
potasiu sunt prezentate in tabelul 4.26.

Tabel 4.26. Rezultate obtinute pentru sistemul CO, - K;CO+/KHCO;

Valoare

Parametru B1 B2 B3 B4 BS B6 medie
EFgeors. 0.2104 | 0.3420 | 0.3915 | 0.2555 | 0.2594 | 0.2497 0.2848
Guap. [kg/h] 8.5911 | 8.5834 | 8.5860 | 8.5715 | 8.5801 | 8.5909 8.5838

Rezultatele obtinute in cazul desorbtiei dioxidului de carbon din solutii qe
carbonat de carbonat/bicarbonat de potasiu activate cu MDEA sunt prezentate in
tabelul 4.43.
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Tabel 4.43. Rezultate obtinute pentru sistemul CO; — K2COy/KHCO3; - MDEA

Parametru D1 D2 D3 D4 Valoare medie
EFpers. 0.2564 0.2576 0.2598 0.2579 0.2579
G.ap. (kg/h] 8.5527 8.5784 8.5906 8.5998 8.5804

Valorile medii obginute pentru eficienta fierbatorului (EFges.) Si pentru
debitul de vapori formati (G,,,.) au fost introduse in modelul matematic al
desorberului pilot implementat in Matlab in vederea prelucrarii rezuitatelor
experimentale obtinute in cazul desorbtiei dioxidului de carbon din solutii de
carbonat/bicarbonat de potasiu cu si fara activator.

@ Aplicarea unei corectii asupra factorului de amplificare a desorbtiei
de catre reactia chimica (E’c), prin introducerea unui factor de corectie ¢’s in cazul
desorbtiei CO, din solutii de carbonat/bicarbonat de potasiu, in vederea coreldrii
rezultatelor experimentale cu cele simulate.

Datorita existentei unei dependente a factorului de corectie de gradul de
carbonatare initial al solutiei, prin analiza de regresie liniara s-a obtinut o relatie de
forma:

PEC = 18274 apy + 0.4044 (4.20)

Relatia (4.20) a fost introdusd in modelul matematic al desorberului pilot in
vederea evaludrii efectului metildietanolaminei asupra reactiei chimice din faza
lichida.

@ Evaluarea factorului de amplificare a reactiei chimice de céatre
promotor (E%) in cazul desorbtiei dioxidului de carbon din solutii de
carbonat/bicarbonat de potasiu activate cu MDEA, parametru ce evidentiaza prin
valoarea sa influenta pe care o exercitd promotorul asupra reactiei chimice si
implicit asupra intregului proces de desorbtie. Valoarea acestuia a fost stabilitd pe
baza profilului compozitiilor in desorber, prin minimizarea valorii absolute a abaterii
dintre valorilor masurate experimental si cele obtinute prin simulare.

Valorile obtinute pentru factorul de amplificare a reactiei chimice de catre
promotor sunt prezentate in tabelul 4.49:

Tabel 4.49. Valorile factorului de amplificare E’p

Experiment 1 2 3

Ep 1.3759 1.3976 1.4257

S-a calculat si reprezentat grafic (figura 4.46) comparativ pentru sistemele
studiate, amplificarea transferului de masa in functie de gradul de carbonatare initial
al solutiei evidentiind efectul pozitiv al promotorului asupra randamentului
procesului de desorbtie a CO, din solutii de carbonat/bicarbonat de potasiu.
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a8y
Bo,

BOG

Caa2

Ca1
Ca,2
Cs

Cp

CR
cmHZO
cmCOZ
Cp

dp

Da
Ds

LISTA DE NOTATII

aria udata intr-un volum de umpluturd, [m?/m3];

suprafata specificd a umpluturii, [m%/m3];

aria udata intr-un volum de umpluturd, [m%/m3];

numarul Bodenstein faza lichida, [-];

numarul Bodenstein faza gazoas3, [-];

coeficient (relatia 2.24) functie de tipul umpluturii utilizate, [-];

concentratia molarda a componentului A care se absoarbe in gaz,
[kmol/m?3];

concentratia componentului A in zona convectiva, [kmol/m3];

concentratia componentului A in miezul lichidului, [kmol/m3];

concentratia molara la interfatd a componentului A in faza 1,
[kmol/m?3];

concentratia molara la interfatd a componentului A in faza 2,
[kmol/m3];

concentratia molard a componentului A in faza 1, [kmol/m3];
concentratia molard a componentului A in faza 2, [kmol/m3];
concentratia componentului B in miezul lichidului [kmol/m?3];

concentratia molara la interfatd a componentului B in faza 1,
[kmol/m?3];

concentratia componentului B in zona convectiva, [kmol/m3];

caldura molara a vaporilor de apa, [k)/{kmol-K)];
cdldura molara a CO, care se desoarbe, [kl/(kmol-K)];
cdldura specifica a solutiei, [kJ/(kg-K)];

diametrul bulei, [m];

diametrul particulei, [m];

coeficient de difuzie, [m?/s];

coeficient de difuzie a reactantului A, [m?/s];
coeficient de difuzie a reactantului B, [m?/s];

coeficient de dispersie axiald in fazd gazoasd, [m?/s];
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D,
dh

EOO

Ec

r
E'c

Ep

’
E'p

EFﬂerb.

x
F co2

fplerﬂ.

Go
Gmo

Gu20
Gvap

l"des
Hg

Hvap

hg
Ha
He

He,,

coeficient de dispersie axiald in faza lichid3, [m%/s];
fndltimea elementului de volum, [m];

factorul de amplificare a transferului de masa de catre reactia
chimica, [-];

factorul de amplificare a transferului de masa de catre reactia chimicd
instantanee, [-];

factorul de amplificare a transferuiui de masa de catre promotor
(absorbtie), [-];

factorul de amplificare a transferului de masa de citre promotor
(desorbtie), [-];

factorul de amplificare a a reactiei chimice de catre promotor
(absorbtie), [-];

factorul de amplificare a a reactiei chimice de catre promotor
(desorbtie), [-1;

eficienta fierbatorului, [-]
cantitatea de dioxid de carbon desorbita in fierbator, [kmol/h};

cantitatea de dioxid de carbon desorbita in fierbator la echilibru,
[kmol/h];

fractia de pierderi de cdldura, [-1;

acceleratia gravitationald [m/s?];

debitul fazei gazoase, [m3/s];

debitul specific al fazei gazoase [kmol/(m? - s)];
debitul specific al fazei gazoase [kg/(m? - s)];
debitul de vapori de apa (desorbtie), [kmol/s];
debitul de vapori produs in fierbator, {kg/h};
indltimea totald stratului de umpluturd, {m];
cadldura de desorbtie, [kl/kmol];

caldura de reactie, [kJ/kmol];

cildura de evaporare a apei, [k3/kmol];

caldura de evaporare a apei, [ki/kmol};
indltimea curentd a umpluturii, [m];

nivelul de lichid la baza coloanei, [m};

numarul Hatta, [-];

constanta lui Henry in solutie, [atm-m? /kmol] sau {bar-m3/kmol]

constanta lui Henry in apd, [kmol / bar-m?];
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I - taria ionica,;

K - constanta de echilibru termodinamic, [-];

K; - prima constantd de disociere a acidului carbonic, [kmol/m3];

Ko - a doua constantd de disociere a acidului carbonic, [kmol/m?3];

Kg - coeficientul total de transfer de masa raportat la faza gazoasa,
[kmol/(Pa'm?s)];

Kw - constanta de disociere a apei, [kmol?/m°®];

Ky coeficientul total de transfer de masa raportat la faza gazoass,

" [kmol/m?%s];

Kj,app - constanta de viteza de reactie de pseudo-ordin unu [1/s];

Kg - coeficientul partial de transfer de masa raportat la faza gazoasad,
kmol/(Pa-m?s)];

Kow - constanta de vitezd a reactiei dintre CO, si OH ™, [m3/(kmol - s)];

k. - coeficient de transfer de masa in faza lichida, [m/s];

k. ° - coeficient de transfer de masa in faza lichida (absorbtie/desorbtie
fizica), [m/s];

ksz - coeficient de transfer intre Vsz g $i Vim_6_sottom [1/5];

Kw - constanta de vitezd a reactiei dintre CO; si H,0, [m3/(kmol - s)];

L - debitul fazei lichide, [m3/s];

Lo - debitul specific al fazei lichide, [m3/(m? - s)];

Lmo - debitul specific al fazei lichide, [kg/(m?- s)};

M - molaritatea solutiei, [kmol/ m3];

Mco2 - masa moleculara a CO,, [kg/kmol];

Myap. - masa moleculard a vaporilor formati in fierbator, [kg/kmol];

Ncoz - numar moli CO,, [moli];

n - parametru ce depinde de cinetica reactiei - relatia 1.20, [-];

N - fluxul molar de substanta transferat din faza gazoas3,
[kmol/(m?:s)];

P - presiunea totald absolutd, [bar];

Pw - puterea disipata, [W]

Pa - presiunea partiald a componentului A in miezul fazei gazoase ,
[bar];

Pa’ - presiunea partiala a componentului A la interfatd, [bar];

Pég - numarul Péclet in faza gazoasd, [-];

Pé, - numarul Péclet in faza lichid3, [-];
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[u.imérul Péclet in faza gazoasa in zona curgerii cu dispersie axiala,
Fu]mérul Péclet in faza lichida in zona curgerii cu dispersie axiala,
numarul Péclet in faza lichida pentru dispersia temperaturii, [-};
numarul Péclet in faza gazoasa pentru dispersia temperaturii, [-];
viteza de reactie, [kmol/(m? - s)];

constanta generald a gazelor, 8314 [J/(kmol-K)];

viteza medie de reactie, [kmol/(m? - s)];

cifra Reynolds in faza lichida, [-];

cifra Reynolds in faza gazoasa, [-];

viteza reinnoirii suprafetei, [dyn/cm];

suprafata sectiunii transversale [m?];

suprafata transversala care este ocupatd (prin care trece) de gaz,
[m?];

suprafata transversald care este ocupata (prin care trece) de lichid
[m?];

numarul Schmitt in faza gazoasa, [-];
numarul Schmitt in faza lichida, [-1;

durata stationarii la suprafatéd a elementului de volum, [s];
temperatura absolut3, {K];

temperatura termocuplelor 1-6 [°C];

timpul difuziei, [s];

temperatura absoluta a fazei gazoase, [K];
temperatura absolutd a fazei lichide, [K];
timpul reactiei chimice, [s];

tensiunea termocuplelor 1-6, [mV];

viteza liniara a amestecului gaz-vapori, [m/s];

viteza de barbotare a bulei singulare, [m/s] - relatia 1.12: v,=0,3
m/s;

volumul liber, [m?];

volumul zonei stagnante a fazei gazoase, [(m3];

volumul zonei cu amestecare perfectd a fazei lichide, [(m3];
volumul zonei cu amestecare perfectd a fazei gazoase la baza, [m?)

volumul zonei cu amestecare perfectd a fazei gazoase la varf, [m3];
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Vap 6 - volumul zonei de curgere cu dispersie axiald in fazd gazoass, [m3];

Vao_L - volumul zonei de curgere cu dispersie axiald in fazi lichid3, [m?];

X, - grosimea stratului limita 1, [m];

X3 - grosimea stratului limita 2, [m];

) - concentratia molard la iesirea din coloan3 a fazei lichide, [kmol/m?];

Xg - grosimea stratului limita in faza lichida, [m];

Xin - concentratia molard initiald a fazei lichide , [kmol/m3];

) O - grosimea stratului limita in faza gazoasa, [m];

Y - fractia molara a componentei care se absoarbe in gaz, [kmol/kmol
total];

Ve - fractia molara a CO, la echilibru la iesirea din desorber, [kmol/kmol
totall;

Y - raport molar in faza gazoasd, [kmol/kmol inert);

Y’ - raport molar in faza gazoasa la echilibru, [kmol/kmol inert];

Yo _raportul molar in faza gazoasa la intrarea in coloand, [kmol/kmol
inert];

Yr - raportul molar al gazului la iesirea din coloana [kmol/kmol inert];

Y - raportul molar in faza gazoasa la echilibru la iesirea din desorber,
{kmol/kmol inert];

Yin - raportul molar initial in faza gazoasa [kmol/kmol inert];

w - viteza de curgere a fluidului, [m/s];

Wg - viteza de curgere a fazei gazoase, [m/s];

W, - viteza de curgere a fazei lichide, [m/s];

z - parametru de difuzie-concentratie, [-];

- coordonata axiala , [-];

z, - grosimea filmului gazos, [mm];

z - grosimea filmului de lichid, [mm];

a - grad de carbonatare, {%];

arn - grad de carbonatare initial, [%];

ar - grad de carbonatare final, [%];

ar - coeficient de transfer termic intre cele doud faze, [kW/(m?2-K)J;

Bs - retentia de gaz, [kmol/m3];

BL - retentia de lichid, [m3/m3];

) - grosimea fitmului [mm];
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O¢
o
AHg

‘P'Ec

Pre
PL

Dg
Ne
M
Pc
PL

o

Exponenti:

Indici:

grosimea filmului gazos, [mm];

grosimea filmului lichid, [mm];

caldura de reactie, [kj/kmol];

coeficient de corectie Ec in functie de a;, (absorbtie), [-];
coeficient de corectie E'c in functie de aq,, (desorbtie), [-];
fractia de goluri a stratului de umpluturd, [m3/m?]

fractia de volum ocupatd de faza gazoasd, [m3/m’];
coeficient de corectie He in functie M, [-1;

fractia de volum ocupati de faza lichidd, [m?*/m?};
raportul timpilor de difuziune si reactie, [-];

fncdrcarea cu gaz a stratului barbotat, [-]1;

vascozitatea fazei gazoase, [kg/ m-s};

vascozitatea fazei lichide, [kg/ m-s];

densitatea fazei gazoase, [kg/m?];

densitatea fazei lichide, [kg/m’1;

tensiunea superficiala, [N/m];

tensiunea superficiald criticd a materialului umpluturii, [N/m};

raportul dintre concentratia lui A la interfatd si cea din miezul

lichidului, [-];

echilibru;

! interfata;

miezul lichidului;
G fazd gazoasa;

L faza lichida;
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