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REZUMAT

Interfatarea sistemelor numerice de masurare cu microcalculatorul asigurd o legare
simpld si directd a sursei de date analogice cu un sistem numeric capabil s stocheze,
prelucreze sau transfere aceste date. Avantajul acestor sisteme consta in usurinta cu care ele
pot fi implementate in sistemele de masurare industriale sau in laboratoarele de cercetare.

Studiul fenomenelor de transfer termic ce au loc in coloana de desorbtie este necesar
pentru o caracterizare cidt mai precisd a transferului de caldurd in vederea modelarn
matematice si simuldrii numerice a fenomenelor de transfer termic pentru instalatia de
absorbtie-desorbtie.

Utilizarea sistemelor de achizitie analog-numerice pentru masurarea temperaturii in
mai multe puncte permite caracterizarea transferului de caldura.

Pe baza diagramelor prezentate se poate aprecia cd un rol important in cazul
transferului termic il constituie regimul de curgere al lichidului. in mod uzual este indicat a se
realiza un regim de curgere turbulenta pentru asigurarea conditiilor favorabile unei intensitati
ridicate a fenomenelor de transfer de caldura.

Izolarea corespunzitoare a coloanei micsoreazd pierderile spre exterior si deci si
cantitatea de energie consumata.

De asemenea, un rol important in cadrul determinérilor experimentale in procesele de
transfer de caldura in regim dinamic il joaca si alegerea optima a locului de amplasare a
termocuplurilor si calitatea acestora. Se pot face aprecieri eronate asupra valorii acesteia in
cazul in care mediul de masurare este neomogen. Este indicat ca desorbtia sa aiba loc la o
temperaturd constanta realizata prin introducerea unui sistem de reglare automata al acesteia.

Modul de prezentare grafic al determinarilor efectuate, prin utilizarea unor limbaje

evoluate, permite interpretarea facila a acestora.
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Utilizarea unor pachete de programe specializate si a unor limbaje de programare
evoluate reprezintad un real ajutor in domentul simulérii numerice a proceselor. Mediul de
lucru MATLAB este unul din cele mai utilizate software-uri in prelucrarea numerica a
datelor, avand pe ldnga setul functiilor de baza, o multitudine de toolbox-uri cu functii pentru
diferite domenii de utilizare.

Utilizarea interfetelor pentru realizarea sistemului de masurare (desorber) si a
sistemelor de masurare §i reglare (absorber) in vederea achizitiei datelor si controlul
procesului in cadrul instalatiei pilot sunt absolut necesare.

Implementarea MATLAB pe calculatoarele de proces ca limbaj de programare pentru
achizitia datelor si controlul instalatiei faciliteaza desfasurarea determinarilor experimentale.

in vederea maririi vitezei de transfer de masa a proceselor de chemosorbtie se folosesc
asa-numitii promotori ai reactiei chimice. Acestia au rolul de a « transporta » gazul care se
absoarbe de la interfatd in miezul lichidului: promotorul, ca si absorbantul de baza.
reactioneaza la interfatd cu gazul care se absoarbe, iar produsii de reactie difuzeazad spre
miezul lichidului unde are loc reactia inversa, promotorul regenerandu-se si difuzand inapoi
spre interfatd. Pentru ca un compus chimic sa poata avea rolul de promotor al reactiei chimice.

el trebuie sa indeplineasca cel putin doud conditii :

» sd prezinte o cinetica de reactie mai favorabila decit a absorbantului de baza
(pentru a imbunatati viteza de transfer la interfata) ;

> sa prezinte valori de echilibru mai ridicate decat absorbantul de baza (pentru a
favoriza regenerarea promotorului in miezul lichidului) ;

In cazul absorbtiei CO; in solutii de carbonat de potasiu, ca promotori ai reactiei

chimice in faza lichida utilizati la scara industriala, se folosesc :
* acidul arsenic (H;AsO;): procedeul Giammarco — Vetrocoke;

* dietanol-amina (DEA) — procedeele Carsol, Benfield, etc.;

in literatura, in ultimii ani, sunt mentionati §i o serie de alti compusi chimici, in special
din clasa etil- si etanol-aminelor, care pot juca rolul de promotori ai reactiei chimice. Dintre
acestia, prezentul studiu a luat in discutie pentru evaluarea comparativa a efectelor, patru
compusi:
2-(2aminoetoxi)-etanol (C4H;NO,)
Dietanolamina (C;H;|NO,)
Trietanolamina (C¢H,sNO;)
Trietilamina (C¢H;sN)

AN N NI

.s
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Studiul comparativ al efectului promotorilor a fost realizat pe o instalatie pilot de
absorbtie — desorbtie, instalatie realizatd cu sprijinul societatit AZOMURES S.A. Absorberul
este 0 coloana cu umpluturd (diametrul interior 0,08 m, inaltimea umpluturii 1,3 m) din otel
inox. conditiile de operare (presiunea partiala a CO,, temperaturi) fiind apropiate de cele ale
zonei superioare ale absorberului industrial.

Experimentele pe instalatia pilot au fost realizate in regim stationar, pastrandu-se. pe
cdt posibil, in cadrul aceluiasi experiment, principalii parametri la o valoare constanta: debitul
si compozitia fazelor lichida §1 gazoasa, presiunea si nivelul in baza coloanei. O metoda de
lucru a fost trecerea o singura data (fara recirculare) prin coloana de absorbtie a fazei lichide
iesirea din absorber si masurarea concentratiel fazei gazoase in trei puncte de-a lungul
indltimii coloanei: la varf, la mijloc §1 la bazd. O a doua modalitate de efectuare a
experimentelor a fost recircularea solutiei in sistem inchis, intre absorber si desorber.
analizele pe lichid avdnd loc inainte si dupa absorber, asupra fazei gazoase efectuandu-se
aceleasi masurétori ca §i in cazul primei metode (mentionate mai sus).

Absorbtia CO; in solutii calde de carbonat de potasiu este printre procesele bine-
cunoscute atdt din punct de vedere termodinamic cat si cinetic. Pentru valori mari ale pH-ului.

reactia principala este :

kOH
CO, + OH™ < HCO; (1.16.r)

k()H

Cinetica s1 echilibrul reactiei dintre CO,-K;CO; sunt cunoscute atit din punct de
vedere calitativ cat si cantitativ, neexistind diferente majore de interpretare si evaluare.
Cinetica reactiei dintre CO, si promotori (inclusiv DEA, larg folosita industrial) este inca
neclard, datele raportate de diversi autori fiind diferite [2].

Influenta promotorului asupra transferului de masa a fost apreciata utilizind factorul
de amplificare al reactiei chimice de cétre promotor, E,,.

Relatia utilizata pentru coeficientul de transfer de masa pentru partea de lichid este :

k, =E, -E. k| (2.60)

unde factorul de amplificare al absorbtiei de catre reactia chimica a fost calculat utilizdnd o
cineticd de ordinul 1 pentru reactia (1.16,r) pentru toate experimentele efectuate, regimul
cinetic fiind cel al ,,reactiei rapide”.

Experimente preliminare [85] au aritat ca circulatia ambelor faze in absorberul pilot

poate fi aproximata acceptabil prin regimul de curgere de tip “piston cu dispersie axiala” si in

BUPT



TEZA DE DOCTORAT

consecintd. modelul matematic care exprima profilul compozitiei fazelor gazoasa si lichida

este constituit de doua ecuatii diferentiale de ordinul dot:

1 _sz_dY_KY-a-H_(Y_Y.)zo 019
Pe, dz’? dz G, '
2 . . *
1 d X+dX+KY aH-(Y—Y )20 (2.20)
Pe, dz’ dz L,
Conditiile la limita pentru partea de gaz:
Y| - L oY =7, a o (2.17)
= Pe; Jz|_ Zi
Conditiile la limita pentru partea de lichid:
X' —1+L'a—x = A a_x =0 (2.18)
=1 Pe, 0z oz| _,

Investigarea profilului temperaturii in absorber a aratat ca iIntre varful si baza
absorberului, diferentele de temperatura nu depasesc 1-2 grade Celsius si in consecinta,
modificarea temperaturii in lungul axei nu a mai fost luatd in considerare in modelul
matematic (regim izoterm).

Solutionarea numerica a sistemului de ecuatii diferentiale neliniare s-a realizat prin
metoda Newton-Raphson, discretizarea ecuatiilor realizdndu-se utilizadnd diferente finite
“centrale”. Mediul de programare folosit atit pentru implementarea programelor de simulare
cét s1 pentru achizitia si analiza datelor este programul MATLAB.

Parametrii cinetici §i de echilibru care intervin in model au fost calculati utilizdnd date
din literaturd, iar valoarea numerelor Peclet a fost estimata, asa cum s-a mentionat, pe baza
rezultatelor unui studiu anterior realizat pe instalatia pilot [85] (experimente cu trasor pe
fluxurile de gaz si respectiv lichid).

Efectul promotorilor asupra vitezei reactiei chimice a fost evaluat prin compararea
profilului CO, obtinut prin simulare si profilul real al compozitiei fazei gazoase. Pentru a
evalua corect contributia fiecarui factor (absorbtie fizica, absorbtie chimica - chemosorbent de
bazd §i respectiv promotorul reactiei chimice), au fost efectuate, succesiv, trei seturi de

experimente:

iv
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> studiul sistemului CO; - H;0, studiu ce are in vedere verificarea
aplicabilitatii relatiilor preluate din literatura in ceea ce priveste absorbtia fizicd a CO,; in
acest caz, transferul de masa este determinat doar de coeficientii de transfer ai absorbtiei
fizice si de valoarea constantei lui Henry (solubilitatea CO, in apd la temperatura de
desfasurare a absorbtiei);
> studiul sistemului CO; - K;CO; / KHCO;, studiu care are drept obiectiv
evaluarea aplicabilitatii relatiilor din literatura (cinetica, echilibru) in cazul chemosorbtiei CO;
in solutii de carbonati, caz in care, alaturi de absorbtia fizica intervine si efectul datorat
reactiei chimice, efect exprimat prin intermediul factorului de amplificare.
> studiul sistemului CO; — K,CO; / KHCO; — Promotor in vederea evaluarii
efectului unor promotori ai reactiei chimice, efect cuantificat prin factorul de amplificare al
reactiei chimice de catre promotor.
In ceea ce priveste studiul absorbtiei CO; in apd, pentru calculul constantei He s-au
testat trei relatii de calcul prezente in literatura. Cea mai buna aproximare a fost considerata

ca fiind data de relatia (4.6):

~1350
+

He0 =101325*10 T [Pa-m’/kmol] (4.6)

In cazul absorbtiei CO, in solutii de carbonat / bicarbonat de potasiu, s-a constatat o
usoard dependentd a factorului de amplificare Ec de gradul de carbonatare al solutiei
absorbante. Aceastd dependentd a fost implementata sub forma unei ecuatii de regresie
(dependenti liniard) in programele de simulare folosite in estimarea efectului promotorilor.

Pentru fiecare din acest faze ale studiului experimental, s-a procedat la o testare i
triere a datelor brute obtinute pe instalatia pilot: criteriul de validare utilizat a fost bilantul de
materiale cu privire la dioxidul de carbon (faza gazoasa versus faza lichida), seturile de date
care au indeplinit acest bilant cu o precizie mai mica de 95% fiind eliminate de la prelucrari
ulterioare.

Ca s1 metoda de evaluare a factorului de amplificare a reactiei chimice de catre
promotor, s-a folosit valoarea absoluta (modulul) a abaterii valorilor masurate experimental
(Ia mijlocul si la varful absorberului) fatd de cele obtinute prin simulare. Determinarile
experimentale efectuate cu 2-(2aminoetoxi)-etanolul, dietanolamina, trietanolamina si
trietilamina, in calitate de promotori, au confirmat efectul pozitiv al acestora asupra reactiei
chimice in domeniul de temperatura si compozitie in care s-a lucrat. Dietanolamina s-a
dovedit a fi cel mai eficient promotor, factorul de amplificare al reactiei chimice fiind in acest

caz de 2,3. Ceilalti trei promotori testati au de asemenea valori ale factorului de amplificare a
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reactiei care depasesc valoarea 1, doar trietilamina prezentdnd un E, care se modifica odata
cu modificarea gradului de carbonatare a fazei lichide.

Studiul efectului promotorilor reactiet chimice in faza lichidd asupra absorbtiei
dioxidului de carbon in solutii calde de carbonat de potasiu prezintd o importanta deosebita
pentru imbundtitirea performantelor instalatiilor industriale. Este cunoscut faptul ca
echipamentelor de purificare a gazului de sinteza (industriile amoniacului, metanolului, etc.)
constituie o parte importanta a instalatiilor, atit in ceea ce priveste investitia, cat si costurile
de exploatare. Factori de amplificare ai reactiei chimice de catre promotori cu valoare
supraunitarda indicd posibilitatea diminudrii dimensiunilor absorberului (in cazul
dietanolaminei cu peste 50%) pentru acelasi nivel de reducere a continutului CO, din gaze. O
evaluare corectd a efectului promotorilor trebuie sa includa si desorbtia, neputand fi excluse
situatii in care un promotor este mai eficient in cazul conditiilor din unitatea de desorbtie
decat in ceea ce priveste absorbtia. Totodatd ar fi util sa se investigheze combinatii de
promotori care sd maximizeze eficienta ambelor procese (absorbtia si desorbtia).

Prezentul studiu constituie deci, i 0 baza pentru continuarea experimentarilor pentru
investigarea atdt a performantelor diversilor promotori in cazul desorbtiei cit si pentru
evaluarea efectelor promotorilor in cazul altor parametri de exploatare (compozitia fazelor,

temperaturi).

vi
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INTRODUCERE

Procesele eterogene intre doi reactanti, unul in stare lichida si altul in stare gazosa,
sunt intdlnite des in practica industriald. Intdlnim doua categorii de procese industriale:
purificarea amestecurilor gazoase si sinteza unor produsi chimici.

In prima categorie putem include indepartarea din gazul de sintezi a amoniacului.
separarea H,S si CO, din gazele de cracare a hidrocarburilor sau indepartarea SO, din gazele
de ardere a combustibililor din ratiuni de depoluare.

Dintre procesele din categoria a doua, putem mentiona: clorurarea benzenului sau a
altor hidrocarburi, sulfonarea hidrocarburilor aromatice cu SOj; gazos, absorbtia NO, in apa
pentru sinteza acidului azotic, absorbtia SO; in H,SOy4 la fabricarea oleumului [14].

In contextul economic actual, indepartarea bioxidului de carbon din diferite amestecuri
de gaze in care este continut, are o importantd §i dezvoltare tot mai mare, atdt in vederea
purificarii amestecurile, de bioxid de carbon nedorit pentru unele procese industriale, cit si in
vederea recuperdrii propriu-zise a acestuia, datoritd cerintelor in crestere pentru diferite
utilizari, in industrie sau uz alimentar.

Purificarea gazelor prezinti un interes tot mai mare pentru evitarea poluarii atmosfereli.
1ar necesitatea realizdrii unor reactii cu purititi foarte avansate sau recuperarea unor compusi
valorogi sunt probleme deosebit de importante. Aceste probleme sunt comune mai multor
ramuri ale industriei actuale, iar principiile de baza a celor mai multe metode folosite, fiind
utilizate prin adaptare in diverse ramuri industriale.

Eliminarea diferitelor impuritati cu caracter acid este o etapa foarte des utilizatad in
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multe procese de prelucrare a gazelor naturale si in diferite ramuri ale industriei chimice.
Dupa purificare, continutul admis de CO; in gaz variaza in limite relativ largi, in
functie de utilizarea gazelor purificate:
* 1-2% pentru gaze naturale;
*  Sub 0,1 % pentru hidrogen;
*  Mai mic de 150 ppm pentru gaze naturale lichefiate;

* 5-10 ppm pentru sinteza amoniacului sau a gazului de sinteza. In acest caz.
separarea CO, de H, se face criogenic, existand astfel posibilitatea ca prin solidificarea CO
sa se ajunga la obturarea conductelor [104].

indepartarea din amestecul gazos a unei componente nedorite (splare), separarea unei
componente utile din amestecul gazos (recuperare) sau reducerea unor reactti chimice gaz-
lichid sunt procese care se fac prin absorbtie.

Procesele de eliminare (separare) a dioxidului de carbon se bazeazd in majoritate pe
absorbtie, dizolvarea CO; in lichid si dupa aceea desorbtia lui din lichid. in diferite utilaje.
Principiile generale sunt foarte asemanatoare chiar daca reactia chimica este prezenta sau nu.

Procesele de absorbtie pot fi uzual impartite In :

*procese utilizdnd solventi aposi,

* procese utilizand solutii apoase,

* procese utilizand solutii neapoase,

* combinatii utilizind doua unitati in serie,

* combinatii utilizadnd o singura unitate.

Majoritatea proceselor de purificare a gazelor aflate in exploatare lucreaza cu solutii
apoase, singurii solventi puri care au fost folositi sunt apa i metanolul. Un avantaj reclamat
de ceil mai multi dintre solventii neaposi este acela cd in mod normal gazul este deshidratat.
Avantajul economic nu este atat de mare daca 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
CATACARSB, procedeul BENFIELD, procedeul CARSOL.

Atét studiul metodelor de lucru si al aparaturii utilizate in procesele de absorbtie si
desorbtie cét gi problemele de ordin teoretic legate de aceste doud procese de transfer de
masa, reprezintd in continuare o preocupare insemnatd a cercetitorilor, proiectantilor si

tehnologilor de specialitate.
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Pentru rezolvarea diverselor probleme intdlnite in activitatile de cercetare a proceselor
tehnologice noi, de proiectare a unitétilor pilot §i industriale, de operare cu rezultate optime a
instalatiilor existente si de adaptare a acestora la noi conditii de lucru, precum si de rezolvare
a deficientelor aparute in exploatare, pe baza cunoasterii principiilor teoretice, inginerii $i
tehnicienii trebuie sa dispunad de un material care sa le permita adoptarea de solutii practice.

Pentru a putea studia in toatd complexitatea sa factorii care influenteaza absorbtia.
pentru dimensionarea aparaturii necesare §i stabilirea conditiilor de lucru optime din punct de
vedere tehnico-economic, absorbtia trebuie examinatd atat din punct de vedere static, prin
studiul echilibrului de faza, cat si din punct de vedere dinamic, prin studiul vitezei procesului
de transfer de masa intre faze.

In acest domeniu, al proceselor de absorbtie — desorbtie au fost publicate o serie de
materiale utile ce prezintd amanuntit sub diverse aspecte, desfasurarea fenomenelor foarte
complexe care au loc, amintind in acest sens monografiile ce au fost publicate, deosebit de
valoroase din punct de vedere ingineresc si al volumului mare de informatie in domeniu [1].
[28], [52], [81], [87]). Inainte, exploatarea modelului era limitata de capacitatea fizica redusa
de solutionare a ecuatiilor. Evolutia spectaculoasa in domeniul tehnicii de calcul permite
astdzi eliminarea acestor probleme, stimuland dezvoltarea unor metode numerice performante,
atdt sub aspectul preciziei, cat si al timpului de calcul.

Modelul matematic al unui sistem este un ansamblu de relatii matematice, ecuatii si
inecuatii, ce caracterizeazd si descriu interdependentele dintre parametrii constructivi si
functionali ai sistemului. Prezenta inecuatiilor in model se datoreaza unor restrictii cu caracter
fizico-chimic, tehnologic sau constructiv [113]. Pe masura cregterii complexitatii fenomenelor
creste s ordinul ecuatiilor ce le descriu [25].

Modelarea matematica a proceselor chimice, in special a celor care au loc in reactorul
chimic, constituie un instrument eficient de analiza, care trebuie si permita o parcurgere cat
mai rapida a drumului intre cercetare si productia industriala.

Modelarea este importantad atit in faza de proiectare cét si in faza de analizd a
functiondrii reactoarelor industriale. Cu ajutorul calculatorului, aceasta permite dimensionarea
s1 identificarea regimurilor optime de operare a reactoarelor chimice [64].

Simularea unui proces consta in estimarea comportamentului unui proces bazata pe
un model matematic prin intermediul programelor din diverse limbaje de programare.

Modelarea matematica si simularea numerica sunt doua aspecte utile in toate fazele de
dezvoltare a unei tehnologii, acestea prezentind o serie de avantaje certe :

» aprofundarea cunoasterii si intelegerii procesului (trebuie luate in considerare
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secvente complexe cauza — efect, interdependentele dintre variabile, etc)

» proiectarea optimald 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)

» optimizarea exploatarii instalatiilor in functiune tinidnd cont de strategia de
predictie a productiei

» controlul optimal [113].

Absorbtia in instalatia pilot de laborator §i cea in instalatia industriala prezinta cateva
diferente. In cazul instalatiei pilot de laborator, debitele specifice ale fluidelor trebuie alese
mai mici decét in cazul instalatiilor industriale, pentru a se asigura modificéri semnificative de
concentratie de-a lungul indltimii mai mici a tronsonului de umplutura al absorberului pilot.
Modificarile compozitiei fazei lichide sunt mai mici comparativ cu procesul industrial.

Efectul termic al procesului de absorbtie, foarte important in absorberul industrial, este
aproape inexistent in cazul instalatiei pilot. In cazul experimentelor la temperaturi diferite de
temperatura mediului ambiant, efectul modificarii temperaturii datoritd reactiei chimice se
neglijeaza, pierderile de caldura in exterior fiind minimizate printr-o buna izolare termica a
coloanei. Efectele termice simulate ale reactiei de absorbtie produc modificari de temperatura.
in partea inferioard a coloanei de aproximativ 0,1-0,8 °C. Aceste valori sunt mult mai mici
fatd de diferentele de temperatura dintre varful si baza coloanei, functie de temperatura la care
are loc procesul si a mediului ambiant. Pentru distributia temperaturii in cazul simularii
procesului se considerd o temperaturd constantd pe intreaga indltime a coloanei. Caderea de
presiune in instalatia pilot este mai mica decat in absorberul industrial, datorita valorii mici a
vitezel de curgere a fazei gazoase, iar ca ipotezd simplificatoare se considerd o presiune
constanta de-a lungul inaltimii coloanei.

In ansamblu, conditiile realizate pe instalatia pilot se apropie de conditiile de cele ale
zonel superioare ale absorberului industrial in ceea ce priveste valorile presiunilor partiale ale
componentilor si ale temperaturilor de lucru.

in cazul industrial, datorita legéturii dintre absorbtie si desorbtie (modificari de debite,
temperaturi, concentratii initiale) nu se poate pune problema unei modelari §i simulari a
procesului doar pe partea de absorbtie.

Un model in regim dinamic trebuie sa includa ambele coloane (absorbtie si desorbtie),
schimbdtoarele de caldura si tevile de legatura, ceea ce implicd un numir mare de parametri i
o structurd foarte complexa a algoritmului de simulare.

Datorita comportamentului foarte complex al instalatiei industriale (variatii dinamice
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ale parametrilor procesului) este indicat a se studia procesul (informatii in ansamblu privind
parametri curgerii fazelor), prin comparatie intre rezultatele simularii procesului si
experimentele efectuate pe o instalatie pilot de laborator [59].

Industria chimica este caracterizatd de diversitatea tehnologiilor si procedeelor de
fabricatie precum si a aparatelor si utilajelor folosite. Marea majoritate a acestor tehnologii
implica consumuri ridicate de energie §i materii prime. Buna functionare a acestor instalatii
reprezintd un obiectiv economic deosebit de important.

Deoarece costurile implicate in proiectarea, constructia si functionarea unei astfel de
instalatii sunt ridicate, este importanta identificarea unor solutit de proiectare, constructie sau
functionare, astfel incat sa asigure atingerea celor mai bune performante posibile.

Atingerea unor performante mai bune prin gésirea unor solutii de functionare optima
prezintda mare interes, studiindu-se procesul chimic de baza si parametri de lucru ai procesului.
Prin aceasta se urmaireste estimarea corectd a amplificérii vitezei procesului §i marirea
randamentului sau.

Marirea eficacitatii transferului de substantad in coloane conduce automat la reducerea
consumurilor energetice si a dimensiunii utilajelor. Aceasta este o problema importanta si s-au
gasit solutii practice pentru rezolvarea sa. Intensificarea proceselor de absorbtie
(chemosorbtie) si desorbtie se face prin: modificarea parametrilor constructivi, modificarea
parametrilor tehnologici, utilizarea promotorilor de reactie, utilizarea promotortilor statici de
amestecare §i modificarea parametrilor hidrodinamici.

In cazul procesului de absorbtie cercetarile urmiresc efectul utilizarii diversilor
promotori asupra transferului de masd. Realizarea acestui deziderat se face doar prin
experimentare cu diverse substante, in calitate de promotor, adaugate solutiilor absorbante
utilizate in procedeele respective. Aceste experimente sunt greu de realizat pe instalatia
industriala, recomandandu-se efectuarea acestora pe o instalatie pilot urmata de o dezvoltare a
modelului procesului in concordanti cu rezultatele obtinute.

Optimizarea proceselor din industria chimica este deosebit de importanta prin prisma
costurilor si implicit a beneficiilor ce se pot realiza.

La nivel industrial, cele mai multe procese de purificare a gazelor ( fabricarea
hidrogenului, purificarea gazului natural si sinteza amoniacului ) se refera la indepartarea din
amestecurile gazoase a CO,, H,S sau SO,. Principiile de separare sunt asemanatoare.

Studiul efectului promotorilor reactiei chimice in faza lichida asupra absorbtiei
dioxidului de carbon in solutii calde de carbonat de potasiu prezinti o importantd deosebita

pentru imbunatitirea performantelor instalatiilor industriale. Este cunoscut faptul ca
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instalatiile de purificare a gazului de sintezd (industriille amoniacului, metanolului, etc.)
constituie o parte importanta a instalatiilor atat in ceea ce priveste investitia cat si costurile de
exploatare. Factori de amplificare ai reactiei chimice de céatre promotori cu valoare
supraunitara indicd posibilitatea diminuarii dimensiunilor absorberului pentru acelasi nivel de
reducere a continutului CO, din gaze.

Studiile si experimentele realizate in aceastd lucrare, urmaresc sistemul dioxid de
carbon — solutii de carbonat de potasiu ce stéd la baza procedeelor Benfield / Carsol utilizate la
scara industriala pentru purificarea gazelor in sinteza amoniacului.

Absorbtia CO; in solutii calde de carbonat de potasiu este printre procesele bine-
cunoscute. Cinetica si echilibrul reactiet dintre CO,-K,CO; sunt cunoscute atat din punct de
vedere calitativ cdt §i cantitativ, neexistdnd diferente majore de interpretare si evaluare.
Cinetica reactiei dintre CO; si promotori (inclusiv DEA, larg folosita industrial) este inca

neclara, datele raportate de diversi autori fiind diferite [2].
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OBIECTIVELE LUCRARII

1. Efectuarea unei documentdri bibliografice referitoare la stadiul actual al cunoagterii

asupra proceselor de absorbtie si desorbtie a dioxidului de carbon.

2. Efectuarea unei documentdri referitoare la metodele de intensificarea a procesului de

absorbtie a dioxidului de carbon prin utilizarea promotorilor de reactie.

3. Utilizarea sistemelor analog — numerice pentru achizitie si comandd in procesele de
absorbtie-desorbtie in vederea modeldrii analitice §i experimentale a fenomenelor de transfer de

masd §i termic pentru instalatia pilot.

4. Evaluarea parametrilor absorbtiei fizice a dioxidului de carbon in apa §i ai absorbtiei

insotitd de reactie chimicd in sistemul CO; — K,CO; / KHCO; in instalatia pilot.

5. Testarea promotorilor de reactie in vederea imbundtdtirii procesului de absorbtie a

dioxidului de carbon in solutii calde de carbonat/bicarbonat de potasiu in instalatia pilot.

6. Evaluarea efectelor diversilor promotori ai reactiei chimice in cazul absorbtiei CO; in
solutii calde de K;CO;3 / KHCO; in instalatia pilot, in regim stationar si conditii apropiate de cele ale
zonei superioare ale absorberului industrial in ceea ce priveste valorile presiunilor partiale ale

componentilor si ale temperaturilor de lucru.

7. Dezvoltarea i validarea unui model matematic al procesului de absorbtie prin determinari

experimentale efectuate pe instalatia pilot.

8. Prezentarea contributiilor proprii si elaborarea concluziilor finale cu mentionarea

directiilor de cercetare ce se pot dezvolta in continuare.

10
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PARTEA I. STADIUL CUNOASTERII iN DOMENIU

Capitolul 1.

PROCESE DE ABSORBTIE - DESORBTIE

1.1. GENERALITATI

Absorbtia este operatia unitard de transfer de masa in care una sau mai multe
componente dintr-un amestec gazos se separd prin dizolvare selectivd intr-un lichid numit
absorbant. Procesul invers, de trecere a componentului solubil din faza lichida in faza
gazoasa, se numeste desorbtie sau stripare [84].

Absorbtia este una dintre cele mai importante operatii unitare, care este utilizata pentru
separarea componentelor unui amestec gazos folosind absorbanti (dizolvanti) adecvati in care
ele se dizolva preferential si procedand apoi la desorbtie. In acest mod se realizeazi separarea
inertului de absorbit, recuperarea acestuia din urma si separarea absorbantului care este apoi
recirculat.

Absorbtia este larg utilizatd pentru separarea amestecurilor gazoase in fractiunile
dorite sau pentru recuperarea unor produse valoroase. Alt domeniu important de aplicare este
purificarea unor gaze contindnd impurititi care le fac necorespunzatoare utilizarii ca materii
prime in sinteze chimice sau a unor substante toxice, inflamabile sau rdu mirositoare care
dauneaza astfel calitatii produsului.

De obicei, in practica industriala sunt supuse absorbtiei, amestecuri gazoase de doua
sau mai multe componente dintre care numai unul este solubil, iar celelalte sunt practic
insolubile (au solubilitate redusa). Componentul solubil este numit absorbit sau absorbat,
dizolvantul lichid este numit absorbant, iar gazul insolubil poarta denumirea de inert.

in functie de natura fortelor de interactiune care se stabilesc intre moleculele
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absorbitului si absorbantului, absorbtia poate fi de doud tipuri: absorbtia fizica si absorbtia
chimica sau chemosorbtia.

Absorbtia fizicd este procesul in care intre moleculele absorbitului si cele ale
absorbantului se stabilesc legéturi slabe (de tipul fortelor van der Waals, legaturi de hidrogen
etc.), proces care este reversibil si este conditionat de solubilitatea absorbitului. Absorbtia
fizica se realizeaza cu degajare de caldura alcatuita din caldura de dizolvare si caldura de
amestecare [84].

Absorbtia chimicd sau chemosorbtia este procesul in care intre cele doua feluri de
molecule are loc o reactie chimica, ce presupune redistribuirea electronilor de valenta, aparitia
de specii de molecule noi in sistem si formarea de legaturi de tipul valentelor; chemosorbtia
este rareori reversibila.

Absorbtia insotitd de o reactie chimica este si ea frecvent utilizatd pentru separari §i
purificdri de gaze, pentru obtinerea unor solutii apoase sau de altd natura, precum si pentru
efectuarea unor sinteze chimice.

In chemosorbtie, degajarea de caldura este sporita de reactie daci aceasta este
exoterma [84].

Solubilitatea gazelor scade cu cresterea temperaturii astfel absorbtia este favorizata de
scaderea temperaturii §i invers, cresterea temperaturii favorizeaza desorbtia.

in ceea ce priveste presiunea, cresterea presiunii favorizeaza absorbtia, iar sciderea
presiunii favorizeaza desorbtia.

Absorbtia i desorbtia sunt doud dintre operatiile unitare de transfer de masa
importante si sunt frecvent aplicate cu rezultate bune, pentru imbunatatirea indicilor
economici §i de calitate a unor produse prelucrate in special in industriile: chimica.
petrochimicd §i petrolierd, dar si in industria alimentara sau in rezolvarea unor probleme de

poluare a aerului i apei.

1.2. TRANSFER DE MASA

Transferul de masa este un proces complex, datorita faptului ci fazele aflate in contact
sunt intr-o stare de obicei turbulenta, iar proprietatile fizice ale fazelor se schimbd mult in
timpul procesului [66].

Fenomenul fizic care std la baza trecerii substantelor dintr-o fazid in alta este

12

BUPT



TEZA DE DOCTORAT

difuziunea, determinatd de concentratie, de presiuni de vapori sau de solubilitate.

Mecanismul transferului de masa a fost explicat de multi 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
relatiile deduse sa descrie cat mai riguros fenomenele fizice care au loc.

Teoriile asupra mecanismului transferului de masa sunt: teoria stratului dublu
(Whitman - 1923), teoria penetratiei (are la bazd modelul reinnoirii suprafetei elaborat de
Higbie - 1935), teoria reinnoirii intdmplatoare (elaboratd de Danckwerts — 1951 — pe baza
modelului reinnoirii suprafetei, al lui Higbie) si teoria film — penetratie (elaborata de Toor si
Marchello - 1958 — in incercarea de a cuprinde intr-un singur model cele doua teorii: cea a
stratului dublu §i cea a penetratiei) [66].

In procesul de absorbtie sunt puse in contact doua faze: gazoasa si lichida. Coexistenta
celor doua faze se datoreaza echilibrului de absorbtie care se supune legii fazelor. Echilibrul
se stabileste numai dupa un contact indelungat. La absorbtie, timpul de contact este limitat de
circulatia fazelor, atingerea echilibrului fiind impiedicata de transferul continuu de masa din
faza gazoasa in cea lichida, prin aducerea continua in sistem a gazului bogat in component
solubil si absorbant proaspat, concomitent cu evacuarea absorbantului imbogatit in component
solubil si a gazului neabsorbit. Ca urmare, cantitatea de component absorbit este determinata
de viteza transferului de masa intre fazele puse in contact.

Procesul de absorbtie trebuie examinat atit din punct de vedere static (al echilibrului

fazelor), cat si din punct de vedere cinetic (al vitezei transferului de masa).
1.2.1. Absorbtie fizici. Absorbtie insotitii de reactie chimici

Pentru un transfer de masa eficace, contactul are loc intre doua faze in miscare si
atunci, datoritd fortelor de interactiune intre faze, de o parte si de alta a interfetei se formeaza
un strat limita, in care curgerea difera de restul masei fazelor.

Se considerda doud faze (figura 1.1), Faza 1 si Faza 2 in care concentratiile
componentului care difuzeaza sunt ¢, , respectiv ca 2 , iar la interfata concentratiile sunt ¢’ ;.
respectiv c' 2. Concentratiile la interfata ale componentului care se transfera sunt la echilibru.
Concentratiile variaza in ordinea ¢, ; > ciA,. ; ciA,z > caz2.

Difuziunea moleculard, ca rezultat al miscarii dezordonate a moleculelor in prezenta
unui gradient de concentratie, consta in transportul substantei, in stare moleculari, peste un

mediu imobil sau intr-un mediu in migcare laminara perpendicular pe directia de curgere.
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Figura 1.1. Teoria stratului dublu

in straturile limita, datorita curgerii preponderent laminare, difuziunea moleculara este
determinantd. Datoritd faptului ca difuziunea moleculard este procesul cel mai lent, ea va
determina viteza globala a procesului de transfer.

Componentele celor doua medii vor difuza cu viteze diferite. Viteza cu care un proces
se apropie de starea de echilibru poate fi exprimata prin doud componente: forta motrice care
cauzeaza procesul si factorul de rezistentd care controleaza viteza cu care are loc procesul la o
fortd motrice data.

Forta motrice se exprimi ca diferenta intre potentialele chimice ale componentilor
fazelor aflate in contact. In practica inginereasca, pentru caracterizarea echilibrului se folosesc
mirimi care se pot determina: concentratia, presiunea partiala si fugacitatea. In cazul
sistemelor gaz-lichid, forta motrice se exprimi ca §i presiune partiald pentru faza gazoasa,
respectiv ca §i concentratie pentru faza lichida.

Difuziunea moleculard este guvernatd de legea I a lui Fick, similard cu legea lui

Fourier pentru transferul de caldura prin conductivitate:

dc
N=-D-grad c=-D-— 1.1
g T (1.1)

Fluxul unitar de substantd (cantitatea de substantd) care difuzeazd in unitatea de
timp, prin unitatea de arie, perpendiculard pe directia fluxului este proportional cu
gradientul de concentratie §i cu un coeficient numit coeficient de difuzie [67].

in afara difuziunii moleculare, la omogenizarea concentratiei contribuie si difuziunea
de turbulenta cauzata de deplasarea unor portiuni macroscopice de fluid in miscare turbulenta.

Ea este intotdeauna insotitd de difuziunea moleculard. Difuziunea poate avea loc intr-o
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singura faza sau intre doua faze cu traversarea interfetei.
Se considera sistemul bifazic (figura 1.2) in care faza gazoasd contine doua

componente A (solubil) si B (inert), iar faza lichida (solutia) contine absorbantul si

componentul A dizolvat.

faza gazoasd +— P
8 A+B A
! p!
XG S T ] A
T - = - - i
- Z - - CA
o = —_—= =T = o
fazalichidd 4=—_ _ — " =~"=*1Ca

Figura 1.2. Sistem bifazic

In cazul absorbtiei fizice, dacad se considera ca 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 suprafata de contact, este:

N=kG'(pA_pAI) (1.2)

Daca Co° si Ca' sunt concentratiile componentului A in faza lichida, respectiv la

interfata, acelasi flux poate fi scris si in forma :

N=k (e, -c,°) (13)
Daci legea lui Henry este aplicabila (He — constanta lui Henry):
pi=HeC/ (1.4)
Din relatiile (1.2) —(1.4) se obtine:
Pa (o
He A
N = :
1 7 (1.5)
+
k,° He-kg
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Examinand relatia (1.5) se constata ca existd doua situatii limita:

- transferul de masa este controlat de faza gazoasa

M1, relatia (1.5) poate fi aproximata prin:
He -k,

N=kG-(pA—He-cA°) (1.6)

- transferul de masa este controlat de faza lichida.

(1, relatia (1.5) devine:

He -k,
o [P o
N=k| '(H—;—CA j (17)
In cazul ok ~ 1, nici una dintre faze nu controleazi net, transferul de masa.
e-k;

Relatiile (1.2) - (1.5) sunt valabile si in cazul desorbtiei, fluxul molar va fi insa un
numar negativ.

Fenomenul absorbtiei insotite de reactie chimicd poate fi exprimat ca o secventa de
pasi care pot sau nu sa interfereze [1]:

a) difuzia reactantului (reactantilor) din miezul fazei gazoase la interfata dintre

cele doua faze;

b) difuzia reactantului (reactantilor) de la interfata spre interiorul fazei lichide;
c) reactia chimica in faza lichida ;
d) difuzia reactantilor initial prezenti in faza lichida si/sau a produsilor de reactie

in interiorul fazei lichide datorita gradientilor de concentratie creati prin reactia chimica.
Etapele (b) - (d), care pot interfera, pot fi considerate in serie cu (a).
Fenomenul simultan al difuziei si al reactiei chimice in faza lichida este descris, pentru

fiecare din speciile reactante, de ecuatia diferentiala:

oc
D,-V? = v-Vg, + = + r
‘ ot
(1.8)
transport ) )
convectie acumulare reactie
molecular

Ecuatia (1.8) este dedusa in raport cu un sistem de coordonate care se misca impreuna
cu portiunea de lichid consideratd; v = 0 inseamna ca, pe perioada vietii sale, elementul de

lichid se considerd un corp rigid, ceea ce nu inseamna ca pozitia lui in spatiu nu se poate
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schimba. In aceste conditii t este timpul scurs din momentul aducerii la interfata a portiunii de
lichid considerate. In acest sens ecuatia (1.8), care descrie un fenomen nestationar poate fi
aplicata la procesele care sunt stationare la scard macroscopica.

Ecuatia (1.8) se simplifica considerabil in teoria filmului dublu. Daca are loc a singura

reactie. pentru reactantul A se poate scrie:

d’c,
A4° dx’

D =r (1.9)

in cazul teoriei penetratiei si a teoriei reinnoirii suprafetei [44], [28].:

2
4-dc,‘4=&+r (1.10)
T dr &

In general, r este o functie de concentratia unuia sau mai multor reactanti i atunci, din
punct de vedere matematic, problema consta in integrarea unui set de ecuatii diferentiale de
tipul (1.9) sau (1.10).

In cazul unei reactii chimice in faza lichida se disting doua efecte. Consumarea
componentului A printr-o reactie chimica duce la scaderea concentratiei sale C,° din miezul
lichidului. In cazul desorbtiei, reactia chimica produce continuu componentul ce va fi desorbit

marindu-i concentratia in lichid.

gaz —pji¢— lichid

zona ——p 4—— zona

convectiva coivectiva

de gaz a lichidului
Ce Ce

P, — ...
| Reactia chimica
i
P, .

A + bB ----- > Produsi

-8; 0 8. X

Filmde gaz  Film de lichid
(S;) (&)

Figura 1.3. Profilele concentratiilor reactantilor in jurul interfetei gaz — lichid
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In ambele cazuri, desfasurarea reactiei chimice duce la marirea fortei motrice sub care
se desfasoara procesul si la marirea coeficientului de transfer de masa raportat la faza lichida.
Amplificarea poate fi atdt de mare incat controlul transferului de masa sa fie trecut asupra
fazei gazoase.

Variatiile concentratiilor celor doi reactanti in jurul interfetei sunt dependente de
raportul vitezelor etapelor de transfer de masd §i transformarea chimica. Profilele
concentratiilor reactantilor in jurul interfetei G/L in prezenta si absenta reactiei chimice sunt

prezente in figura 1.3 [14].
Rezistenta la transfer de masa a interfetei

In general, modelele traditionale considera ca interfata gaz-lichid se satureaza
instantaneu cu gazul care se absoarbe ignordndu-se astfel, orice rezistentd la transfer a
interfetei. Aceasta rezistentd a fost pusa in evidenta de Higbie, care a constatat ca la absorbtia
CO; in apa, viteza de absorbtie este mai redusa decat cea rezultatd in urma presupunerii unei
saturdri instantanee a interfetei. Fluxul de gaz care trece prin unitatea de suprafata de contact

se exprima conform expresiei (1.11) si concorda bine cu rezultatele experimentale obtinute:

*

c .
N=k,- C—-Z (1.11)

In literatura se deduce solutia ecuatiei de difuzie pentru cazul absorbtiel gaz-lichid cu
faze stationare ludnd in considerare si rezistenta interfetei [42].

Acelasi fenomen al micsorarii vitezei de absorbtie fatd de valoarea calculata teoretic
este explicat prin prezenta unui echilibru metastabil intre cele douad faze: marimea fortei
motrice a procesului este determinati de mirimea abaterii nu de la echilibrul real, ci de la cea
a echilibrului metastabil dintre fazele gazoase i lichida. Constanta lui Henry calculata pe
baza echilibrului metastabil (obtinuta din profilul compozitiei in lungul axei) este de 3-5 ori

mai micd decat cea calculata in conditiile echilibrului real (absorbtia dioxidului de carbon in

apa) [89].

1.2.2. Regimuri cinetice

Raportul relativ dintre procesele de transfer de masa si reactia chimici este

sistematizat in literatura prin aga-numitele regimuri cinetice.
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Aceste regimuri se definesc pe baza raportului adimensional dintre timpul difuziei si

timpul reactiei [1]:

o=n (1.12)

ko = (Rj (1.13)

El poate fi determinat fie direct, pe baza specificului hidrodinamic al fazei lichide. fie
prin calculul lui k;°® pe baza corelatiilor empirice uzuale i a calculului coeficientului de
difuziune.

Legatura dintre el §i parametri empirici specifici teoriilor (8 - grosimea filmului in
cazul teoriei filmului dublu; t - durata stationdrii la suprafata a elementului de volum in cazul

teoriei penetratiei; s - viteza reinnoirii suprafetei in cazul teoriei reinnoirii suprafetei) este:

5 m-tt 1 ,
) 4 s (1.19)

Valorile uzuale sunt in domeniul [Astarita]: 4107 sec <tp <4 107 sec
Timpul reactiei, t;, este definit ca timpul necesar reactiei chimice pentru a schimba
concentratia pe intervalul Ca' - CA° daci reactia s-ar desfisura la valoarea medie a vitezei pe
acest interval. Deoarece valoarea medie a vitezei de reactie este:
o

fy = —— [r-de, (1.15)

Cy —C,p .

Ca

ecuatie care defineste timpul reactiei (factorul 2 este introdus pentru ca in cazul reactiei de

ordinul 1 el sd devind valoarea inversa a constantei cinetice) este:

I A N (1.16)

Dacd ® << 1, se vorbeste de regimul cu reactia chimicd lentdi (rolul reactiei chimice
este numai de a mari forta motrice a procesului).

Se poate considera ci forta motrice totald Ca' - Ca~ este divizata in doua parti:
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-Ca'- Cal este forta motrice pentru transferul de masa de la interfata spre miezul lichidului ;
-CaA°-Cha este forta motrice pentru reactia chimica (care are loc in masa lichidului).

Raportul acestor doua forte este:

=L (1.17)

unde tsreste timpul saturdrii fizice [1].

Daca t; >> ti se vorbeste de subregimul cinetic, reactia chimica fiind elementul
determinant al procesului de absorbtie. In acest subregim, viteza totala a transferului de masa
este proportionald cu volumul lichidului §i nu depinde de k; ° si de suprafata de contact gaz-
lichid.

Daca tp << t; << tir se vorbeste de subregimul difuzional : reactia chimicd este
suficient de lentd pentru a nu produce un efect de amplificare al transferului de masa, dar
suficient de rapida pentru a mentine echilibrul chimic in miezul lichidului. Viteza totala a
transferului de masa depinde de intensitatea amestecarii (deci de k. °), este proportionala cu
suprafata de contact gaz-lichid si este independenta de volumul lichidului.

Fie B reactantul din faza lichida cg' si cg® concentratiile sale la interfata si in miezul
lichidului.

Daca sunt indeplinite conditiile:

@ >> ] $i ¢y —c, ey’

se vorbeste de regimul reactiei chimice rapide. In acest regim, in miezul lichidului prevaleaza
echilibrul chimic, iar concentratia reactantului B este constanta in toata faza lichida (aceasta
conditie este impusd de o desfagurare cu vitezi mare a reactiei). Factorul de amplificare al

transferului de masa de catre reactia chimica are expresia [1]:

E=+O = ’IA (1.18)

Daci reactia chimici este de pseudo-ordin unu §i Aca este forta motrice a procesului
0 . R . *
(ca practic coincide cu cp ):

ACA=CA-CA0 ; r~(ACA)=k0‘ACA (119)

atunci, intru-cat t, = 1 / k,, se obtine:

k, = /Dk,) (1.20)
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deci viteza transferului de masa se exprima ca flux de substanta care trece prin unitatea de

suprafatd de contact si unitatea de timp conform expresiei:

N=\(Dk) Ac, (1.21)

In regimul reactiei chimice rapide, transferul de masa este independent de intensitatea
amestecarii fazei lichide §1 de volumul lichidului, dar depinde puternic de temperatura si de
forta motrice a procesului.

Fie ¢, concentratia totald a componentului A ( suma dintre cantitatea dizolvata fizic si

cea retinutd chimic). In general, la interfata, lichidul nu este in echilibru chimic cu faza

gazoasd. Daca insa reactia chimica este extrem de rapida (® > o0), echilibrul chimic este
stabilit instantaneu si din acest motiv ¢,' = c*. Acesta este cazul regimului de reactie
chimicd instantanee.

Daca toti coeficientii de difuziune sunt egali, viteza transferului de masa (exprimata ca

flux de substanta ce trece prin unitatea de suprafatd de contact si unitatea de timp) este [2]:

N=k [, -c,°) (1.22)

Factorul de amplificare a absorbtiei de catre reactia chimica este:

(1.23)

Daca raportul:

Wy =—" (1.24)

ce coincide cu raportul dintre presiunea partiald a lui A la interfata §i presiunea partiala care
corespunde echilibrului cu compozitia miezului lichidului, este foarte mare, y >> 1 se
vorbeste de subregimul de reactie instantanee cu mare fortd motrice de absorbtie (1>>y, in
cazul desorbtiei).

Cénd vy este apropiat de 1, este vorba de subregimul de reactie instantanee cu forta

motrice foarte mica.
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1.2.3. Factorul de amplificare al transferului de masa

Ca masurd a amplificarii transferului se foloseste factorul de amplificare al
transferului de masd de catre reactia chimicad. Acesta se defineste ca raportul dintre
coeficientul de transfer de masa pentru faza lichidd in prezenta reactiei chimice k; si cel

obtinut in cazul absorbtiei fizice k; °:

E = (1.25)

Valorile ki si k. ° sunt influentate de hidrodinamica fluidului, dar, raportul lor,
factorul de amplificare al absorbtiei de reactia chimica este practic independent fata de ea.

in literatura se dau expresii pentru factorul de amplificare al absorbtiei in cazul
reactiel instantanee, atdt pentru reactii ireversibile cat si reversibile, cuprinzand si diverse
scheme cinetice. Sunt furnizate si condifii pentru incadrarea intr-un anumit regim cinetic, cat
si pentru incadrarea intr-un anumit ordin de reactie (pseudo-ordin unu, ordinul doi. etc.)
pentru diverse cazuri [1], [28].

O alta modalitate de calcul a factorului de amplificare a absorbtiei de catre 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

[118]:

Ha=(k'DA'C;)y2; Z=M (1.26)
k; Dy -c}
1
HQ'[I—(E—I)'Z]/Z N (1.27)

 tanh {1~ (£-1) 2} ]

Expresiile explicite pentru E bazate pe Ha si E. sunt deduse in situatia unei reactii
ireversibile de ordinul doi in regim de reactie chimica rapida, cand reactantul B se consuma si
el in cantitate insemnata in filmul lichid, reactia desfagurandu-se numai in acest film.

Pentru cazul reactiilor de ordin general, factorul de amplificare se exprima in functie
de Z si de numarul Hatta generalizat [17]. Numarul Ha pentru o expresie a vitezei de reactie
de forma:

r=ke+ca"*cg” (1.28)

se calculeaza pe baza relatiei (1.28) [104]:
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Ha = (1.29)

Pe baza teoriei filmului dublu (relatia 1.9.), se prezinta o metodologie general valabila
de calcul al factorului de amplificare a absorbtiei de catre reactia chimica pe baza unei scheme
implicite. Solutii numerice obtinute de alti autori pe baza teoriei penetratiei duc la discrepante
de maximum 8% fata de teoria filmului dublu. Calcule, atat pentru absorbtie cat si pentru
desorbtie, ce iau in considerare reactii reversibile, facute pe baza teoriei penetratiei duc la
discrepanta de maximum 10% fata de teoria filmului dublu [1].

O relatie explicita de calcul a coeficientului de amplificare a absorbtiei este propusa

de De Coursey si apoi prezentatd intr-o forma generalizata de Joshi [49]:

n

nm (B, —1)m -E 1+ @)

2

E=|{1+ (1.30)

1

n 1
(1+ @)= nmt (E, —1)ami

parametrul ,,n”” depinde de cinetica reactiei.

1.2.4. Influenta temperaturii la interfata gaz — lichid

Se considera céd o crestere a temperaturii la interfata reduce solubilitatea, dar mareste
viteza reactiei chimice, iar viteza transferului de masa este hotaratd de ceea ce rezulta din
combinarea acestor doua efecte.

Studiul modificarii temperaturii in zona interfetei datoratd absorbtiei insotite de reactie
chimica conduce la solutii analitice aproximative pentru cresterea temperaturii la interfata
pentru teorille filmului dublu, a penetratiei si a innoirii suprafetei [28]. Pe baza teoriei
filmului dublu, se obtin expresii atdt pentru cresterea temperaturii in zona interfetei, cat si
pentru factorul de amplificare al absorbtiei de citre reactia chimica pentru reactiile de pseudo-
ordin unu.

Considerarea reactiei ca fiind de pseudoordin unu este o aproximare relativ fortata
datoritd faptului cd o crestere a temperaturii in zona interfetei duce si la a scadere a
concentratiei reactantului din faza lichida la interfata.

O diagrama a modelului filmului pentru absorbtia insotitd de reactie chimica cu luare

in considerare a modificarii temperaturii pentru o reactie de forma:
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A +b-B — produsi

este prezentata in figura 1.4.. unde x este directia de propagare a reactiei chimice:

Faza Interfata
gazoasa gaz - lichid

Film Film |1 Miezul
gazos lichid | : lichidului
]
. | |
C‘;(T*) 1 Cg
| I
i |
I I
T .
c 00 LT
]
N
i l N Tb
Tg CB ] |
I | c
| |
- SG 0 SL §; x

Figura 1.4. Diagrama modelului filmului pentru absorbtie insotitd de reactie chimica incluzand si

modificarea temperaturii

Evidentierea unei dependente este o problema ce duce la sisteme mai complicate cu
solutii multiple, dar pentru unele situatii referitoare la cdldura disipatd in urma absorbtiei si la
parametrii vitezei de reactie, problema se simplifici. Pentru aceste cazuri factorul de
amplificare difera substantial de cel obtinut in cazul absorbtiei izoterme. Atdt in cazul
solutitlor multiple (ceea ce inseamna ci, in functie de conditiile initiale, se poate ajunge in alte
regimuri de absorbtie) cét si in cazul celei unice la valori foarte mari ale numarului Ha (sau a
raportului adimensional @) valoarea obtinuta pentru factorul de amplificare este aceiasi cu cea

obtinuta 1n cazul absorbtiei izoterme in regim de reactie instantanee.

1.2.5. Desorbtia Insotita de reactie chimici

Un gaz se desoarbe atunci cand presiunea partiala a gazului, care se afla in echilibru
cu compozitia lichidului, este mai mare decat presiunea partiald a gazului la interfata gaz-
lichid. Daca diferenta este foarte mare, se formeaza bule de gaz. Acest fapt duce la cresterea
suprafetei de contact a fazelor. Bulele formate se ridica pe iniltimea stratului de lichid in

acelasi timp, gazul difuzeazé din solutie, ceea ce duce la cresterea bulelor. Sub acest aspect

24

BUPT



TEZA DE DOCTORAT

procesul este diferit de absorbtie.

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

Urmitoarele relatii exprima citeva marimi caracteristice desorbtiei [28]:

- incarcarea cu gaz a stratului barbotat:

0,2
02 (_V_J[p_]
Yo/ \Pg _ (1.31)

O=1-exp

- diametrul bulelor:

0,45
d, =0,00072-v>" (iJ (1.32)
PL

- suprafata de contact interfazic:

_0,06-® -V,
db

A (1.33)

Pentru ca teoria generala a absorbtiei insotitd de reactie chimica sa se poata aplica si
desorbtiei se impun anumite conditii. In desorbtie, reversibilitatea reactiei chimice trebuie
intotdeauna luatd in considerare. Daca viteza de reactie este de ordinul unu iIn raport cu
componentul care se desoarbe, teoria absorbtiei este aplicata si desorbtiei cu conditia ca viteza

de reactie sa fie mare (cel putin reactie rapida) [1].

1.3. COLOANE CU UMPLUTURA

Utilajele pentru absorbtie — absorberele — sunt aparate stationare sau cu piese mobile,

care trebuie sd indeplineascd urmaitoarele conditii necesare §i avantajoase procesului de

absorbtie:
- conducerea adecvati a gazului si lichidului, de preferinta in contracurent;
- suprafatd cat mai mare de contact intre gaz si lichid prin divizarea fluidului in
filme subtiri, stropi sau bule; i o R HNIC AT

3
TR AR A !

BIBLIOTED A CENTRAL

!
]
!

25

BUPT



TEZA DE DOCTORAT

- viteze mari ale fluidelor, uneori prin recircularea lor;

- indepartarea caldurii rezultate din solvirea gazului sau a reactiei dintre gaz si
lichid;

- pierdere mica de presiune la curgerea fluidelor;

- consum mic de energie;

- eficacitate mare, cost redus, functionare sigura;

- rezistentd la agresivitatea chimica a fluidelor [47].

in mod conventional, absorberele pot fi clasificate in urmatoarele categorii:

- absorbere de suprafata

- absorbere prin barbotare

- absorbere cu umplutura

- absorbere prin pulverizarea absorbantului

Coloana cu umplutura folosita ca aparat pentru realizarea unui transfer de masa intre
cele doua faze se poate compara cu coloana cu talere ce poate realiza acelasi proces. Problema
este de a stabili care din cele doua tipuri de coloane este indicatd pentru un anumit scop.
Diferenta esentiala dintre cele doud tipuri de coloane constd in modul de realizare a
contactului intre faze: in mod continuu in coloanele cu umplutura si discret la cele cu talere.
Alegerea lor pentru un anumit proces de transfer de masa variaza de la caz la caz; fiecare tip
de coloand are anumite caracteristici, care o fac adecvata pentru anumite aplicatii specifice si
nepotrivitd pentru altele. Factorii de care trebuie tinut seama in alegerea tipului de coloana pot
fi grupati astfel:

- caracteristicile sistemului

- factorii hidrodinamici

- caracteristici constructive [32].

1.3.1. Caracteristicile sistemului

Sisteme care spumeazd. Un sistem care spumeaza va fi separat intr-o coloana cu

umplutura din cauzi ca intr-o coloani cu talere antrenarea este foarte puternica. In cele mai
multe coloane cu talere, datorita barbotarii vaporilor in lichid se formeaza pe taler o emulsie
fina gaz - lichid, formatd din picéturi de lichid in suspensie i spuma. Ciand spuma apare in
cantitdti mai mari ea se poate intinde pana la talerul superior. Lichidul din spuma are tendinta
de a egala concentratiile de pe cele doua talere invecinate si deci sa micsoreze eficacitatea

coloanei.
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in coloanele cu umplutura care functioneaza in conditii adecvate, cantitatea de vapori
care barboteaza prin lichidul care curge peste corpurile de umplere este foarte mica deoarece
vaporii trec prin golurile stratului de umpluturd si deci posibilitatea formarii spumei este
redusa.

Sisteme corozive. Coloanele cu umpluturd sunt mai potrivite pentru sistemele care

contin componenti cu actiune coroziva asupra materialelor obisnuite. In acest caz, se poate
opta pentru o coloand construitd din materiale rezistente la coroziune §i o umplutura
corespunzitoare, solutia fiind mai ieftind si mai simpla. In cadrul proceselor se utilizeaza
diverse substante pentru micsorarea efectului coroziv a unor reactanti.

Functionarea. O coloana cu talere este mai indicatd pentru o functionare discontinua

la temperaturi mai mari $i mai mici decat cea a mediului ambiant. Coloanele cu umplutura
sunt indicate in cazul functionarii continue.

Volumul sistemului. Daca sistemul este de capacitate mica, cum este cazul operatiilor

de laborator sau pilot, coloanele cu umplutura sunt mai ieftine decét cele cu talere pentru o
separare datd. Sub un anumit diametru de 400 — 500 mm, coloanele cu talere sunt greu de
construit, suprafata libera raportata la suprafata talerului fiind in acest caz extrem de mica. La
diametre mari se folosesc, de obicei, coloane cu talere care sunt in acest caz mai ieftine decat
cele cu umpluturd, deoarece spatiul dintre talere poate fi relativ mic, ceea ce permite
construirea mai multor talere pe unitatea de inaltime a coloanei decat unitati de transfer si in
acest fel coloana cu talere poate fi mai scurtd decit coloana cu umpluturd corespunzatoare.
Coloanele cu umpluturd cu diametre mari sunt foarte grele si prezintd probleme privind
distributia lichidului pe suprafata umpluturii. Cu toate acestea, in ultimul timp datorita
conceperii unor dispozitive interioare eficace, s-au construit coloane cu umpluturd cu

diametre de pana la 7,5 m [32].

1.3.2. Factorii hidrodinamici

Faza dispersatd. Transferul de masa depinde direct de aria suprafetei interfaciale

existente intre cele doua faze. Felul §i marimea dispersiei unui fluid in celalalt este de cea mai
mare importanta in oricare operatie de transfer de masa. Din acest punct de vedere, coloanele
pot fi clasificate dupa natura fluidului dispersat, vapori sau lichid. Intr-o coloani cu talere,
vaporii sunt dispersati sub forma unor bule in faza lichida, care se gaseste in stare turbulenta.
Sistemele In care viteza transferului de masa este determinata de rezistenta fazei lichide sunt

favorizate de migcarea turbulenti a lichidului. In coloanele cu umplutura, faza de vapori se
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gaseste in migcare turbulentd si lichidul este dispersat rezultind un transfer bun de masa
pentru sistemele determinate de rezistenta fazei vapori.

Debitele de curgere. Mirimea debitelor celor doua fluide este determinati de sectiunea

libera de trecere a coloanelor. Coloanele cu talere pot prelucra debite mai mari decat cele cu
umpluturad cu acelasi diametru. Natura curgerii lichidului este diferita in cele doua tipuri de
coloane. In coloanele cu umplutura, lichidul se deplaseazi sub forma unor filme subtiri si
firisoare inguste pe suprafata corpurilor de umplere, in timp ce in coloanele cu talere, lichidul
se deplaseaza in masa.

Retinerea de lichid. Retinerea de lichid sau saturatia este o caracteristica importanta a

unei coloane cu umpluturd datoritd legaturii care existd intre aceasta §i suprafata udata,
caderea de presiune §i caracteristicile de inecare. Retinerea de lichid este in mod obisnuit mai
mare in coloanele cu talere deoarece cele mai multe talere sunt prevazute cu un preaplin fiind
acoperite cu un strat relativ inalt de lichid. Pe de altd parte, corpurile de umplere sunt
acoperite cu un film de lichid fara posibilitatea de acumulare a lichidului in cantitati mari.

In concluzie, coloanele cu umplutura vor fi folosite pentru acele procese de transfer de
masi la care retinerea de lichid este nedorita. In plus, aceste coloane pot fi golite prin curgere
libera la oprirea functionarii lor.

Cdderea de presiune. Diferenta de presiune dintre baza si varful coloanei, necesara

pentru a realiza curgerea vaporilor sau gazului este mai mica in coloanele cu umplutura decat
in cele cu talere. Caderea de presiune din coloanele cu umpluturd este necesara pentru a
invinge fortele de frecare superficiala si pierderile datorate destinderii si contractiei suferite de
vaporl (gaz) in trecerea lor prin golurile stratului de umplutura.

Vaporii dintr-o coloana cu talere suferd de asemenea o pierdere de presiune datorita
fortelor de frecare, dar majoritatea din caderea de presiune este cauzata de invingerea
presiunii hidrostatice existenta pe fiecare taler. Pentru o operatie care necesita un numar mare
de talere, diferenta totald de presiune necesara va fi foarte mare in timp ce aceeasi operatie
poate fi efectuatd intr-o coloand cu umpluturd cu o fractie redusd din aceastad cadere de
presiune. Din acest motiv, coloanele cu umplutura sunt folosite in operatiile efectuate sub vid

unde se impune o cadere de presiune pe iniltimea totala a coloanei [32].

1.3.3. Caracteristici constructive

Din punct de vedere constructiv se pune problema dimensiunilor fizice, costurilor,

greutdtii §i a curatirii coloanei.
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In ceea ce priveste dimensiunile fizice, o coloana cu umplutura nu necesita o inaltime
mare a spatiului in care este montatd, avand un diametru mai mare, comparativ cu o coloana
cu talere cu aceleasi performante. Greutatea coloanei cu umpluturd prezinta importanta in
ceea ce priveste fundatia ei §i capacitatea de incdrcare a unor structuri existente. Prin
confectionarea unor forme de umplere din mase plastice, se reduce mult greutatea coloanei.
Curitirea coloanelor cu umpluturad necesitd de obicei demontarea si golirea umpluturii. Din
analiza costurilor materiale si de fabricatie ale coloanelor cu aceeasi sarcina rezulta ca sunt
mai economice coloanele cu umpluturd cu diametru mic, cele cu diametru mare necesitand
dispozitive interioare complexe.

Coloanele de absorbtie cu umplutura au avantaje importante: suprafatd mare de
absorbtie pe unitatea de volum, constructie simpla si deci posibilitatea de a le executa din
materiale rezistente la coroziune si pierdere mica de presiune. Ele sunt indicate pentru lucrari
experimentale (de cercetare), pentru coloane industriale cu diametrul sub 1.8 m, pentru
tratarea fluidelor corosive.

in coloanele de absorbtie, gazul si lichidul absorbant circula in contracurent si se
influenteazd reciproc. Pentru aplicatiile coloanelor cu umpluturd intereseaza in special
pierderea de presiune in domeniul de sub punctul de incarcare, determinarea punctului de
inecare si regimul optim de functionare al coloanei.

Pierderea de presiune la trecerea prin umplutura udata rezulta din frecarea dintre gaz si
lichid si din antrenarea lichidului. La viteze mici ale gazului, primul efect este predominant.

Cu cit vitezele (sau debitele) fluidelor sunt mai mari, cu atdt creste valoarea
coeficientului de absorbtie, si prin aceasta, eficacitatea coloanei [15].

incarcarea in coloanele de absorbtie este Insotitd de o crestere sensibild a
coeficientului de transfer de masa, fapt care se atribuie unei distributii mai bune a lichidului si
unel udari mai bune a umpluturii, cuplate cu o turbulentd mai mare a gazului si lichidului. Pe
masura ce debitul de gaz in coloana creste, creste si cantitatea de lichid retinuta, fapt care
duce la o micgorare a sectiunii libere de trecere a fazelor. O marire in continuare a debitului
de gaz poate avea ca rezultat inecarea coloanei. Inecarea coloanei poate avea loc, de
asemenea, §1 prin cresterea debitului de lichid.

Totusi trebuie si se lucreze sub punctul de incarcare. Punctul de incarcare este de cele
mai multe ori greu de determinat, iar incercirile de corelare nu au dus la rezultate utile. De
aceea se lucreaza de preferintd, pe baza punctului de inecare §i ludnd apoi ca viteza optima
50-70% din viteza de inecare [47].

Buna functionare a coloanelor cu umplutura depinde mult de repartizarea uniformi a
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lichidului in stratul de umplutura; neirigarea uniforma a intregii umpluturi, formarea de canale
in interiorul umpluturii, curgerea preferentiald a lichidului in apropierea peretelui sunt cauze
principale care micsoreazd productia coloanei a urmare a distributiei defectuoase
(maldistributiei) de lichid absorbant.

Debitul minim de lichid pentru ca intreaga suprafatd a umpluturii sa fie umezita este
de 80 I/h pe metru de periferie. Notiunea de periferie corespunde aici la ara totala a
umpluturii [m?] pe metrul de inaltime. Scaderea debitului sub aceasta valoare minima coboara
repede eficacitatea umpluturii.

O umpluturd pentru a fi eficace trebuie sd indeplineasca urmatoarele conditii:

- sa prezinte o suprafatd mare raportata la unitatea de volum;

- s realizeze o distributie uniforma a lichidului pe suprafata ei;

- sé realizeze o distributie uniforma a gazului in fractia ei de goluri;

- sé ofere o rezistenta mica pentru curgerea curentului de gaz si de lichid;

- sa realizeze o amestecare buna a celor doua faze;

- s prezinte cat mai putine puncte de contact intre piesele vecine pentru a evita
formarea pungilor de lichid;

- sd aiba o rezistentd mecanicd mare §i o rezistentd chimica corespunzatoare;

- s fie ieftina.

Umpluturile se impart in trei mari categorii: materiale in buciti de forma neregulata.
corpuri de umplere cu forme geometrice definite turnate in coloana si gratare.

a) Materialele de formd neregulatd cum ar fi: bucati de cocs, de caramida, pietre sau

surcele de lemn nu se mai folosesc in industrie datorita rezistentei hidraulice relativ mari
produse de marimea lor neuniforma si infundarii coloanei in cazul in care fluidul contine
suspensil.

b) Corpurile de umplere cu formd definitd sunt cele mai raspandite si sunt fabricate

din materiale ceramice, tabla, carborund sau materiale plastice. Din aceastd categorie de
umpluturi se pot aminti: inele Raschig simple, cu punte si cu punte in cruce, fabricate din
materiale ceramice sau din materiale plastice, inele Perfo din metal, inele Pall ceramice,
metalice si plastice, sei Berl ceramice si metalice cu distantor, sei Intalox (Torus) ceramice,
bile ceramice, inele din plasa de sdrma cu si fira punte, inele din spirald de sirma.

Pentru agezarea neregulata in strat, umpluturile de forma inelard au ca proprietate
caracteristica, diametrul egal cu inaltimea.

Umplutura turnati (neordonata) are un efect de uniformizare a distributiei lichidului in

sectiunea coloanei. Valoarea acestui efect depinde de forma umpluturii si de materialul din
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care este confectionata [32].

in tabelul 1.1 sunt date caracteristicile principale ale unor umpluturi [47].

Tabel 1.1. Caracteristici ale umpluturilor

Diametrul | Suprafata |, . o tea Nr.buc/ | Diametrul

Parametri nominal spezclfiga s 3 3 echivalent
Tip [ mm ] [ m“/m” ] [m’/m” ] m [m]

Inele Raschig 15%15x%2 330 0,70 220 000 9107

ceramice 25%25%3 200 0,74 50 000 15- 107

12,5 460 0,68 570 000 6107

Sei Berl ceramice 25 260 0,69 78 000 11- 107

35 165 0,70 30000 | 17 107

Bile ceramice 15 230 0,450 325 000 15- 107

Efectul dezavantajos al peretelui descreste cu cat raportul d/D dintre diametrul
nominal al corpurilor de umplere si diametrul coloanei este mai mic; este contraindicat sa se
foloseascd corpuri cu diametru mai mare decat 1/8 din diametrul coloanei si se recomanda ca
acest raport sa fie 1/10. Corpurile mici au o mare suprafatd specifica, dar si o rezistenta

hidraulicd mare, regula fiind valabila si invers.

¢) Gratarele suprapuse inlocuiesc din ce in ce mai mult corpurile de umplere. Se

construiesc din materiale ceramice sau metal, in forma simpld sau paralele sau in forme
complicate care urmaresc dirijarea rationala a fluidelor. Dintre aceste materiale de umplere, in
ultimul timp, si-au gésit o utilizare tot mai larga urmatoarele tipuri: umpluturd Koch-Sulzer.
gratare Glitsch, umplutura Spraypack si umplutura Stedman. Constructia lor are cateva
avantaje: asigurd o udare aproape completd a umpluturii §i evitd aparitia unor curgeri

preferentiale si a pungilor de lichid [32].

1.4 INTENSIFICAREA PROCESELOR DE ABSORBTIE-DESORBTIE

Marirea eficacitatii transferului de substantd in coloane conduce automat la reducerea
consumurilor energetice si a dimensiunii utilajelor. Aceasta este o problema importanta si s-au
gasit solutii practice pentru rezolvarea sa. Intensificarea proceselor de absorbtie

(chemosorbtie) si desorbtie se face prin: modificarea parametrilor constructivi, modificarea
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parametrilor tehnologici, utilizarea promotorilor de reactie, utilizarea promotorilor statici de

amestecare si modificarea parametrilor hidrodinamici.
1.4.1. Intensificarea pe seama modificarii parametrilor constructivi

O decizie optima in ceea ce priveste tipul de aparat de contactare gaz-lichid se poate
lua pe baza raportului @ a timpilor de difuzie si reactie [3]:

t
<D=t—D (1.34)

In general acest raport se modifica in lungul aceluiasi absorber si, din acest motiv, in
partea inferioara a absorberului, unde @ este relativ mic, este necesarda o maérire a cantitatii de
lichid retinute in aparat. Aceastd conditie poate fi indeplinitd de aparatele cu talere cu sita
avand prag de deversare variabil (mai inalt la baza), de cele cu talere cu zone suplimentare de
contact sau de cele cu umplutura care lucreaza in regim de inecare partiala.

Pentru absorberele cu umpluturd, o importantd deosebitd o prezintd imbunatatirea
distributiei initiale a fluxurilor si redistribuirea lor in cazul aparatelor cu indltime mare a
stratului de umpluturd. Eficacitatea lor poate fi maritd deasemenea prin realizarea unor
regimuri hidrodinamice mai intensive §i prin utilizarea unor dispozitive de contact foarte

eficace.
1.4.2. Intensificarea pe seama modificirii parametrilor tehnologici

Temperatura. Analiza termodinamicii $i cineticii de chemosorbtie conduce la
concluzia existentei unei temperaturi optime a procesului. Un efect benefic suplimentar se
poate realiza prin mentinerea acestei temperaturi optime in fiecare punct al aparatului (un
profil optim al temperaturii in lungul axei). De exemplu, in cazul absorberului, la baza sa,
unde concentratia gazului care se absoarbe este mare, este de dorit o temperatura ridicatd
pentru a imbunatiti cinetica procesului, iar la varf, in vederea unei purificari avansate este
necesar s se facd o micsorare a temperaturii de desfasurare a chemosorbtiei pentru a micsora
valorile de echilibru.

Presiunea. Cresterea presiunii (implicit si a presiunii partiale a gazului care se
absoarbe) influenteaza favorabil absorbtia, iar sciderea ei, desorbtia. Alegerea presiunii in

absorber trebuie sd aiba in vedere fazele procesului tehnologic care preced procesul de
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absorbtie, precum si fazele care urmeaza dupa el.

Concentratia chemosorbentului. Cresterea concentratiei influenteazd pozitiv asupra
cineticii procesului. Trebuie avut in vedere si faptul ca o crestere a concentratiei mareste
vascozitatea solutiei (atragand prin aceasta o micsorare a coeficientului de difuziune) si poate
creste si viteza de coroziune. Descoperirea §i utilizarea unor noi inhibitori de coroziune care
au permis marirea concentratiilor solutiilor au dus la rezultate spectaculoase in ceea ce
priveste consumul energetic.

Schimbarea solventului sau chemosorbentului. In general, prin schimbarea
solventului apos cu unul organic (in intregime sau cu continut limitat de apd), economicitatea
procesului de chemosorbtie se imbunidtdteste. Cauza constd atit in micsorarea caldurii
specifice a solutiei, a scaderii presiunii de vapori a solventului, cit si a calduri sale de
vaporizare. Un alt avantaj consta in regenerarea partiala a absorbantului numai ca urmare a
micsordrii presiunii. Astfel de solventi fizici, pentru care s-au facut dezvoltari recente de
tehnologii  sunt  propilen-carbonatul  (procedeul Fluor solvent), dimetil-eterul
polietilenglicolului (procedeul Selexol), N-metil-2-pirolidona (procedeul Purisol). Au fost
dezvoltate si procedee hibride cum este de exemplu procedeul Sulfinol (diizopropanolamina

40%, sulfolan 40%, apa 20%).

1.4.3. Utilizarea promotorilor de reactie

Intensificarea proceselor de absorbtie se poate obtine st prin adiaugarea de activatori cu
constantd mare de vitezd de reactie. in cazul absorbtiei dioxidului de carbon in solutii de
carbonati, desi se cunosc numeroase clase de substante (amine, alcooli, zaharuri, acizi
aminoacetici, aldehide, acizi slabi de naturd anorganici) care pot juca un astfel de rol, doar un
numar relativ mic dintre ei sunt folositi la scard industriald: acidul arsenios (procedeul
Giammarco-Vetrococke), dietanolamina (procedeele Benfield si Carsol), aminoboratii
(procedeul Catacarb). Pentru compararea diversilor activatori se pot folosi constantele de
viteza de reactie [39].

Deoarece modul de actiune al promotorilor este acelasi, in continuare se prezinta cazul
utilizérii dietanolaminei ca activator.

Reactia dintre CO; si solutia de carbonat / bicarbonat de potasiu in prezenta

dietanolaminei a fost studiat de o serie de cercetatori [2],[54],[60],[94].
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Observatie: In continuare, numerotarea reactiilor chimice se va efectua dupi un alt sistem; vezi
reactiile (1.1,r) — (1.22,r).

Reactiile care au loc sunt prezentate mai jos:

C02+OH_<—+HCOE (1.1, r)

CO, +2R,NH « R,NCOO™ +R,NH; (1.2, 1)

H20+co§‘<—>Hc0;+0H‘ (1.3, 1)
+ +

H,0+R,NH] ¢ R, NH+H;0 (1.4, 1)

2H20<—>H3O+ +OH™ (1.5, 1)

Mecanismul de reactie intre amine si CO; este format din doua etape: formarea

complexului zwitterion §i reactiile complexului cu baza solutiei:

k)
+ —_
CO2 +R2NHGR2NH COO (1,6, 1)
+ - - +
R2NH COO +R2NH—k—b—>R2NCOO +R2NH2 (1,7,1)

Din punct de vedere cinetic, toate bazele prezente in solutii pot deprotona complexul
zwitterion produs in reactia (1.6, r). Ionul carbamat este o baza tare, contributia sa la viteza de
reactie (1.7, r) este foarte importanta. Reactia (1.6, r) devine etapa determinanti de viteza.

In ceea ce priveste efectul ionilor carbamat asupra vitezei de absorbtie a CO, in
solutiile apoase de amine, se sugereaza faptul ci amina existentd la interfata gaz-lichid, in
reactia cu CO,, poate regenera in sens invers reactia de formare a carbamatului si hidratarea

CO3 [29]. Mecanismul de actiune a promotorilor este prezentat schematizat in figura 1.5
[109]:

CO;
Gaz
_ . Interfath
Lichid
2R,NH  + CO, -+ RyNH;" - RNCOO
! Miezul lichidului v
2R,NH + CO, = RoNH,"  ~ R,NCOO”

Figura. 1.5. Mecanismul de actiune a promotorilor propus in literaturi
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Efectul promotorilor cum ar fi solutiile de dietanolamina in solutiile de carbonati este
atribuit schimbarii tensiunii superficiale datorat aminei.

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 cantitdti mici de amind in solutie. Rezultatele au fost interpretate utilizand
mecanismul promotorilor [95].

Rezultate similare se obtin si in cazul absorbtiei CO, in solutii de carbonat/bicarbonat
de potasiu la 353 K [56].

Studiul in plan teoretic al mecanismului promotorilor in solutii de carbonat conduce la

un mecanism general de forma [2]:

CO, + promotor —— intermediar (1.8,71)

intermediar + OH —— HCO’; + promotor (1.9.1)

Pentru promotorii anorganici cum ar fi ionul arsenic, cele doua reactii sunt foarte
rapide, cea de-a doua fiind mai rapidd decdt prima. Mecanismul este asemanator cu
mecanismul catalizei omogene. In cazul in care promotorii sunt solutii de amine.
intermediarul este ionul carbamat si prima etapa este mai rapida decit cea de a doua. A doua
etapa este lentd si are loc la suprafata lichidului, mecanismul fiind aseméanator cu cel al
promotorului.

Realizdnd o sintezd a datelor experimentale obtinute de autorii mentionati §i a
metodelor utilizate, se observa cd cele doua mecanisme, cel al promotorului si al catalizei
omogene, propuse in literaturd pentru explicarea efectului promotorului amina in solutii de

carbonat / bicarbonat, simplificd mult mecanismele care au loc in realitate.

1.4.4. Intensificarea prin utilizarea promotorilor statici de amestecare

Utilizarea primelor pachete de umplutura ordonate structural este realizatd de
Stedman, dar geometria modernd a acestora este datoratd firmei ,,Sultzer Brothers” din
Elvetia. Utilizarea promotorilor statici de amestecare in industria chimica si petrochimica
(absorbtie, distilare), a fost initial incetinitd datoritd pretului ridicat al acestora. Astazi, cand
caracteristicile lor de performantd sunt mai bine intelese, numarul aplicatiilor este intr-o
considerabild crestere. Ele sunt avantajoase economic de la distilarile in vid si pana la distilari

la presiune moderati , iar in cazul absorbtiei, pentru instalatiile care lucreaza la presiune joasi
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sau in cazul unor debite mici de lichid.

in ceea ce priveste distributia lichidului, o importanta deosebita o are si pentru
promotorii statici de amestecare, distributia initiald. Nu numai suprafata udata poate fi
afectatd de maldistributie, dar pot exista si zone stagnante existand posibilitatea aparitiei unor

diferente apreciabile in ceea ce priveste compozitia fluxurilor in diverse zone ale coloanelor.
1.4.5. Intensificarea pe seama modificarii parametrilor hidrodinamici

Viteza fazelor. in ceea ce priveste transferul cu reactie chimica, o intensificare
puternicd a transferului de masa se poate obtine in cazul in care chemosorberul lucreaza in
regim de reactie instantanee.

Influenta vitezei lichidului scade la trecerea in domeniul reactiei de pseudo-ordin (la
varful absorberului). Viteza gazului influenteazi puternic suprafata de contact a fazelor.
influenta ei asupra coeficientului total de transfer de masa, K¢a fiind puternica.

Se observa o imbunétitire substantiald a transferului de masa utilizdnd coloana cu
umpluturd in regim de inecare in lichid.

Convectia superficiald. O alta modalitate de intensificare a proceselor de

chemosorbtie consta in conducerea lor in regim de convectie superficiala ridicata.

1.5. STUDIU DE CAZ : ABSORBTIA SI DESORBTIA DIOXIDULUI DE
CARBON iN SOLUTII DE CARBONAT DE POTASIU

1.5.1. Chimismul procesului

1.5.1.1. Absorbtia

Reactia generala care exprima absorbtia CO, intr-o solutie de carbonati de potasiu

este:
CO, +K,CO, & 2KHCO, (1.10,r)
Intrucét sarurile sunt electroliti puternici, reactia de mai sus poate fi scrisa in forma:
CO, +CO}F + H,0 < 2HCO; (1.11,r)
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Aceasta reactie este trimoleculard si se desfisoara in realitate printr-o secventa de

reactii. In cazul absorbtiei, dioxidul de carbon poate da doui reactii directe in solutii alcaline.

ke
CO, + H,0—> HCO; +H" (1.12r)
kl)
CO, +OH — HCO; (1.13r)

Ambele reactii de mai sus sunt urmate de reactii care decurg instantaneu:

CO; +H* - HCO; (1.14r)

CO} + H,0 - HCO; +OH~ (1.15,r)

Pentru valori ridicate ale pH-ului, reactia este dominanta. Daca se ia in considerare

faptul ca ea este reversibila:

kUH

CO, +OH™ < HCO; (1.16r)
kon™
viteza de reactie are expresia:
r=kou*[OH]*([CO,]-[CO;" ]) (1.35)

Concentratia ionilor de hidroxil este determinatd de echilibrul reactiei:

-
[OH_]=&' CO’_ (1.36)
K, |HCO;

unde Kw si Kj; sunt constante de disociere a apei si respectiv a doua constantd de disociere a
acidului carbonic. In ceea ce priveste concentratia de echilibru a CO,, ea are expresia:

K, [HCO;

lcot )= Teor

(1.37)

unde K| este prima constanta de disociere a acidului carbonic.
In cazul folosirii dietanolaminei ca activator, concomitent cu reactia (1.11,r) are loc si

reactia:

CO, + R,NH < R,NCOO™ + H" (1.17.r)

Pentru concentratiile utilizate in cazul procedeelor de purificare utilizind solutii de
carbonati activate cu dietanolamina, este probabil ca reactia dominanti la interfatd sa fie

(1,17,r) caci [ R;NH ] >> [OH ].

Produsii de reactie ai reactiei (1.17,r) difuzeazi inspre miezul lichidului unde se
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desfasoara reactia (1.11,r) — limitatd de reactia (1.16,r) — mai lenta decat reactia (1.17,r), dar
cu o stare de echilibru deplasatdi mai mult la dreapta. Reducerea concentratiei de CO;
exercitatd de desfasurarea reactiei (1.11,r), provoaca inversarea mersului reactiei (1.17,r).
Anionul R,NCOO™ se descompune in CO; si amind liberd care, dupd ce ajunge in zona
concentratiilor ridicate de CO, (la suprafata lichidului), poate reactiona din nou cu dioxidul de
carbon.

In legatura cu cinetica reactiei dintre CO; si DEA. problemele nu sunt incé suficient
elucidate [4], [12]. Valorile constantei de vitezd determinate de diversi autori difera chiar si
pentru 25°C. Desi se observa o apropiere intre valorile determinate in ultimii ani, extrapolarea
lor in alte domenii de temperatura este riscanta. In literatura sunt furnizate date referitoare la
echilibrul carbonat/bicarbonat pentru DEA, in solutii de K,CO; de concentratie 30%

echivalent total, la temperaturi in jur de 100°C [60)].

1.5.1.2. Desorbtia

In ceea ce priveste desorbtia, survine o reactie chimicd de eliberare a CO, din
carbonat:

2KHCO, < K,CO, +CO, + H,0 (1.18.r)

precum si difuzia CO, eliberat prin interfata lichid — gaz. Echilibrul reactiei de mai sus se
deplaseaza puternic spre dreapta chiar si numai prin reducerea presiunii. Transformarea

bicarbonatului In carbonat poate surveni pe doua cii [83]:
1. se formeazd ionii OH
HCO; & CO, +OH" (1.19r)
s1 apoi

OH™ + HCO; < COf +H,0 (1.20.r)
Reactia ( 1.20,r ) este practic instantanee.

2. se formeazd moleculele de apad:

H*+HCO; < CO, +H,0 (1.21,r)
$1 apoi, printr-o reactie instantanee:

HCO; < CO} +H* (1.22r)
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Reactia dominanta este ( 1.19,r ). Viteza de reactie este: (83]:
r=kow *[OH]+([C0,]-[CO,]) (1.38)

in prezenta dietanolaminei, cinetica desorbtiei se imbunitateste. [105]

1.5.2. Caracteristici principale ale componentilor

1.5.2.1. Caracteristicile gazului de alimentare

Azotul (N,)
Azotul este un gaz incolor cu o stabilitate moleculara mare. in scop industrial este
obtinut din aerul atmosferic, azotul fiind parte componentd importanta (cca. 78%). in tabelul

1.2 se prezinti cateva proprietiti fizice ale sale [127]:

Tabel 1.2. Proprietdti fizice ale azotului

Proprietatea Valoarea
Masa molara 28 [ kg ]
Densitatea 1,2805 [ kg /m’ ]
Punctul de topire -210,0[°C ]
Punctul de fierbere -195,8 [ °C ]
Temperatura critica -147 [ °C ]
Presiunea critica 33,5[ atm ]
Volumul critic 9-10° [m’ ]

Azotul este foarte putin solubil in apa, prezentdnd o inertie chimica foarte mare,
necesitind pentru a reactiona, catalizatori specifici foarte activi §i temperaturd ridicata.
Reactioneaza cu carbonul, oxigenul, siliciul si, iIn reactie cu Al, Br, Ca, Mg, Li sau metalele

tranzitionale se obtin nitruri [127].

Dioxidul de carbon (CQO5)

Dioxidul de carbon este un gaz incolor si inodor ; nu arde i nu intretine arderea. In
tabelul 1.3 se prezinta cateva proprietati fizice ale sale [127].
Dioxidul de carbon disociaza termic si reactioneaza cu metalele alcaline si zincul.

Reactioneazd cu bazele, fiind dizolvat de solutii de carbonati si bicarbonati (Na, K).

39

BUPT



TEZA DE DOCTORAT

Tabel 1.3. Proprietdti fizice ale dioxidului de carbon

Proprietatea Valoarea
Masa molara 44 [kg]
Densitatea (stare gazoasa) 1,9768 [ kg / m” ]
Densitatea (stare lichid) 0,766 [ kg /m’ ]
Presiunea de vapori 56,5 [ mm Hg ]
Punct de topire (5 atm) -56,7[°C]
Punct de fierbere -78,5[°C]
Temperatura critica 31,3[°C]
Presiunea critica 72,9 [ atm ]
Volumul critic 9,510° [m’ ]

1.5.2.2. Caracteristicile solutiei absorbante

Carbonatul de potasiu (K,COj3) se prezinta sub forma unui praf alb cristalin si fara
miros. Masa moleculara a acestuia este de 138,20 g. Temperatura de topire a carbonatului de
potasiu este 891°C, iar densitatea sa este 2290 kg/m3 [127].

Carbonatul de potasiu este solubil in diferite substante precum apa, alcooli, cetone,
esteri, etc. Forma in care este utilizat carbonatul de potasiu in lucrarea de fatd este solutia

apoasa.

iy,

Figura. 1.6. Structura K,CO; si KHCO,

in tabelul 1.4 sunt prezentate temperaturile de solidificare ale solutiei apoase de

carbonat de potasiu la diferite concentratii [127]:
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Tabel 1.4. Temperaturile de solidificare ale solutiei de carbonat de potasiu

Concentratia [ %]

Temperatura de solidificare [°C]|

0 0

5 -1,67
10 -3,89
15 -6,11
20 -11,1

in tabelul 1.5 sunt prezentate valorile densitétii solutiei apoase de carbonat de potasiu

la diferite concentratii si temperaturi [127]:

Tabel 1.5. Densitatea solufiei de carbonat de potasiu [kg/m’]

Com ] 156 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 figurile 1.7 si 1.8 sunt prezentate diagramele Solubilitate — Temperatura si Greutate

specifica - Temperatura - Concentratie
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in tabelul 1.6 sunt prezentate valorile densitatii solutiei apoase de carbonat de potasiu

la diferite concentratii la temperatura de 15,6 °C [127]:

Tabel 1.6. Densitatea solutiei de carbonat de potasiu

Concentratia [%]

Densitatea [kg/mJ]

5 1041
6 1051
7 1060
8 1070
9 1080
10 1090
11 1100
12 1110
13 1120
14 1129
15 1138

in tabelul 1.7 sunt prezentate valorile vascozitatii solutiei apoase de carbonat de

potasiu la diferite concentratii la temperatura de 20 °C prin metoda Brookfield [127]:

Tabel 1.7. Vdscozitatea solutiei de carbonat de potasiu

Concentratia [%]

Viscozitatea [ cP ]

5 3,0
10 3.3
15 3,7
20 4,3
25 4,9
30 5,6

In tabelul 1.8 sunt prezentate valorile pH-ului solutiei apoase de carbonat de potasiu la

diferite concentratii la temperatura de 22 °C [127]:

Tabel 1.8. 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 1.9 sunt prezentate valorile caldurii specifice a solutiei apoase de carbonat

de potasiu la diferite concentratii [127]:

Tabel 1.9. Caldura specifica a solutiei de carbonat de potasiu

Concentratia [%]

Cp [k /kg K]

5 3.934
10 3,725
15 3,516
20 3,348

in tabelul 1.11 sunt prezentate valorile tensiunii superficiale a solutiei apoase de

carbonat de potasiu la diferite concentratii la temperatura de 20 °C [127]:

Tabel 1.11. Tensiunea superficiala a solutiei de carbonat de potasiu

Concentratia [%] Tensiunea superficiala [dyn/cm]
0 72,0
10 75,1
20 78,6
30 83,8

in tabelul 1.12 sunt prezentate valorile presiunii de vapori a solutiei apoase de

carbonat de potasiu la diferite concentratii la temperatura de 20,5 °C [127]:

Tabel 1.12. Presiunea de vapori a solutiei de carbonat de potasiu

Concentratia [%)]

Presiunea de vapori [ mmHg |

0 18,1
19,6 16,8
46,2 11,8
54,7 8.6

1.5.2.3. Caracteristicile promotorilor

In cazul absorbtiei CO; in solutii calde de carbonat, etanolaminele sunt utilizate ca si

promotori ai reactiei §i au concentratii de aproximativ 1-2%. Se folosesc ca si promotori ai

reactiei, diverse etanolamine si alti compusi organici inruditi cu acestea.

Promotorii utilizati in concentratii mici pentru intensificarea procesului sunt:

dietanolamina, trietanolamina, trietilamina si 2-(2-aminoetoxi)etanol.
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Dietanolamina are formula chimica CsH;;NO, sau (HO-CH,-CH»),NH

HO - CH, - CH> - N - CH,-CH: - OH

Figura 1.9. Structura dietanolaminei

Cateva dintre proprietitile fizice ale dietanolaminei sunt prezentate in tabelul 1.13 [127]:

Tabel 1.13. Proprietadtile fizice ale dietanolaminei

; Marimea Valoarea
 Masa molara 105.13 kg

. Densitatea relativa 1.0955
"Indicele de refractie np 1,475 - 1,479
. Punctul de topire 27-30°C

' Punctul de fierbere 268 °C

Trietanolamina are formula chimicd C¢HsNOs .

(HO-CH;-CH;);-N-CH;-CH,-OH

Figura 1.10. Structura trietanolamini

Cateva dintre proprietitile fizice ale trietanolaminei sunt prezentate in tabelul 1.14 [127]:
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Tabel 1.14. Proprietdtile fizice ale trietanolaminei

Mairimea Valoarea
Masa molara 149,19 kg
Densitatea relativa 1,1245
Indicele de refractie np" 1,484 — 1,486
Punctul de topire 21 °C
Punctul de fierbere 360 °C

Un alt promotor utilizat in procesul de absorbfie este 2-(2aminoetoxi)-etanol cu

formula chimica C4H;NO,.

H,N - CH; - CH; - O - CH; - CH; - OH.

Figura 1.11. Structura 2-(2aminoetoxi)-etanolului

Cateva dintre proprietitile fizice ale 2-(2-aminoetoxi)-etanolului sunt prezentate in

tabelul 1.15 [127]:

Tabel 1.15 Proprietdtile fizice ale 2-(2aminoetoxi)-etanolului

Mairimea Valoarea
Masa molara 105,14 kg
Densitatea relativa 1,05 - 1,048
Indicele de refractie np” 1,4585 - 1,4605
Punctul de topire -12,5°C
Punctul de fierbere 218-224°C

Trietilamina are formula chimici CgH,sN.

(CH;-CH;),—N-CH; - CH;

Figura 1.12. Structura trietilaminei
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Cateva dintre proprietitile fizice ale trietilaminei sunt prezentate in tabelul 1.16 [127]:

Tabel 1.16. Proprietdtile fizice ale trietilaminei

Mairimea Valoarea
Masa molara 101,2 kg
Densitatea relativa 0,720 - 0,726
Indicele de refractie np-" 1,399 - 1,401
Punctul de topire -114.7°C
Punctul de fierbere 88,9 — 88,8 °C

1.5.3. Analiza chimica a solutiei de K,CO;

Analiza chimicd are o mare importanta in toate etapele unui proces chimic. Cu ajutorul
analizei chimice se urmareste desfasurarea procesului prin stabilirea compozitiei produselor
finale si intermediare. Analiza chimica constd in determinarea naturii componentelor unui
amestec (analiza chimica calitativd) precum s§i a raportului exact dintre componente (analiza
chimici cantitativa).

Analiza chimici este un proces complex determinat de diversitatea solutiilor supuse
analizei, de multitudinea de transformari la care trebuie supuse, de scopul utilizarii lor, de
rapiditatea §i precizia cu care trebuie efectuata analiza. Deci, trebuie privite atent problemele
legate de alegerea metodei de analiza si a tehnicii de lucru, modificarea acesteia in functie de
necesitati, interpretarea rezultatelor si prelucrarea lor.

in cadrul determinarilor experimentale din aceasta lucrare, este necesara analiza fazei
lichide, respectiv, determinarea concentratiilor speciilor carbonice prezente in solutia
absorbantd in vederea calculdrii gradului de carbonatare. Distributia speciilor carbonice

functie de valoarea pH-ului este prezentata in figura 1.13 [103].
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Figura 1.13. Distributia speciilor carbonice
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O problemd importantd este determinarea continud a gradului de carbonatare,
propundndu-se evaluarea acestuia pe baza masurdrii pH-ului solutiilor. Pe baza celei de-a

doua constante de disociere a acidului carbonic (relatia 2.43) se poate stabili o legatura intre

o =—t1 (1.39)
2K, +|\H"

Masurarea pH-ului este foarte importanta, in acest sens, firmele producatoare din

gradul de carbonatare si pH.

sale. Facilititile de implementare a electrozilor, in domentul aplicatiilor industriale au
cunoscut un progres important. Sistemele elaborate permit accesul la electrod fara a influenta
procesul tehnologic precum si efectuarea operatiei de calibrare in mod automat in ce priveste
introducerea electrodului in solutii tampon §i memorarea valorilor obtinute. Datorita
intervalului Ingust de variatie a pH-ului se impune folosirea unui pH-metru de precizie buna
(0,01 %). Din alt punct de vedere, in regim industrial, datoritd conditiilor de presiune
masurarea pH-ului este mai dificila [79].

In lucrarea de fata, analiza solutiei se face prin titrare cu HCl 0,1N determinandu-se
alcalinitatea fatd de cei doi indicatori cu pH de viraj diferit.

Alcalinitatea apei (p), se defineste ca si mvali de acid, necesari aducerii unui dm’ de
apa la pH-ul de viraj al fenolftaleinei - cca. 8,2 (figura 1.14).

In mod identic se defineste alcalinitatea fatd de metiloranj (m) ca si mvali de acid,

necesari aducerii unui dm’ de apa la pH-ul de viraj al metiloranjului - cca. 4,5 (figura 1.14).

pH,=82

L pHm= 4’5

Figura 1.14. Alcalinitatea fatd de fenolftaleini si metiloranj

Distributia speciilor carbonice, in functie de pH-ul de viraj al celor doi indicatori, este

prezentata in tabelul 1.17.
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Tabel 1.17. Distributia speciilor carbonice

1. pH>pH, 2. pH,>pH>pH,, 3. pH<pH,,
HCO; + CO5> CO, + HCOy CO,+H'
CO,~0 CO* ~0 CO;>~0; HCO; %0

Punctul de viraj al fenolftaleinei se caracterizeaza prin: [CO,] = [CO;], iar punctul de
viraj al metiloranjului prin: [HCO;] = [H'].

Astfel, o proba prezintad alcalinitate (p) fatd de fenolftaleina, conferita de prezenta
carbonatilor si OH' si alcalinitate fatd de metiloranj (m ), conferitd atat de prezenta HCOj', cat

si a COs”. La determinarea acestor marimi au loc reactiile:

Determinarea p Determinarea m
OH  +H' & H,0 CO¥ +2H" < CO, +H,0
CO; +H' < HCO; HCO; +H" < CO, +H,0

Intr-un flacon de 200 cm® se méasoara 100 cm’ proba de analizat. Se adauga 2-3 picaturi

de fenolftaleina si se titreaza cu solutie de HC1 0,1 N pana la virajul de la rosu la incolor.

p=ny f (mval/dm’) =10 n, £ (cm’ HCIN/10/dm’) (1.40)

in care: n; —nr cm’® HCIN/10 folositi la titrare
f — factorul solutiei de HCI N/10
In proba decolorata se adauga 2-3 picéturi de metilorange si se titreaza de la portocaliu

la rosu cu o solutie de HC1 N/10:
m = (n; + ;) " f (mval/dm’) = 10 - (ny+ny) * £ (cm’® HCI N/10 / dm’) (1.41)

in care: ny — nr cm® HCI N/10 folositi la titrare fata de fenolftaleina

n, - nr cm® HCIN/10 folositi in continuare la titrare in prezentd de metilorange

f — factorul solutiei de HC1 N/10

In situatia In care se supune analizei o cantitate mai mica din solutia a carei compozitie
ne intereseazi, proba va fi preparata intr-un balon cotat de 100 cm’, fiind adus la semn cu apa

distilata, iar in formulele de calcul se va tine cont de gradul de dilutie.

‘ -
T S POLITERNIC s
/ TINTIOARA

. | BIBLIOTLC: CENTRA 4 |
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Concentratiile speciilor carbonice se calculeaza cu formulele:

[COs™]=p (1.4
[HCO3-]=m-2"p (1.4-

Proba calda din faza lichidd se recolteaza in vase cu capac etans, se raceste |
temperatura camerei §i apoi este supusa analizei. Indicatorii folositi sunt fenolftaleina (cu vir:
de la rosu la incolor) si indicator mixt (cu viraj de la albastru la incolor) in loct
metiloranjului, deoarece, datorita culorilor, se poate observa mai usor punctul de viraj.

Pentru fiecare experiment, s-a facut o analizd initiald s1 una finald a solutie
calculdndu-se concentratiille de carbonat si bicarbonat, molaritatea solutiei si gradul d

carbonatare.
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Capitolul 2.

MODELAREA SI SIMULAREA PROCESELOR DE ABSORBTIE

2.1. MODELE MATEMATICE: DEFINITIE, CLASIFICARE

Modelul matematic al unui sistem este un ansamblu de relatii matematice, ecuatii si
inecuatii, ce caracterizeaza si descriu interdependentele dintre parametri constuctivi §i
functionali ai sistemului. Prezenta inecuatiilor in model se datoreaza unor restrictii cu caracter
fizico-chimic, tehnologic si constructiv.

Principalele tipuri de modele matematice din punct de vedere al modului de deducere
al relatiilor dintre variabile sunt:

1. Modele analitice — bazate pe ecuatii de conservare. Ele se obtin prin scrierea
ecuatiilor de bilant (masi, energie) pentru intregul reactor sau o portiune infinitezimala a
reactorului (functie de tipul acestuia).

2. Modele statice — bazate pe corelarea datelor experimentale; forma ecuatiilor poate
sd nu fie in legaturd cu semnificatia fizica a variabilelor ce caracterizeazd procesul, iar
domeniul de valabilitate al modelului se rezuma la domeniul in care au fost modificate
variabilele.

3. Modele stohastice — sunt utilizate pentru situatii in care o descriere probabilistica

este mai aproape de comportarea reala a procesului [59].
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2.2. HIDRODINAMICA FAZELOR

Complexitatea curgerii fluidelor in reactoarele industriale si accesibilitatea limitata a
unor informatii referitoare la conditiile la limitd sau la parametri de transport de proprietate.
au condus la cautarea unor solutii ingineresti care sd ocoleascd dificultdtile mentionate.
Alternativa la utilizarea ecuatiilor diferentiale de bilant al impulsului ce s-a impus pe o scara
foarte largd, o constituie utilizarea asa numitelor modele de circulatie. Acestea constituie
reprezentari conceptuale simplificate ale circulatiei fluidelor 1 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.

2.2.1. Modele de circulatie

Daca in elaborarea modelului se porneste de la o descriere moleculard, se obtin
metode deosebit de complexe. Pentru a micgora complexitatea modelelor se formuleaza
ipoteze simplificatoare asupra comportarii procesului, de exemplu ipoteze asupra modului de
parcurgere de catre fluxul de proprietate:

- modelul de amestecare perfectd: in interiorul sistemului nu exista gradient de
proprietate ca urmare a amestecarii perfecte a masei materiale;

- modelul de deplasare totala (curgere tip piston): in directia deplasarii nu exista nict

un fel de amestecare, iar pe directia perpendiculara deplasarii existda amestecare perfecta [13].

2.2.1.1. Modelul de circulatie cu amestecare perfectd

Modelul de circulatie cu amestecare perfectd presupune existenta capacitatii de
omogenizare instantanee a intregului volum ocupat de catre fluid, printr-o intensitate infinita a
amestecirii acestuia. Intr-un spatiu cu amestecare perfectd, toate proprietatile fluidului
(temperaturd, concentratie, densitate) au la un moment dat aceleasi valori, in orice punct al
acestuia [13].

Simbolul unui reactor cu amestecare perfecta este reprezentat in figura 2.1:

S .

Figura 2.1. Reactor cu amestecare perfectd
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2.2.1.2. Modelul de deplasare totala

Modelul de deplasare totald presupune o circulatie perfect ordonata a fluidului, orice
fenomen de amestecare fiind exclus. Vitezele de deplasare ale tuturor elementelor
constituente 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).

Simbolul unui reactor cu deplasare totala este prezentat in figura 2.2:

11

Figura 2.2. Reactor cu deplasare totala

Un astfel de model de circulatie este denumit si curgere tip piston si presupune ca
toate proprietatile fluidului sunt constante intr-o sectiune transversala, perpendiculara pe

directia de curgere. [13]

2.2.1.3. Modele de reactoare reale

Modelele de circulatie cu amestecare perfectd si respectiv deplasare totala reprezinta
concepte idealizate de curgere, care nu pot fi reproduse practic decdt in limitele unor
aproximdri. Reactoarele pentru care se adoptd aceste modele sunt denumite reactoare ideale:
reactor cu amestecare perfectd si respectiv reactor cu deplasare totald. Ele reprezinta
limitele extreme intre care se situeazd intregul spectru al curgerilor reale (in reactoarele
intalnite in practica industriala si de laborator).

Exista cazuri practice in care cele doud modele ideale descriu circulatia amestecului de
reactie cu o precizie suficienta calculelor tehnice.

De multe ori insa, particularitétile curgerii fluidelor in utilajele chimice sunt sensibil
diferite fata de cele care definesc modelele ideale.

In vederea descrierii corecte a realitdtii dintr-un reactor cu amestecare reala se
utilizeaza diferite combinatii de reactoare ideale cu luarea in considerare de zone in care
fludul este stationar, in acest caz avand totusi loc un schimb de substanta cu fluxul principal
pe baza diferentei de concentratie, numite zone stagnante.

Zonele stagnante reprezinta portiuni ale volumului reactorului in care fluidul poate fi
considerat in repaus §i care participad intr-o masurd neglijabila la realizarea transformarii

chimice (figura 2.3).
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— L —

Figura 2.3. Model de reactor cu amestecare perfectl si zone stagnante

Unul dintre modelele cele mai utilizate pentru descrierea curgerii neideale in reactoare
tubulare este modelul de tip piston cu dispersie axiala.

Se presupune ca peste fluxul convectiv de tip piston se suprapune o dispersie axiala.
Amestecarea axiald conduce la diferentieri importante fatd de modelul de circulatie tip
deplasare totala datorate fie constructiei racordurilor, inducandu-se turbulente generatoare de
amestecare axiald atdt la intrare cat si la iesire, fie datoritd curgerii laminare §i profilului
parabolic de viteze stabilindu-se gradienti importanti de concentratie §i temperatura in directia
radiala, ce nu pot fi anihilati prin mecanisme moleculare de transport de masa [13].

Coeficientul de dispersie depinde atat de caracteristicile fluidului cat si de regimul de
curgere §i structura geometrica a reactorului.

Ca masurd a amestecarii axiale se foloseste numarul adimensional Péclet (Pe).

Numarul Pe este privit ca raportul dintre fluxul transportat prin convectie si fluxul
cauzat de dispersia axiala (difuzie si dispersie de turbulentd) [113]:

Pe = Sfluxul transportat prin convectie ~ w-L

= = 2.1)
fluxul cauzat de dispersia axiala D, (

2.2.2. Modelarea curgerii fazelor

Studiul hidrodinamic al absorbtiei prin experimente cu trasori s-a realizat in cadrul
unui studiu anterior [85]. Experimentele au vizat ambele faze pe toate portiunile coloanei de
absorbtie.

In faza lichida, trasorul folosit a fost KCI 0,5N, iar masuratorile au urmarit variatia
valorii conductivitatii lichidului ce trece printr-o celuld de conductivitate asezata la iesirea
lichidului din coloani, a carei valoare se coreleaza cu valoarea concentratiei fazei.

In faza gazoasa, trasorul folosit a fost un amestec de CO, si N, cu concentratie
cunoscutd, masurdtorile urmarind variatia concentratiei amestecului gazos la iesirea din
coloana cu ajutorul analizorului de CO,.

Datorita efectelor absorbtiei fizice, studiul privind hidrodinamica fazei gazoase s-a

realizat fird contracurent de lichid, evaluarea valorilor parametrilor de amestecare a acestei
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faze facdndu-se pe baza datelor prezente in literatura [22].

Schema de modelare a absorberului din instalatia pilot este prezentata in figura 2.4 [85]:
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In zona umpluturii, atat faza gazoasd cat si cea lichida sunt corect descrise de un
model de circulatie tip piston cu dispersie axiala. In partea inferioard a absorberului, pentru

faza gazoasd s-a considerat un model de tip amestecare perfectd cu zone stagnante, 1ar in
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Figura 2.4. Schema de modelare a absorberului cu umplutura

partea superioard, un model de tip amestecare perfecta, respectiv tip piston cu dispersie axiala.

in partea inferioara a absorberului pentru faza lichida s-a considerat un model de tip

amestecare perfecta respectiv piston cu dispersie axiala [86].

in tabelul 2.1 sunt prezentate valorile stabilite in urma experimentelor cu trasori.

pentru parametri hidrodinamici ai zonelor aditionale [85].

Tabel. 2.1. Parametri hidrodinamici

Zona Notatie Valoare
A3
Partea inferioara Vim G Baa 510 5[ = ]3
Intrarea fazei gazoase Vsz 6 21510 7 [m]
ksz 1,55 - 10 [1/s]
Tl .3
Partea superioara Vl{”,' G_varf ?3183 [m}]
lesirea fazei gazoase AD G : [m]
Pe ap ¢ 49
o T T3
Partea inferioara le L (62 }3181,106-%2421 130 (m’]
lesirea fazei lichide AD L ’ [dm ]
Pe ap L 9,07-L + 196
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in tabelul 2.2 sunt prezentate valorile stabilite in urma experimentelor cu trasori.

pentru parametri ce descriu zona umpluturii [85].

Tabel. 2.2. Parametri hidrodinamici in zona umpluturi

Parametri Notatie Corelare Domeniu valoric
Cifra Reynolds in faza lichida Rep 1 10..70
Retentia fazei lichide BL 2,39 107 - Re,®®" 11,55 -107..7,50 110 m’/m’
o o Bo, | 353-10°-Re/'” | 3.96:10°.3.06 10"
Dispersia axiala a fazei lichide Py 3.06- 107 Re, ™ T 3.4.26.5
Dispersia axiald a fazei gazoase Bog LI7- e_':: (;)22 . : CLL 0,290..0.960
Peg 101 -7 ¢ 25..83

2.3. ECUATIILE MODELULUI MATEMATIC AL ABSORBERULUI PILOT

La baza deducerii analitice a modelului matematic stau ecuatiile de conservare a
proprietatii, precum §i o serie de ecuatii suplimentare: expresiile coeficientilor de transfer.
legile gazelor, cinetica si echilibru chimic, etc. Formularea modelelor dinamice porneste cu

scrierea ecuatiilor de bilant :

Transport spre Transport spre
Acumularea Generarea in| | Disparitia
interior prin exterior prin
in interiorul | = - +| interiorul |- fn interiorul
suprafata suprafata
sistemului sistemului sistemului
sistemului sistemului
L L L L I
A = I - E + G - D

Procesele de absorbtie-desorbtie sunt prezente in numeroase instalatii chimice. Intr-un
turn de absorbtie, compozitia gazului si cea a lichidului se modificd atat in timp cét si In
lungul axei coloanei. in timp ce raportul molar al gazului absorbit scade de la valoarea Yy la
valoarea Yf, concentratia molard in lichid a componentului care se absoarbe creste de la
valoarea X, la X (figura 2.5). Acest schimb este insotit de efecte termice. Totodata, in fiecare
moment de timp, compozitia la o aceeasi indltime ‘h’ poate fi alta ca urmare a schimbarilor

intervenite in debit sau in compozitia fluxurilor la una sau la ambele intrari [113].
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L, X3
H
ll
G, Yo
—»
| L, Xr
>

Figura 2.5. Turn de absorbtie cu umplutura

In regim stationar, concentratia va fi constanta in timp intr-un anumit punct din
reactor, dar nu si in lungul coordonatei axiale. Pentru calcule se alege ca zona de bilant, o
portiune din volumul reactorului (un element de volum) suficient de mica astfel incat

variabilele sa poata fi considerate constante.
2.3.1. Bilant masic

Schema fluxurilor pentru un element de volum de indltime ‘dh’ este prezentatad in

figura 2.6:
3 de, 3 X
-DG'SG'ﬁ[Cd +Wdh) —D‘_SLE[X-F—‘;}!—Q?!]
sy o
£, a8 dn(r-v)
dh ; .

Figura 2.6. Absorber: schema fluxurilor pentru un element de volum de iniltime dh
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unde:

G = debit de inert, [kmol /s];

ca = concentratia molara a substantei care se absoarbe in gaz, [kmol/m’];

Y =raportul molar, [kmol/kmol inert];

. .. . . < s 2
Dy, Dg = coeficientii de dispersie axiala, [m/s];

. - ) .y oy 3
X = concentratia molara a substantei care se absoarbe in lichid, [kmol/m];

L = debitul de lichid, [m?/s];

Ky = coeficientul total de transfer de masa, [kmol/m”s];

@g, ¢L = fractia de volum ocupaté de faza gazoasa sau lichida, [m’/m?];

S, Si, Sg = suprafata sectiunii transversale, respectiv suprafata transversala care este

ocupatd (prin care trece) de lichid sau gaz, [mz]; SL=or'S: Sg=9¢¢-S;

Bg = retentia de gaz, [kmol/m’];

a = aria udati dintr-un m’ de umplutura, [m*/m’};

y = fractia molara a componentei care se absoarbe in gaz, [kmol/kmol total].

In urma efectudrii bilantului de materiale in regim dinamic in jurul unui element de

volum de iniltime ‘dh’, avind sectiunea egala cu sectiunea coloanei, luand in considerare i

fluxurile cauzate de difuzia axiald in lungul axei se obtin ecuatiile ce caracterizeaza

modificirile compozitiei fazelor in lungul axei si in timp [113].

Faza gazoasa:

Acumularea:

Intrdri:

Iegiri:

Transfer in faza lichida:

Faza lichida:

Acumularea:

0 oy
A=— S-dh-y)=p8.-S -dh-— 2.2
at(ﬂG y) B Y (
oc
I=G-Y-D, S, —& 2.3)
G €] ah ( b

E=G- Y+€):-dh)—D(,.-S(,.-—d— ¢ + %5 anl 2.4
oh ch

2
p

D=K,-a-S-dh-(Y-Y") (2.5)
0 170, 4
- 9(8,-S dn-X)=¢,-S-dh-Z= 2.6
4=—(5, )=0, = (2.6)
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Intrari: I=L- X+a—X—~a’h)—D, -S, X (2.7)
Oh - Oh
Iesiri: E=L-X—D,-S,-i X+5—X-dh (2.8)
0 Oh Ch
Transfer din fazi gazoasa: G=K,-a-S- dh-(Y - Y‘) (2.9)
Pornind de la aceste ecuatii se fac o serie de notatii si simplificari:
3 C‘.\zn_"\zp_"\’yz Y sl Y = PA :CA.R.T (2]0)
V  RT, 1+Y P-P, P
G L
o G. = — L,=— 2.11
0 =73 0 =g (2.11)

Pentru a uniformiza domeniul de variatie al coordonatei axiale, se face trecerea la
coordonata axiala adimensionala:

e h . azz—]—ah, 622=—1—-6h2 (212)
H H H’

Numarul Péclet pentru partea de gaz Peg :

P D,
o - % Bfi}- 6 _ 1 (2.13)
ws, Gy-R-Tlm

’ H-w; Pe,
Numirul Péclet pentru partea de lichid Pey :

v oL b, _1 (2.14)
L, w," H-w, Pe,

Modelul matematic al absorberului este deci constituit din doua ecuatii cu derivate

partiale [112].:

H- Y 1 2%Y Y K,-a-H .
Ps MPPSBP . H . S {r-r") (2.15)
G,-(1+Y) &t Pe, 9z2° Oz G,

Ho 0X__1 X oX KyaH (v v (2.16)

L, ot Pe 8z2 oz L,

ecuatii care descriu modificarea compozitiei fazelor in lungul axei si in timp, in conditii

izoterme.
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Rezolvarea acestui sistem este posibila prin tehnici numerice daca se cunosc conditiile
la limita (conditiile referitoare la gaz si la 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:

oY Y
.., - L or =Y a o (2.17)
= Pe; Oz| az|.
Conditiile la limita pentru partea de lichid:
L X g (2.18)
= Pe, oOz| oz, ,

in relatiile 2.17 si 2.18, Y, si Xin reprezinta raportul molar al componentei care se
absoarbe la intrarea in absorber si respectiv concentratia molard a acestei componente la
intrarea lichidului in absorber.

In regim stationar, acumularea fiind nul, ecuatiile se transforma in ecuatii diferentiale

ordinare [112]:

1 d*Y dY Ky-a-H .
— AY-Y")=0 2.19
Pe, dz? dz G, ( ) (=-19)
1 d°X dX+KY'a'H-(Y—Y')=O (2.20)

—_— +_—
Pe, dz’ dz L,

Conditiile la limita raman aceleasi ca si in cazul modelului dinamic.

2.3.2. Bilant termic

Bilanturile energetice sunt necesare atunci cadnd apar modificdri ale valorilor
temperaturii. Aceste modificari se datoreaza fenomenelor ce au loc in sistem:

- reactii chimice (endoterme sau exoterme);

- detentd sau compresie;

- vaporizare sau condensare;

- schimb de céldura cu exteriorul.

Aceste bilanturi pot fi foarte complexe, insd existd diverse metode simplificatoare in
functie de cazul studiat: absenta lucrului mecanic, viteze mici (absenta energiei cinetice),
diferentd neglijabild intre nivelul la care intrd fluxul de intrare §i cel de iesire (suprimarea

termenului referitor la energia potentiala).
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in modelare si simulare, la nivel industrial, nu se poate neglija componenta termica.
Literatura este saraca in ceea ce priveste hidrodinamica, neevaludndu-se exact numarul Péclet
in ceea ce priveste efectul amestecarii axiale asupra temperaturii fazelor. Datorita faptului ca
transferul de masa si transferul termic sunt cauzate in absorber de curgerea turbulenta peste

corpurile de umplutura, unii autori utilizeaza aceleasi valori ale numerelor Pe, ca si in cazul

transferului masic.

Deducerea ecuatiilor ce descriu modificarea temperaturii fazelor in lungul axei si in

timp, avandu-se in vedere efectul amestecarii axiale, porneste de la scrierea fluxurilor termice

aferente unui element de volum de inéltime ‘dh’ (figura 2.7).

4 A 7
! o
G, - CREHT s-{rs +A(-",‘T—G—-dh]
ch

<
faza gazoasa '

]

ah

}
3

G, -CNRT . 3.7,

—/VD G‘S. ah

Figura 2.7. Fluxurile termice pentru un element de volum al unei coloane de absorbtie

unde: Gy = debit specific de inert, [kmol/(m’®- s)];
Lo = debitul specific de lichid, [m*/(m?- s)];
S = suprafata sectiunii transversale [m’];
Y = raportul molar, [kmol/kmol inert];

a = aria udata dintr-un m’ de umpluturi, [mz/m3 I

Cp L, Cp g = cdldura specifica a fazei lichide, respectiv gazoase, [kJ/(kg - K)];

Crm’ = caldura molara a amestecului gazos [kJ/(kmol - K)]

Con™ERT = caldura molar3 a gazului inert [kJ/(kmol - K)]

Cn” = cildura molari a componentei gazoase active [kJ/(kmol - K)]
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Ky = coeficientul total de transfer de masa, [kmol/m’- s];

Tg, TL = temperatura fazei gazoase, respectiv lichide, [K];

ar = coeficient de transfer termic intre cele doua faze, [kW/(m?® - K)]

BGINERT = retentia de gaz, [kmol/m3 ];

Ap L, Ap_G = conductivitatea termica a fazei lichide, respectiv gazoase, [kW/m*K]

P = densitatea fazei lichide, [kg/m3 J;

Debitul de lichid prin coloana si caldura specificad a solutiei s-au considerat constante.

In ceea ce priveste faza gazoasa, s-a luat in considerare atit modificarea compozitiei cat si a

caldurii molare a acesteia.

Faza gazoasa:

Acumularea:

0

Convectia:

G, -S- CNERT -(TG —(TG +§;TG-th

Dispersia:

0T, 9 oT,
“Apg S| = -—| T, +—=2
p-¢ (ah ah( ¢ oh

Schimbul de caldura:

a;-a-S-dh-(T, -T,)

Entalpia componentului A:

~Ky,-a-S-dh-(Y-Y')-T,-CA

Coeficient de dispersie a temperaturii:

Ap g
D:g P

G T INERT ,~INERT
BG 'Cm
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INERT INERT -
b—[( CYETS-dh Tg )=

)

INERT

Apg -S-dh-

2

ch

T,

G

.C::‘ERT.S.dh._G
ot

-G, -CMN*®T .S . dh-
ch

2

(2.25)

(2.26)
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Numadrul Péclet (amestecarea termicd axiald):

. _(~ INERT
Pe, ; = H G}\O C.
DG (2.27)
Faza lichida:
Acumularea:
0 oT
_(BL'pL'CP_L'S'dh'TL)zﬁL'pL'CP_L'S'dh' -
ot ot (2.28)
Convectia:
oT oT
Ly-pL-cpy -S-((TL +—ahi-dh)—TL]= Ly-pL-cpy -S-dh-a—hL (2.29)
Dispersia:
or, @ oT T
—Ap L -S-( ahL _BE(TL +a—hL-th= hp, -S-dh-— (2.30)
Schimbul de caldura:
-o;-a-S-dh-(T, - T,) (2.31)
Entalpia componentului A:
K,-a-S-dh-(Y-Y") T, -C (2.32)
Entalpia reactiei:
-AH, -K,-a-S-dh-(Y-Y") (2.33)
Coeficient de dispersie a temperaturii:
A
D, =—2> (2.34)
= BLopy “Cp L
Numdrul Péclet (amestecarea termicd axiald):
Pe,, = H-Ly-p-cpy (235,
- Ao L UNIV.“POLITEHNICA™
TIMIISOAR A
BIBLIOTECA CENTRALA
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Sub aspect termic, ecuatiile modelului matematic al absorberului sunt [113].:

3, .H 8T, 4T 1 T o -a-H K,-a-H-\lY-Y" N
- ) = =+ ) 2L - L '(TL "TG)"' y 9 (Y Y )'((“AHR)“”T(. (n\)
L, ot dz PeT_L dz Lo-pL "Cp L L,-p, Cp 1.
(2.36)
ﬁgNERT'H _6TG =_aTG . 1 -alTG _ aT'a'H .(T T )_KY-a-H-(Y—Y').C:,.
(1+Y)-G, ot dz  Pe;, dz° G,-C®T “ ¢ L, p, Cp,

I

La intrarea fazei gazoase (z=0), fluxul piston de la intrare este egal cu suma fluxurilor
termice piston si difuziv din coloani, iar la iesire (z=1) temperatura este constanta. deci
gradientul de temperatura este nul.

6’rG
dz

1 oT,
TG_IN =TGI-_0 2

o =0 (2.38)
Pe;; dz o

=1
La intrarea fazei lichide (z=1), fluxul piston de la intrarea in absorber este egal cu
suma fluxurilor piston si difuziv din coloand; la iesire (z=0). gradientul de temperaturd este

al-L
dz

oT
nul. T, w=T,|._+ L %4 =0 (2.39)

=l Pe,, dz »

>=0

2.3.3. Bilant de impuls

Alituri de ecuatiile bilanturilor de materiale §i termic, in descrierea fenomenelor ce au
loc in unitatea de volum considerati, trebuie luate in considerare §i ecuatiile conservarii
impulsului. Bilantul, in cazul conservarii impulsului, este format din trei ecuatii, cate una
pentru fiecare directie. Acestea au o formd matematica mai complexa.

In cazul in care curgerea fluidelor este intr-o singura directie, gradientii de proprietate
au valoare maxima in acea directie, iar pe celelalte directii pot fi neglijati. In locul variabilelor
punctuale se vor folosi valorile mediate pe sectiunea normala (cea ocupata de una din faze) pe
directia principala de curgere.[65]

Ecuatia de bilant a impulsului este prezentatd in relatia 2.40:

&b H-G, (1-(3,)0]{@.(1—%)%+C1,G
iz C,-pe-d,{ @

{ 2.40)

mi)

p
In absorberul pilot se poate considera presiunea constanta de-a lungul axei coloanei.

in general, influenta acesteia este foarte micd, presiunea totald la absorbtie fiind mare

comparativ cu modificarile ce au loc in stratul de umplutura.
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2.4. ESTIMAREA PARAMETRILOR MODELULUI

In cazul in care reactia dintre dioxidul de carbon si ionii hidroxil este considerata de

ordinul 2, factorul de amplificare al absorbtiei de catre reactia chimica poate fi calculat pe

baza relatiei (1.29), in care n = 3.

E= {(1 + 3V -(E, -1)-E, )0'” _ 1}_ (1+0)""

1+D 30.5 .(Em _1)0.5

Factorul de amplificare pentru reactia instantanee are expresia:

K-[coi]+[Hco!] \/1 4K [coi]-[cor]-[nco;}
-~ "2 (co; [ leos) (K -[co} ]+ [rco; )

In aceasta relatie, apar cdtiva termeni prezentati in continuare:

Constantele de echilibru ale reactiilor de disociere ale acidului carbonic:

H* ] [co? ] -
K, =: = 1 log K, = —2! 1 6,498-0,0238T,
HCOM T,
H ] [H -
g, < HHCO g 23047 s gomare T,
.Coz] I
Constanta de echilibru termodinamic:
K = 4._K_l
Kll
o Dukou +[OH"]

(k f

for- ] Ku :[c0s"
K, -[HCO;

log kg, =13,635~ 34047

+0,08-1.

i
L

Taria ionica:
=%-[K*]+[HCO;]+ 2?.[cor|

Concentratia dioxidului de carbon la echilibru:

Ky - HCO;J

lcoz]-Teor
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Fractia molara a fazei gazoase la echilibru:

. CO;
[Y]:——[ ) (2.51)
He-P
Concentratia dioxidului de carbon dizolvat, la interfata:
(kg -y-P+k, -[cO;)) He
He -k, +k,,

[coi]= (2.52)

Valoarea lCOiz] se determinad prin calcul iterativ pana la incadrarea in toleranta admisa.

in practicd, se utilizeazd gradul de carbonatare (a) in locul concentratiei molare a
componentei absorbite in lichid (X). Gradul de carbonatare este raportul dintre cantitatea de
K,CO; transformata in KHCO5' si cantitatea de K,CO; echivalent total din solutie.

_lncos]_[kJ-2fcor ],
K] S
unde: M este molaritatea solutiei

X=a-M (2.53)

Concentratia totald a ionilor de potasiu in solutia initiala este:
[k*|=|HCO] |+ 2-|cO¥ | (2.54)
In cazul solutiilor de carbonat / bicarbonat de potasiu activate, concentratia CO; la
echilibru poate fi calculata cu ajutorul gradului de carbonatare [105].
Utilizand ecuatia 2.52, obtinem expresia de calcul pentru concentratia ionilor carbonat si

bicarbonat in solutie [109]:
[CO§‘]=1—f2—a-[K*] (2.55)
[HCO; =0 [K"] (2.56)

Coeficientii partiali de transfer de masd §i aria udatd sunt evaluafi utilizandu-se

relatiile urmatoare [69].:

Coeficientul partial de transfer de masa raportat la faza gazoasa:

a D G 0,7 0,33
ko =C.—2—2.| —m0 [ T j a,-D,)” (2.57)
R-T, a, Mg Pi - Dg

Coeficientul partial de transfer de masa in faza lichida in cazul absorbtiei fizice:

0,33 I 0,66 -0,5
k) = 0,0051.[u] [_ﬂ] (”—L] a, -D,)" (2.58)
P a-n, p. D,

Aria udata:

L 0,10 Lz 0,05 L2 0,20 0,75
a=a,-{l—exp —1,45( m0 ) [ap e J (—"ﬁ—] (i] (2.59)
a-mg gPL ap *G-P C.
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In model se mai introduce un termen, factorul de accelerare a reactiei chimice de catre
promotor, Ep, ce va fi determinat pe baza datelor preluate din proces. In aceste conditii,

coeficientul partial de transfer de masa raportat la faza lichida are expresia:
k, =E,-E.-k; (2.60)
Coeficientul total de transfer de masa raportat la faza gazoasa este:

k. -k, -H
6 = Ko X 1€ [kmol/(Pa - m®- s)] (2.61)
k; +k, -He

K.-P
K., = G kmol/(m?- 2.62
Y (1+Y)-(1+Y‘) [kmol/(m” - s)] (2.62)

Onda elaboreaza o corelare pentru coeficientul partial de transfer de masa raportat la
faza gazoasa in functie de cifra Reynolds ( Reg ) in cazul proceselor de absorbtie ce au loc in
coloane cu diferite tipuri de umplutura: inele Rashig, sei Berl si sfere (bile). Relatia (2.56) se
mai poate scrie sub forma relatiei ( 2.62):

kg -%=C-Re%’-$cg’” (ay-d,)?° (2.63)

Dispersia datelor experimentale folosite in relatia criterialdi pentru estimarea

coeficientului partial de transfer de masa pentru partea de gaz este prezentata in figura 2.8 [1]:

o W
1

10 T T 1717 T
O Raschlg rings

0 Berl soddles
& Spheres

o

~
1

N

N

o

o~
- a

o‘—
%’ 10
b
S~

8
6
= 4
O
4
\ 2
/‘\
& AD !
x}a” 10
~——

Re . =

G o9

Figura 2.8. Corelatia lui Onda pentru k¢

in cazul unei coloane de absorbtie in care stratul de umplutura este format din bile
ceramice, se poate considera C = 5,3.
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2.5. SIMULAREA PROCESELOR CHIMICE

Simularea unui proces consta in estimarea comportamentului unui proces bazata pe un
model matematic prin intermediul programelor din diverse limbaje de programare.

La ora actuala exista pachete cu programe de algoritmi performante pentru rezolvarea
numericd a sistemelor de ecuatii care simplifica activitatea utilizatorilor [75].

Procesul poate fi de ordin fizic, tehnic sau economic in interiorul unui sistem. Sistemul
este sfera unde are loc procesul considerat; limitele sistemului trebuie definite clar. De obicei.
se pot da informatii si din exterior, insa nu exista o conditionare reciproca.

Odata cu cresterea complexitatii procesului, se recomanda impartirea sistemului in
subsisteme, pentru a se pastra o anumita ordine a interdependentelor.

Calitatea rezultatelor simularii depind de structura modelului matematic rezultat si de
siguranta parametrilor modelului. Acesti parametri pot fi evaluati din diverse relatii prezente
in literatura sau in urma efectuarii unor studii experimentale.

in cazul proceselor din domeniul tehnic, simularea pe calculator reduce foarte mult
costurile comparativ cu efectuarea studiilor experimentale. Odatd cu cresterea puterii de
simulare a proceselor.

Avantajele simularii proceselor sunt:

- 0 mai bunai intelegere a problemei

- precizie ridicata in rezultatele obtinute

- posibilitatea comparirii directe intre mai multe variante bazate pe acelasi model, etc.

O strategie recomandatd in vederea obtinerii unor rezultate sigure este descrierea
initiald a problemei intr-un mod cat mai simplu, verificarea rezultatelor dupa fiecare pas si
cresterea complexitatii.

Pentru realizarea simularii unui proces cu ajutorul calculatorului, modelul matematic
trebuie implementat Intr-un software adecvat. Lucrarea de fata utilizeaza limbajul MATLAB.
deoarece acest mediu de programare este un puternic mijloc de calcul numeric §i de
reprezentare grafica, punand la dispozitia utilizatorului atat functii elementare de baza, cat si
functii speciale cum ar fi solverele de ecuatii liniare, neliniare §i diferentiale [38].

Programele utilizate sunt realizate ierarhizat, apeldnd la structuri de tip functii pentru

calculul diferitilor parametri si coeficienti, folosindu-se si in achizitia si prelucrarea datelor.
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PARTEA all-a. PARTEA EXPERIMENTALA

Capitolul 3.

DESCRIEREA INSTALATIEI PILOT

Instalatia pilot utilizatd pentru studiile experimentale efectuate in lucrare este
amplasata in Laboratorul de Fenomene de Transfer din cadrul Facultatii de Chimie Industriala
si Ingineria Mediului, Catedra de Inginerie Chimica, UPT.

Instalatia experimentala este prezentata in figura 3.1 si este compusa dintr-un absorber
cu umpluturd, un desorber cu umplutura, un schimbator de caldurd si ansamblul incalzitor
electric cu pompa tip EP9000. Pe langa componentele principale, alte echipamente din cadrul
instalatiei sunt: analizorul de CO; model ZFP-5, traductorul de presiune diferentiala,
rotametre pentru masurarea debitelor de fluid si un calculator cu o placa de achizitie a datelor.

Solutia de carbonat de potasiu este introdusd la varful coloanei de absorbtie cu
ajutorul pompei P si circuld in contracurent cu faza gazoasd (amestecul gazos) ce este
introdus pe la baza coloanei. Dupa contactarea celor doua faze, gazul este eliminat la varful
coloanei, iar faza lichida (solutia absorbantd) trece in coloana de desorbtie. Lichidul circula
datoritd presiunii din coloana de absorbtie. Trecerea solutiei epuizate din coloana de absorbtie
in cea de desorbtie se face prin schimbatorul de cédldura recuperator, realizandu-se astfel o
preincazire a solutiei pe seama racirii solutiei regenerate care circulda in sens invers.
Alimentarea se face la varful coloanei de desorbtie. Dioxidul de carbon desorbit si vaporii de
absorbant trec prin condensatorul de la varful desorberului unde se separa CO, de condens.
Solutia regenerati este trecuta cu ajutorul pompei P prin schimbétorul de caldura, din nou in
coloana de absorbtie. In unele cazuri, pentru o ricire corespunzatoare a solutiei regenerate,
rdcirea acesteia se face cu apa de la retea, iar legatura absorber — desorber nu se mai face prin

schimbitorul de caldura.
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INSTALATIA PILOT DE ABSORBTIE - DESORBTIE
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Debitele de lichid si de gaz se miasoard cu ajutorul a doua rotametre. Ele sunt reglate
manual, aduse la valoarea dorita si pastrate constante in timpul determinarilor.

Pentru ca instalatia pilot sd fie mai usor de operat si valorile masurate sa fie
achizitionate automat, se utilizeazd un calculator de proces. Toate instrumentele de masura
sunt conectate direct la o interfatd I/O KEITHLEY MEGABYTE INC. Model DAS-1601, iar
programele din MATLAB sunt rulate pentru a salva periodic valorile masurate i pentru a

trimite semnale de control.

3.1. COLOANA DE ABSORBTIE

Coloana de absorbtie este construitd din otel. Principalele caracteristici constructive

ale acesteia sunt prezentate in tabelul 3.1:

Tabel 3.1. Caracteristici constructive

Denumire Valoare
Inaltimea totali a coloanei 2,29 m
Diametrul interior 0,08 m
inél;imea totald a umpluturii 1,30 m
Iniltimea bazei coloanei 0,54 m
Diametrul interior al bazei coloanei 0,16 m
Aria sectiunii coloanei 5,027 -10° m°
Volumul total al coloanei 6,535 10° m”

In figura 3.2 sunt prezentate dimensiunile coloanei de absorbtie, iar in figura 3.3 este
prezentatd schema de automatizare a acesteia.

Zona umpluturii este formatd din doud corpuri de aceeasi indltime (750 mm).
Umplutura are indltimea de 650 mm in fiecare tronson si este formata din sfere cu diametrul

de 15 mm. Principalele caracteristici ale umpluturii sunt prezentate in tabelul 3.2 [51]:

Tabel 3.2. Caracteristicile umpluturii

Denumire Simbol Valoare
Diametrul nominal al umpluturii dp 0,015 m
Numairul de sfere - 325000 bile / m’
Volumul liber al umpluturii £ 0,45m’ / m’
Suprafata specifica a umpluturii ag 230 m* / m’

Pentru a evita instabilititile cauzate de faza gazoasa, se pastreaza un nivel minim de
lichid in partea inferioard a coloanei. Trecerea fazei lichide de la presiunea din coloana la

presiunea atmosferica se face cu ajutorul ventilului pneumatic (EE1) comandat de calculator.
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3.2. COLOANA DE DESORBTIE

Schema desorberului este prezentata in figura 3.4. Coloana de desorbtie este construita
din otel s1 formata din doud tronsoane de umpluturd compusa din inele Rashing ceramice

agezate pe un gratar de sustinere.
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Figura 3.4. Schema coloanei de desorbtie

74

BUPT



TEZA DE DOCTORAT

Coloana de desorbtie este alcdtuita din 5 ansambluri, pompa de recirculare si
conductele de legatura aferente instalatiei.

Ansamblul I situat la baza coloanei reprezinta schimbatorul de caldura, fiind prevazut
cu un fascicul de tevi de incilzire in forma de U. In interiorul tevilor circula lichidul cald ce
asigurd una din conditiile de desfasurare a desorbtiei, respectiv temperatura ridicata. Nivelul
de solutie epuizata / regenerata este indicat cu ajutorul unei sticle de nivel.

Sistemul de incalzire I1 este format din ansamblul incalzitor electric de 9 kW cu
pompd, tip EP9000 cu 3 rezistente electrice (patroane) R1, R2 si R3, care pot fi utilizate
individual.

Schema ansamblului incalzitor electric cu pompa EP9000 este prezentata in figura 3.5:

Figura 3.5. Ansamblu incilzitor EP9000

Caracteristici: Constructia se bazeaza (exceptind patroanele de incalzire) pe
elementele tipurilor FP5000 si FP5000 E
Date tehnice

Incalzirea electrica

- Puterea electrica [kW] 9
- Numarul patroanelor de incilzire 3
- Tensiunea normala [V] 400 trifazat
- Curentul nominal absorbit [A] 14
- Conexiunea Y
Pompa
- Inaltimea de pompare maxima [m] 3,2
- Debit volumic maxim [I/h] 3400
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Mororul pompei:
- Constructia Motor sferic
- Puterea absorbita [W] 88
- Tensiunea nominala [V/Hz] 230750
- Curent nominal absorbit [A] 0,42

Ansamblul incalzitor electric cu pompa:

- Temperatura maxima admisibila a agentului termic [°C] 110
- Presiunea maxima admisibilad a agentului termic [bar] 6
- Dimensiunea de racordare 5/4°" filet exterior
- Masa [kg] 7.9
Protectia la supraincdlzire cu reanclansare manuald

- Curentul de comutare admisibil [A] 3 x25
- Tensiunea admisibila [V] 400

Trifazat
- Temperatura de declansare [°C] 905+5

Modificarea puterii de incalzire poate fi realizata prin cuplarea individuala a celor trei
rezistente cu ajutorul unor comutatoare. Lichidul incalzit in acest ansamblu si care asigura
incalzirea solutiei in corpul I este apa distilatd, pentru a se evita depunerile pe interiorul
tevilor schimbatorului. Aceasta circuld fortat asigurand un randament mare de transmitere a
caldurii.

Sistemul de incalzire, pentru o functionare in conditii de siguranta, are §i un vas de
expansiune. Rolul acestuia este de a purja in mediu exterior, pentru a nu solicita ansamblul
peste presiunea la care este previzut a functiona in conditii de siguranta.

Ansamblurile III si IV reprezintd impreund coloana de desorbtie, fiind umplute cu

inele Rashig (tabel 3.3).

Tabel 3.3. Caracteristici ale desorberului pilot

inaltime totald [mm] : 2000

Tip umplutura : Inele Raschig
inaltime umplutura [mm] : 500

Nr. straturi de umplutura : 2

Ansamblul V permite realizarea legaturilor fizice ale coloanei §i anume:

- stutul S1 prin care se introduce solutia de desorbit;
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- stutul S2 prin care se evacueaza gazul desorbit.

in partea de sus a utilajului se afla un sistem pentru distributia uniforma a solutiei
epuizate din absorber.

Desorberul este izolat termic corespunzator, cu vata de sticla cu grosimea de 80 mm.

in cazul instalatiei de absorbtie-desorbtie, lichidul intrd in coloana de desorbtie
datoritd presiunii din coloana de absorbtie, iar studiul individual al coloanei de desorbtie
impune utilizarea pompei de recirculare cu roti dintate (P).

Solutia epuizata intrd in desorber pe un traseu tangential, fiind distribuita uniform pe
suprafata umpluturii, unde circula in contracurent cu vapori de apa si CO; desorbit.

Pentru masurarea temperaturii sunt prevdzute sondele 1-7 in diferite puncte ale
instalatiei.

- Temperatura de intrare a agentului termic se masoara cu ajutorul sondei 1;

- Temperatura de iesire a agentului termic se masoara cu ajutorul sondei 2;

- Temperatura lichidului la baza coloanei se mésoara cu ajutorul sondei 3;

- Temperatura deasupra lichidului se méasoara cu ajutorul sondei 4;

- Temperatura la varful coloanei se mésoara cu ajutorul sondei 5;

- Propagarea céldurii spre exterior poate fi determinatd prin masurarea temperaturii

dintre corp si izolatie cu ajutorul sondelor suplimentare 6 si 7.

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
caldura este prezentata in figura 3.6:

Solutie regenerata (H,0)
racita

Solutie epuizata :“_::::' = Solutie epuizati

incalzita

Solutie regenerata  (H,0)

Figura 3.6. Schema schimbitorului de cilduri

Cele doua capace se fixeazi la capete prin flange, permitidnd o usoara manevrabilitate.
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Forma subtire, lungi a tevilor permite ugoara lor curatare, respectiv inlocuire.

In acest schimbator de caldura are loc ricirea solutiei regenerate, respectiv incalzirea
solutiet epuizate. Aceast lucru permite recuperarea unei parti din energia vehiculata 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 hexagonald sau circulara. Schimbatorul de caldura utilizat are tevile dispuse
dupa o geometrie hexagonala.

Dimensiunile schimbatorului de caldura sunt prezentate in tabelul 3.4:

Tabel 3.4. Dimensiunile schimbdtorului de caldura

Dimensiune tevi [mm]: 16 x 2
Numair tevi : 52
Lungime tevi [mm] : 520
Mod de dispunere : hexagon
Manta [mm]: 219x 4
Lungime manta [mm)] : 460
Racorduri [mm]: 25x 25

Dupa chemosorbtie, absorbantul epuizat se incalzeste in schimbatorul de caldura cu
solutia absorbanti regenerata, calda care vine de la coloana de desorbtie. Absorbantul epuizat

circula prin tevile schimbatorului, cel regenerat prin manta si astfel in schimbator se asiguréd o

recuperare de caldura.

3.4. AUTOMATIZAREA INSTALATIEI PILOT

Automatizarea reprezinti o treaptd ridicatd de conducere, care asigurd performante
adecvate pentru procesul condus. Automatizarea instalaiei pilot consta in dotarea acesteia cu
anumite echipamente tehnice speciale in vederea efectuarii automate a operatiei de conducere
in conditii prestabilite [77].

Principalele operatii impuse de automatizare sunt:

- masurarea principalelor variabile ale procesului condus;

reglarea la o anumita valoare constanta a uneia sau mai multor variabile.
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Dispozitivul de automatizare (DA) sau de conducere reprezinta ansamblul
echipamentelor tehnice care se ataseaza procesului in vederea realizarii operatiei de
automatizare. Sistemele de reglare automata (SRA) sunt acele sisteme automate care au
conectat dispozitivul de automatizare in opozitie cu procesul (P). In acest caz, se disting trei
elemente fundamentale ale DA [108].

- elementul de masurare reprezintd partea DA care intra in contact direct cu
procesul urmarind in mod continuu variatia marimii de iesire (¢)

- elementul calculator (sau in varianta clasica, regulatorul) are rolul de a
determina abaterea (a) dintre valoarea reald a marimii de iesire fatd de valoarea prescrisa (w) a
acesteia, pe care o prelucreaza matematic dupd o anumita ecuatie de dependenta (algoritm de
reglare) furnizand la iegire marimea de comanda.

- elementul de executie prin care se actioneaza direct asupra procesului prin
intermediul marimii de executie.

Sistemele de masurare convertesc 0 marime de o anumita natura (chimica, fizica, etc.)
intr-o altd marime (electricd, pneumatica, etc.). Scopul fundamental al acestora este
determinarea valorii reale a parametrilor masurati. Rezultatul masurarii poate f1 afisat direct la
un dispozitiv de redare. Sistemele de masurare sunt utilizate §i ca elemente componente intr-
un dispozitiv de automatizare sau de conducere, semnalul analogic (marimea de reactie) fiind
afisat la dispozitivul de redare.

in cadrul instalatiei experimentale se misoara o serie de parametri cum ar fi:
nivelul, temperatura, presiunea, compozitia fazei gazoase, debitele fazelor lichida si
gazoasa, iar pentru desfasurarea experimentelor in conditiile impuse se regleaza
urmiitorii parametri: nivelul in coloana de absorbtie, presiunea din absorber si debitele

fazelor lichida si gazoasa.
3.4.1. Reglarea nivelului

Pentru partea inferioara a absorberului s-a prevazut un sistem de reglare a nivelului,
astfel incat sd existe Intotdeauna o cantitate de lichid (pentru a nu permite gazului sa iasa).
Acesta este alcatuit dintr-un traductor de presiune diferentiald (TPD), calculatorul de proces,
convertorul electropneumatic (CEP) si elementul de executie (E), plasat pe conducta de
evacuare din absorber (figura 3.3). Masurarea nivelului se realizeaza de catre traductorul de
presiune diferentiald, iar comanda numerica, dupa conversia in semnal pneumatic, actioneaza

ventilul de reglare de pe conducta de evacuare a lichidului din absorber.
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3.4.2. Reglarea presiunii

Reglarea automata a presiunii se utilizeazd cu precadere la aparate tehnologice de tip
recipient (reactoare. coloane de distilare, coloane de separare etc.). Aceasta operatie se poate
realiza prin modificarea debitului de alimentare, a debitului de consum sau mai precis prin
modificarea diferentei acestor doua debite. Cele doud debite se pot regla cu ajutorul unui
robinet. montat fie pe conducta de alimentare, fie pe conducta de evacuare. Alegerea locului
de amplasare a elementului de executie se face in functie de rolul tehnologic al utilajului
respectiv.

In procesul de absorbtie debitul de intrare al fazelor gazoasa si lichida trebuie
mentinut constant, motiv pentru care aceste debite nu pot f1 utilizate ca marimi de executie.
in cazul instalatiei experimentale, robinetul de reglare este plasat pe conducta de evacuare a
fazei gazoase.

Sistemul de reglare automata discontinua a presiunii (figura 3.3) este alcdtuit dintr-un
manometru cu contact (PT) si un electroventil (EE2). La cresterea presiunii in coloana
manometrul cu contact comanda prin inchiderea circuitului, deschiderea electroventilului.

Sistemul de reglare automatd discontinud asigurd o abatere stationard acceptabila

suficientd In acest caz o buna stabilitate, deci o precizie de reglare satisfacatoare.
3.4.3. Masurarea concentratiei fazei gazoase
Pentru maésurarea concentratiei fazei gazoase se utilizeazad un analizor de CO, model

ZFP-5, produs de firma California Analytical Instruments, Inc., un aparat performant conform

standardului OSHA Standard 29 CFR 1910. Aparatul este prezentat in figura 3.7 [128]:

Figura 3.7. Analizor de CO; model FUJI ZFP-5
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Masurarea concentratiei de CO; se face prin absorbtie in IR, (NDIR - Non Dispersive

Infrared Ray). Schema este prezentata in figura 3.8:

Detector
r Senzor debit masic

Gaz analizat 1+ Celula de misurare

Sursa IR E’ Ponpa

Figura 3.8. Sistem de analizi IR

Analizorul este prevazut cu pompa care aspird proba de gaz si o dirijeazad printr-un

090w,

continua, 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.

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 foarte exact si foarte stabil, care are capacitatea de a masura
concentratia de CO, bazidndu-se pe absorbtia in IR. Constructia detectorului asigurd o
sensibilitate mica la vibratii si o mare siguranta pe termen lung. In interval de 10 secunde
analizorul indicd o valoare exacta a continutului de CO, din proba analizata. Schema bloc a

acestui analizor este prezentata in figura 3.9 [128]:

: ' ! AMPLIFICATOR FILTRU TRECE JOS INDICATOR IESIRE
PUNCTEDE @
o f D+ {}}' = | pc 0100 mv
{?’ TRADUCTORIR AMPLIFICATOR
A L15V +15V
CURENT OFF
@_ TRANSFORMATOR _‘;C ° SISTEM STABILIZATOR (+105V | REGULATOR
REDRESOR 0./° °: .OON PROTECTIE TENSTUNE '| TENSIUNE
AC 100V De :
OFFs ON :
o 1]
t
T? .............. ' CONTOR MOTOR
' T P T T TIMP POMPA
SURSA
INCARCARE
BATERIE
AMPLIFICATOR MOTOR
OSCILATOR
BATERIE DE PUTERE PAS CU PAS

Figura 3.9. Schema bloc a analizorului de CO,
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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
datorita legaturii direct cu placa de achizitie.

Prin intermediul robinetelor VR4,VRs, VR, plasate ca in figura 3.3 se pot obtine probe
din gazul analizat in cele trei puncte ale coloanei de absorbtie. Rezultatul analizei compozitiei
este transmis sub forma unui semnal electric la intrarea CAN — CHI1. Pe baza operatiei de
calibrare, calculatorul va afisa si stoca valoarea reald a concentratiei de CO,.

Cu acest tip de analizor se poate masura si concentratia dioxidului de carbon din
atmosferd. Analizorul permite alegerea scalei, masurarea facandu-se pe doua scale, respectiv
in domeniul [0-2000] ppm si [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 sursd 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 continua timp de 8 ore, doar pe baza acesteia [128].
3.4.4. Masurarea temperaturii

Pentru masurarea temperaturii se pot utiliza termorezistente industriale, termocuple
sau traductoare bazate pe dilatatrea 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 temperatura s-a masurat la baza coloanei (figura 3.3), utilizdndu-
se o termorezistenta de tip Pt-100. Sistemul de miasurare a temperaturii este alcatuit dintr-o
termorezistenta (ES), adaptorul rezistentd — curent (traductorul de bazé TB), de tip ELT 162A.
Semnalul electric furnizat de acesta constituie marime de intrare pentru CAN — CH2. Pe baza
curbei de etalonare §i a programului elaborat in MATLAB, se afigeaza direct valoarea reald a
temperaturii.

Pentru caracterizarea cit mai precisa a distributiei temperaturii in cadrul coloanei de
desorbtie s-au utilizat 7 termocuple plasate ca in figura 3.4. Acestea sunt conectate direct la
sistemul de achizitie alcatuit din sistemul de intrare T21 si interfata ACjr. Rezultatele
determinarilor sunt afisate direct in temperatura pe baza curbei de etalonare si a programului
elaborat in MATLAB [78].

Pentru ca temperatura din ansamblul II al schimbatorului de caldurd de la baza
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coloanei de desorbtie (figura 3.4) sd nu depaseascd valoarea maxima admisibila (95 °C) se
utilizeaza un traductor de temperatura bazat pe dilatarea gazelor prevazut cu un contact a
carui pozitie este normal inchis. La atingerea temperaturii maxim admisibile contactul se va

deschide, decupland rezistentele de incélzire.

3.4.5. Masurarea si reglarea debitelor de fluid

Debitele fazelor lichida si gazoasa se masoara cu ajutorul rotametrelor. Reglarea lor se
face manual prin intermediul unor robinete cu ventil (care pot fi inglobate constructiv in
carcasa rotametrului). Pentru ca debitele sa fie pastrate constante pe tot parcursul
determinarilor, este necesar ca valoarea acestora sa fie reglata periodic. Aceasta reglare are
loc destul de rar, motiv pentru care nu s-au introdus sisteme de reglare automata a acestora,
avand in vedere si pretul relativ nidicat al unor astfel de sisteme.

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

fluidului, etc.).

3.5. UTILIZAREA SISTEMELOR ANALOG-NUMERICE
LA AUTOMATIZAREA PROCESELOR

Utilizarea calculatorului de proces in locul tuturor regulatoarelor reprezintd o treapta
avansatd de conducere a proceselor, acesta preluind functiile tuturor regulatoarelor si avand
posibilitatea, printr-un program adecvat, si genereze secvential algoritmii de conducere
specifici regulatoarelor inlocuite. Schema bloc a unui astfel de sistem este prezentata in figura
3.10.

La acest tip de conducere nu mai sunt necesare regulatoarele, conditia fiind ca din
procesul tehnologic calculatorul si primeascd cit mai multe date. Pachetul de programe
trebuie sa fie suficient de complet si complex astfel incat si ia in considerare toti factorii de
dependenta care intervin in procesul tehnologic respectiv. Comenzile sunt generate direct de
calculator, care le transmite secvential la elementele de executie. Calculatorul, pe baza
valorilor marimilor de referinta (stabilite soft) si a algoritmilor de reglare determina valorile

comenzilor transmise elementelor de executie [75].
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Figura 3.10. Conducerea unui proces cu calculatorul - schema bloc

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 utilizat care pot fi implementate cu usurinta
in instalatiile de masurare industriale sau in laboratoarele de cercetare. Interfatarea sistemelor
numerice de masurare cu microcalculatorul asigurd o legare simpla si directa a sursei de date
analogice cu un sistem numeric capabil sa stocheze, prelucreze sau transfere aceste date.
Avantajul acestor sisteme consta in usurinta cu care ele pot fi implementate in sistemele de
masurare industriale sau in laboratoarele de cercetare. Conform cerintelor generale, schema
bloc a unui sistem de achizitie este prezentata in figura 3.11 [107]:

Sistemele de achizitie de date sunt prevazute la intrare cu ‘n’ amplificatoare care
asigurd impedanta ridicata de intrare, castig programabil si impedantd micé de iesire.

Prezenta multiplexorului de intrare face posibila utilizarea unui singur convertor
analog-numeric. Aceasta micsoreaza pretul de fabricatie, asigura aceeasi eroare de masurare
pentru toate canalele dar in acelasi timp reduce substantial (in functie de numarul canalelor
multiplexate) frecventa maxima de lucru. In general, nu sunt previzute circuite de memorare a
rezultatului conversiei la iesirea CAN care nu poate pastra datele decat in perioada de la
terminarea conversiel §i pand la declansarea unui nou ciclu de conversie. Aceasta impune o

programare corespunzatoare a calculatorului, care trebuie s astepte preluarea datelor dupa ce
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semnalul de incepere a procesului de conversie (in general cu rezolutie variabila) a fost emis.

o
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Figura 3.11. Schema bloc a unui sistem de achizitie de date

Folosind programe mai complexe calculatorul poate rula programul principal si in
perioada procesului de conversie, achizitia propriu-zisa a datelor numerice facandu-se dupa
terminarea conversiei (utilizdndu-se o logica 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.), castigul in tensiune controlat initial sau programabil,
viteza de acces, 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 posibild afisarea utila si reald a tuturor parametrilor achizitionati si analizati. Printre
firmele care s-au impus datorita imbindrii armonioase a programelor soft cu sistemele hard
produse se numara National Instruments si Real Time Devices. Acestea oferda o gama de cel
putin 20 de interfete de proces si cel putin cite un program soft complex cum ar fi Atlantis
(RTD) sau Labview (NI).

Datoritd complexitatii programelor soft cét si a pretului ridicat al acestora, in cadrul
acestel lucrdri s-au utilizat programe proprii adecvat elaborate in functie de parametri
specifici: numarul canalelor de intrare, modul de analizd si prezentare grafici, modul de

stocare a informatiei. Elaborarea programelor soft a fost facuta in diverse limbaje: Basic, C++

85

BUPT



TEZA DE DOCTORAT

s1 Matlab.
in cadrul determinarilor efectuate a fost necesara utilizarea interfetei DAS 1601 pentru

realizarea sistemelor de masurare si reglare a coloanei de absorbtie si sistemul de masurare

alcatuit din sistemul de intrare T21 si interfata ACjr pentru caracterizarea termica a coloanei

de desorbtie.
3.5.1. Interfata DAS 1601

Aceasta interfata este produséd de firma Keithley Instruments din S.U.A. si face parte
dintr-o generatie relativ noud (1996-2001). Interfetele produse in aceastd serie (DAS 1401,
1402, 1601, 1602) se caracterizeaza prin performante analogice ridicate [126]:

» 16 intrari analogice sau 8 intrari diferentiale;

» selectie semnal unipolar-bipolar;

» selectie amplificare programabila pentru semnalele analogice (10,100, 500);
» conversie analog-numerica (aproximatii succesive) pe 12 biti;

» magistrala de 12 biti externd de comunicatie cu alte calculatoare;

» 2 convertoare numeric-analogice de 12 biti;

» programator timp real.

Schema bloc este prezentata in figura 3.12.:

Registru iesire

£ |
dif/se | |unipolarbipols ! port 2 |-afl—p» 8 biti ;
ch 00 4 Amplificetor i rth |<@—p 8 biti |
L instrumental CAN. ] ; po o |
Registru ; p°: °:‘ ::: ::m
i ; c iti
) 8/1s 120 : pon ¢ - abm
Intrari canale de Y VW Yy reqistry opl
intrare selectie C.AN. aprox. ‘ iegl‘re op?
analogice amplificare succesive 4 §L“
ch 715 1 .
,,,,, = N l | registru
C.NA 1 incrementare Registru N intrare
Tensiune /eontrol logic stare 4 - bit
referinta 1 P 0V.SV VAN e ]
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{ numarator 0
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Ma
selectare Select. Qrid DF timp real
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. H lesire
J | T
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Tensine |u gl 10v sy | — (10 H
referinta 2 | - l - L MHz-H10 MH 2]

Memorie Decoder Acces direct Logica
CNA.2 interna i adrese memaorie intreruperi
D.M.A.
Magistrala interna calculator >

Figura 3.12. Schema bloc a interfetei DAS-1601
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Conform schemei bloc. interfata este compusi din:
» 16 amplificatoare de intrare de impedanta ndicata;
» un multiplexor cu 16 intran;
» circuitul de conversie analog-numenca;
» doua circuite de conversie numeric-analogica;
» circuite de selectie a variantelor de lucru (jumpen);
» magistrala de comunicatie cu calculatorul;
» magistrala de comunicatie numerica cu alte calculatoare;
» circuitul de programare a impului real de achizitie.

Pentru a crea posibilitatea conversiel mai multor manmi de intrare se utilizeaza un
multiplexor de 16 canale. Numirul de canale utilizate este stabilit prin program. Cele 16
canale unipolare pot fi combinate cite doua (0-8, 1-9, 2-10, 3-11, 4-12, 5-13, 6-14, 7-15 )
rezultind 8 canale diferentiale de intrare prin schimbarea unui comutator.

Utlizarea semnalelor diferentiale de intrare este recomandata cand semnalul masurat
este diferential (nu are masa — masa este flotantd) sau cand masoara semnale de nivel scazut
(100 mV sau mai mici) supuse unor perturbatii de nivel ridicat.

Amplificatorul de intrare utilizat are urmétoarele rolurni:

» stabilirea legaturi 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 dubleazi rezolutia convertorului.

Metoda de conversie utilizati este cea a aproximatiilor succesive. Sistemul realizat are
12 bazd un convertor analog-digital de 12 biti §1 un registru de aproximatii succesive. Sfarsitul
conversiei este sesizat de un registru de stare [126].

Convertorul cu aproximatii succesive are factorul de ‘merit’ (produsul viteza-
acuratete) dintre cele mai ndicate. Schema bloc a unui astfel de circuit de conversie este
prezentata in figura 3.13.

Conparator J———(— Start conversie
ﬁ’;f{>— Poarts Gemerator tact
Munirator

de iesire

— Date munerice
(paralel)

CNA. Referinti

Figura 3.13. CAN cu aproximatii succesive
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Circuitul este un sistem cu CNA cu reactie care functioneaza in bucla inchisa [107].

Viteza maxima de lucru este de 100.000 de conversii per secunda ceea ce face posibila
o alegere a modurilor distincte de conversie §i anume:

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

Continuu: la inceputul fiecarei perioade reale (de esantionare) are loc conversia tuturor
semnalelor de intrare in ordinea stabilitd de program. Trecerea de la un semnal la celalalt se
realizeazd dupd terminarea conversiel sincron cu tactul, deci perioada de conversie este

variabila.

“q4

care se implementeaza placa si nu in ultimul rand de programul soft utilizat.
Stabilirea perioadei de achizitie poate fi realizata:
» prin program
» prin utilizarea unui circuit de timp programabil a cdrui schema este prezentata in

figura 3.14.
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Figura 3.14. Circuit de timp programabil
Acesta contine un oscilator de precizie ridicatd realizat cu ajutorul unui cristal de
quartz, un numadrator programabil (C.I. 82C54) si circuitele aferente necesare stabilirii
comunicatiei cu magistrala interfetei [126]. e —
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3.5.2. Interfata ACjr

Interfata ACjr are schema bloc prezentata in figura 3.15.

— | (&
Inl 1 Tensiune
Amplificator referintd A
programabil 1
In2 2\ \ Conver or ] L
' 2_ Multiplexor A >—— tensiune- > c
Amplificator frecventd |
diferential U
PU— Castig L
In8 8 i
°—>_ (Anpl)
A
Numdrator T
programabil
(timp real) o
R
Circuit memorie
tip intrare-iesire

Figura 3.15. Schema bloc a interfetei ACjr

Conform schemei bloc, acest sistem este alcatuit din:
» 8 amplificatoare diferentiale de intrare;
» un multiplexor;
» un amplificator cu castig programabil;
» convertorul tensiune-frecventa;
> un circuit de timp real (numirator programabil);
» magistrala de comunicatie numerici cu alte calculatoare.
Amplificarea doritd pentru fiecare canal in parte se obtine prin modificarea retelei

rezistive din bucla de reactie. Schema bloc este prezentata in figura 3.16:

U  Rin

Figura 3.16. Schema bloc a amplificatorului de intrare

. . - b . . . . * A
Modificarea amplificarii se face prin schimbarea rezistentei R, placa prezentand cose
de lipire a acestei rezistente de reactie pentru fiecare canal in parte.

Tipul de integrat utilizat este AD 712 care are doua amplificatoare in aceeasi capsula
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sl urmdtorii parametri (importanti): curentul de intrare 50 pA, deriva termica 10 uV / °C,
frecventa de taiere 10 MHz, céstig in bucla deschisa 400, puterea medie consumata 500 mW.
Circuitele de conversie analog-numerice cu transformare tensiune-frecventa
convertesc marimea de intrare intr-un tren de impulsuri sau o unda dreptunghiulara avand
frecventa riguros proportionala cu nivelul marimii de intrare.
Transformarea marimii de intrare se realizeaza prin integrarea acesteia avand ca efect
un tren de impulsuri de frecventa variabila. Acestea sunt numarate intr-un interval de timp fix.

Schema bloc a unui astfel de convertor este prezentata in figura 3.17.

Generator Progra
impu Isuri mator
de curent
I \
‘ IC Comp. —>
O / Nu
Uin | Convertor l\ *Ug ma [
0— tensiune > K U ra
curent | 1 I/ U, 011\ tor| .
_T_ Comp . —=
— / lesiri
numer ice

Figura 3.17. Circuit de conversie tensiune - frecventa

Tensiunea de intrare este transformatd prin integrare intr-un semnal rampa avand
polaritatea opusa marimii de intrare. Cand amplitudinea semnalului rampa atinge valoarea
fixa prestabilita Ur (-Ur) comparatorul comanda generatorul de impulsuri de curent. Acesta
genereaza un impuls care are amplitudinea §i durata stabilitd in aga fel incat sarcina lui sa fie
egald si de semn opus celei de pe condensatorul C, asigurdndu-se evacuarea completd a
sarcinii efective stocate de integrator [107].

Un ciclu de functionare este prezentat sub forma grafica in figura 3.18.

Numar A
afisat I . |
Tens iune de | Tensiune de |
intrare nula intrare
4000 | necunoscutal
| |
3000 1 I .1,5U I
[ |
2000 . |
19980 T ! | | —1080
(I
1 1 ]
2 100, 120 2204240 T(ms)

Procese tranzitorii Transfer

Figura 3.18. Ciclu de functionare a2 unui convertor tensiune-frecventi
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Limitarea frecventei maxime generatd de convertorul tensiune-frecventa introduce o
limitare a rezolutiei. Rezolutia poate fi insa schimbatd prin modificarea intervalului de timp
de numarare, eliminand astfel principalul dezavantaj al acestui tip de conversie: viteza relativ
redusa.

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

Deoarece valoarea rezultatului conversiei (marimea de iesire) este obtinutd prin
numadrare pe o perioada 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 masuritorilor continue, cand utilizarea
ca marime de iegire a succesiunii continue de impulsuri ofera avantaje deosebite in cazul
transmiterii la distantd a informatiei (prin utilizarea a numai doua fire fara nici o sincronizare
suplimentara) sau in cazul in care este necesard o separare galvanica intre convertor §i restul
sistemului de prelucrare (prin utilizarea unui singur cuplor optic), necesitate impusa de unele

aplicatii industriale.

3.5.3. Sistemul de intrare T21

Schema bloc a acestui sistem este prezentata in figura 3.19:

I
Tc1 o >7 N
| Circuit
“Itermostatare T
Tc2 & [ o % Circuit de
compensare| E
Amplificator programabil R
diferential
F
Tes o %
A
Circuit memorie T
tip infrare-iesire
A

Figura 3.19. Schema bloc a sistemului T21 de conectare a termocuplelor
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Aceastd solutie rezolvd toate problemele utilizérii termocuplelor la masurarea
temperaturii prin implementarea:
- unui circuit integrat specializat (LM 335) care are rolul de a mentine constantd
temperatura capetelor reci pentru toate termocuplele;
- utilizarea aceluiasi tip de amplificare pentru tensiunea termocuplelor;
- liniarizarea caracteristicili prin program (soft);
- furnizarea la iesirea amplificatoarelor a unui semnal de amplitudine corespunzitoare
pentru conectarea directa la interfata ACjr.
Sistemul mai permite §i conectarea a 8 linii de intrare respectiv iegire care permit
conectarea altor sisteme la calculator, cum ar fi modulele optice care asigurda o separare

galvanica (izolare) necesara in practica industriala [107].
3.5.4. Convertorul numeric-analogic

Convertoarele numeric-analogice au rolul de a converti un semnal numeric
(discontinuu) intr-un semnal analogic (continuu). Prin utilizarea calculatoarelor Ia
automatizarea proceselor, este necesard conversia marimii de comanda numerice (furnizata de
calculator), intr-o mirime de comanda analogicad care poate fi transmisd elementului de
executie. Avand in vedere rolul esential al acestei conversii, s-au proiectat si realizat diferite
circuite integrate specializate. Un exemplu de circuit integrat de tip CNA de 8 biti il constituie

circuitul integrat DAC 08, a carui schema bloc este prezentata in figura 3.20 :

U+ UCL_ 1 1 1 1 1 I 1
Circuit B1 B2 B3 B4  BS B6 B7 B8
polarizare Interfata conenzi comutatoare de curent
_— e — — —_— —_—— ——_ |- 4_“)
6 6,8 Conutat 131 l gl?
ki ko Conutatoare curenti k8
T T2 T8l
|
2R Retea ponderare curenti 2R
i1 R 12 |8|
—_— = e e . —
B,.g - intrdri numerice K,.s - comutatori analogici T,.s -tranzistori

Figura 3.20. Schema bloc a circuitului DAC-08
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Principiul de functionare este urmatorul: ‘Interfata comenzi comutatoare de curenti’
transforma nivelele logice ale datelor numerice de intrare (Bl... B8) in semnale de comanda
pentru un set de “Comutatoare curenti’ (k1...k8). Acestia controleaza curentii aplicati “Retelei
ponderare curenti’. care are ca element principal o retea rezistiva de tip R/2R.

Curentii I,...Is furnizati de ‘Blocul Retea ponderare curenti’ sunt o fractiune
crescatoare cu puterile lui 2 din curentul I,.

In functie de starea logica a intrarilor B;..Bg se obtine un curent I, proportional cu
valoarea numerica a cuvantului binar de intrare format din cei 8 biti.

Alimentarea blocurilor componente interne ale convertorului este asigurata de
*Circuitul de Polarizare’. Acesta furnizeaza si curentii de polarizare necesari unei functionari
optime a "Interfetei comenzi comutatoare de curenti’.

Schema bloc contine si amplificatorul operational cu intrare diferentiala conectat in

bucla de reactie negativa prin intermediul tranzistorului T [107].

3.6. UTILIZAREA SISTEMELOR ANALOG-NUMERICE LA STUDIUL
COMPORTARII DINAMICE A COLOANEI DE DESORBTIE PENTRU
TRANSFERUL DE CALDURA

Pentru a caracteriza cat mai precis fenomenele de transfer termic ce au loc in coloana
de desorbtie este necesar studiul comportirii dinamice a acesteia.

Prin determinirile efectuate se urmireste gisirea unor posibilitati de apreciere
reali a vitezei de variatie a temperaturii in diverse puncte ale desorberului pilot precum
si a pierderilor de cildura specifice, in vederea automatizirii coloanei de desorbtie,
imbunititirii randamentului termic §i modeldrii analitice §i experimentale a
fenomenelor de transfer termic pentru instalatia pilot de absorbtie-desorbtie.

Pentru caracterizarea transferului de caldura se masoara temperatura in diverse puncte
ale coloanei de desorbtie (figura 3.4).

Sistemul analog-numeric utilizat este alcituit din interfata analog-numerica ACjr si
sistemul de intrare T21, prezentate in paragrafele 3.5.2. s1 3.5.3.

Pentru utilizarea corect a sistemelor de masurare, s-a realizat si operatia de etalonare
a acestora precum si liniarizarea caracteristicilor statice ale termocuplelor, afisind direct

valoarea temperaturii in grade Celsius.

Etalonarea sistemului de misurare s-a realizat cu ajutorul unui cuptor termostatat in
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care s-au introdus termocuplele. Graficul de etalonare este prezentat in figura 3.21 [78].
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Figura 3.21. Graficul de etalonare a termocuplelor

Pentru sistemul de conversie marimea de intrare este o tensiune, calculul de regresie
liniard se efectueazd pentru dependente de forma T = f (Ur), obtindndu-se relatiile de

dependenta caracteristice termocuplelor utilizate :

T, °C] =16,81+0,175-U, [mV] (Termocuplu tip fier-constantan)

T, °C]= 16,01 + 0,227 -U, [mV ] (Termocuplu tip cromel-alumel)

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

Masurarea simultand a temperaturii in mai multe puncte cu ajutorul sistemului analog-
numeric utilizat, permite studierea experimentald a coloanei pentru diferite regimuri termice
de functionare in vederea determinarii conditiilor optime de transfer termic.

Pentru explicitarea bilanturilor termice este necesard cunoasterea cat mai exactd a
ariilor suprafetelor si a coeficientilor de transfer termic [35]. Dificultatea rezolvérii modelului
analitic consta in aprecierea cat mai exacta a valorii acestora, in asa fel incat rezultatele
obtinute sa fie ciat mai apropiate de determinarile experimentale efectuate in aceleasi conditii.

Transferul termic primar are loc la baza coloanei. Caldura necesara incélzirii lichidului
este preluatd de la sistemul de incélzire II §i transmisd lichidului de la baza coloanei prin
schimbitorul de caldurd multitubular al ansamblului I.

Un rol important in cazul transferului termic il constituie regimul de curgere al

lichidului [36]. In mod uzual este indicat a se realiza un regim de curgere turbulenti pentru
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asigurarea conditiilor favorabile unei intensitafi ridicate a fenomenelor de transfer de caldura.

Circulatia permanenta a lichidului, specifica instalatiilor industriale este asigurati prin

lichidului asupra transferului termic dintre schimbatorul de cildurd si lichid este pusa in

utilizarea pompei. evitidndu-se supraincalzirea locald si neuniforma. Influenta circulatiei
evidentd in graficele din figura 3.22:
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Figura 3.22. Evolutia temperaturilor in timp la baza coloanei pe durata incilzirii lichidului

Cu cat diferenta dintre temperaturile de intrare si iesire ale agentului termic este mai

mica cu atat transferul termic este mai bun. Conform curbelor T1 si T2 din figurile 3.22.a. si

95

BUPT



TEZA DE DOCTORAT

3.22.b.. transferul termic este mult mai bun in cazul asigurarii circulatiei in desorber.
Incilzirea rationala a coloanei (in care se include si economia de combustibil) constituie una
dintre obiectivele principale ale optimizarii procesului studiat. Asigurarea circulatiei
micgoreazd cu aproape 1/3 puterea de incalzire pentru atingerea aceleasi temperaturi de
functionare a instalatiei de desorbtie.

Aceasta concluzie rezulta din compararea celor doua temperaturi (curbele T3) obtinute
in aceeasi perioada de timp (0-950 secunde), pentru care lichidul ajunge aproximativ la
aceeasi temperatura.

in figura 3.22.a cind s-au utilizat trei trepte de incalzire, temperatura este de 57 °C,
iar in figura 3.22.b cénd s-au utilizat doua trepte de incilzire, temperatura este de 55 °C.

Amplasarea corecta a sistemelor de masurare a temperaturii este esentiala in cadrul
determinarilor experimentale in procesele de transfer de cédldura in regim dinamic. Altfel, se
pot face aprecieri eronate asupra valorii acesteia, in cazul in care mediul de mdsurare este

neomogen, fenomen pus in evidentd in figura 3.23.
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Figura 3.23. Evidentierea aparitiei erorilor de amplasare la baza coloanei de desorbtie

Temperatura masuratd de sonda 3 (curba T3) indicd o modificare semnificativa a
temperaturii in cazul asigurarii omogenizarii lichidului prin circulatie, pompa de recirculare a
lichidului fiind pornita la timpul t=300 secunde. Erorile care apar sunt semnificative (15 °C
pentru exemplu prezentat), punctul de masurare realizat constructiv nefiind indicat a se utiliza
ca loc de plasare pentru elementul de masurare in vederea reglarii temperaturii.

Procesul de transfer termic este un proces lent din punct de vedere al teoriei reglarii

automate. Pentru studiul regimului dinamic, s-au cuplat, respectiv decuplat céte o rezistentd
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de incalzire, pe durate relativ mici, variatiile corespunzitoare de temperatura fiind ilustrate in
figura 3.24.

Se constatd cd daca variatiile de putere de incalzire au loc pe durate relativ mici,
influenta acestora este neglijabild. Fluxul termic transmis reprezintd principalul parametru
care se poate modifica in vederea optimizarii regimului termic. Modificarea se realizeaza prin
alimentarea comandatd a numdrului rezistentelor utilizate sau prin variatia continud a
alimentarii prin intermediul unui autotransformator reglabil.

Influenta puterii de incalzire asupra temperaturii la baza coloanei a fost determinata
prin modificarea numarului treptelor de incilzire. Conform variatiei temperaturii in timp
(curba T3), prezentata in figurile 3.22.a. (perioada 980-1420 secunde si diferenta de
temperaturd: 88-63=25 °C) si 3.22.b. (perioada 600-1200 secunde si diferenta de temperatura:
65-42=23 °C), viteza de variatie a acesteia in cele doud cazuri este diferita si anume de 0,0383
°C/sec, respectiv 0,0568 °C/sec.

Se constatd ca in cazul utilizarii a trei trepte de incélzire, cu circulatia lichidului
asigurata de pompa P, viteza de crestere a temperaturii este de aproximativ 1,5 ori mai mare
fatd de cazul in care se utilizeaza doar 2 trepte de incalzire.

110

100

...........

-——- - -

90

ceedefechanaed

o= -

70

LR LT SRR TR TR

60F---F---F---}---

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

tem peratura ( grade )

30

S0} - - . R - " Legenda: -
, oy T1-Sonda 1

0L T 12 Sonda 2
i i i i i i i i T3-Sonda3

0 60 120 180 40 300 360 420 480 540 600 660 720 780 840

timp { vecunds )

Figura 3.24. Variatia temperaturii la baza coloanei de desorbtie la modificarea puterii pe durate mici

In concluzie, regimul termic optim de pornire se obtine pentru puterea maxima de
incalzire si circulatia fortatd a lichidului.
Evaluarea pierderilor poate fi facutd pe baza modificarilor de temperatura indicata de

sondele 6 si 7, variatia corespunzitoare a temperaturilor fiind prezentata in figura 3.25.
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Figura 3.25. Variatia temperaturii la sondele 6 si 7 (curbele 6 si 7) in timp

Se constata cd existd diferente destul de mici intre temperatura lichidului in interiorul
desorberului (curba T3) si temperaturile masurate la exteriorul acestuia (curbele T6 si T7).
Diferenta de temperatura in ambele cazuri este de aproximativ 10 °C, ceea ce indica o buna
izolare termica a coloanei.

Utilizarea sistemelor de achizitie analog-numerice pentru masurarea temperaturii in
mai multe puncte permite caracterizarea transferului de céldurd. Pe baza diagramelor
prezentate se poate aprecia cd un rol important in cazul transferului termic il constituie
regimul de curgere al lichidului, circulatia permanenta ducdnd la intensificarea acestuia.
Izolarea corespunzitoare a coloanei micsoreaza pierderile spre exterior si deci si cantitatea de
energie consumata.

De asemenea, un rol important il joaca si alegerea optimi a locului de amplasare
a termocuplelor si calitatea acestora. Este indicat ca desorbtia sd aiba loc la o
temperatura constanta realizatd prin introducerea unui sistem de reglare automata al
acesteia. Din punct de vedere al transferului termic de la baza coloanei de desorbtie,
proiectarea si realizarea schimbitorului de caldurd si alegerea puterii electrice a
rezistentelor de incalzire permit obtinerea unor randamente termice ridicate, pierderile
in exterior fiind minime.

Modul de prezentare grafic al determinarilor efectuate, prin utilizarea unor limbaje
evoluate, permite interpretarea facild a acestora.

Rezultatele si concluziile obtinute vor fi utilizate la modelarea experimentala a

fenomenelor de transfer termic pentru instalatia de absorbtie-desorbtie.
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Capitolul 4.

DETERMINARI EXPERIMENTALE

4.1. MODUL DE LUCRU

Scopul principal al tezei este evaluarea efectului diversilor promotori asupra reactiei
chimice in cazul absorbtiei dioxidului de carbon in solutii calde de carbonat de potasiu.
Determinérile au fost realizate in conditii apropiate (presiuni partiale si temperaturi) de cele
ale zonei superioare a absorberului industrial.

Experimentele pe instalafia pilot au fost ficute in regim stationar, péstrandu-se, pe cat
posibil, in cadrul aceluiasi experiment, principalii parametri la o valoare constanti: debitul
fazei lichide, debitul fazei gazoase, presiunea si nivelul in baza coloanei.

O metoda de lucru a fost trecerea o singurd datd prin coloana de absorbtie a fazei
lichide in contracurent cu faza gazoasa (cu compozifii initiale cunoscute), analizarea fazei
lichide la iesirea din absorber si masurarea concentratiei fazei gazoase in trei puncte de-a
lungul inalfimii coloanei: la varf, la mijloc si la bazd. O altd modalitate de experimentare a
fost recircularea in sistem inchis, absorbtie-desorbtie, a unei cantitéti de solutie, si analiza ei
in doud puncte bine stabilite pe instalatia pilot: inainte si dupa absorber, asupra fazei gazoase
efectuandu-se aceleasi mésuratori ca si in cazul metodei anterioare.

Pe intervalele de variatie ale parametrilor, s-au facut experimente la diferite valori ale
temperaturii medii, ale presiunii absolute din coloana si ale debitului solutiei calde de K,CO;3,
debitul fazei gazoase fiind pastrat la aceeasi valoare.

Pe parcursul determindrilor experimentale a fost masurata fractia molard a CO; in faza

gazoasa (analizor conectat succesiv la baza, mijlocul §i varful coloanei) si determinate prin
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analizd, concentratiile [HCO; ] st [CO32' ] in faza lichida.

Instrumentele de méasurd fiind conectate direct la interfata 1/O KEITHLEY
MEGABYTE INC. model DAS-1601. valorile achizitionate la un interval de 0,5 secunde
sunt salvate in vederea prelucrarii ulterioare cu ajutorul limbajului MATLAB. Programele
utilizate sunt realizate ierarhizat, apeland la structuri de tip functii pentru calculul diferitilor
parametri si coeficienti. Acestea se folosesc si la achizitia datelor, prelucrarea lor si in
simularea numerica a procesului studiat.

Principalii parametri au fost cititi atat direct la aparatele de masurd cat si pe baza
datelor achizitionate numeric in fisierele de tip ‘.mat’ (fisere de date).

Rezultate tipice ale achizitiei analog-numerice a datelor de pe instalatia pilot de
absorbtie, privind analiza fazei gazoase, succesiv in cele trei puncte, péstrarea nivelului in

baza absorberului si a temperaturii in absorber sunt prezentate mai jos (figura 4.1).
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Figura 4.1. Achizitia numerica a valorilor concentratiei de CO,, nivelului i temperaturii de pe instalatia pilot

Achizitia numerica a datelor permite vizualizarea acestora §i pe zone mai restranse ale
timpului, reusind astfel o mai corectd evaluare a valorii parametrilor (figurile: 4.2, 4.3 51 4.4 -

evolutia parametrilor la varful, mijlocul si baza coloanei de absorbtie).
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Figura 4.2. Achizitia numericd a datelor (concentratie de CO,, nivel si temperaturi)

la varful coloanei in intervalul de timp {1120-1200] secunde
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Figura 4.3. Achizitia numerici a datelor (concentratie de CO,, nivel §i temperaturi)

la mijlocul coloanei in intervalul de timp {1000-1080| secunde
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Figura 4.4. Achizitia numerici a datelor (concentratie de CO,, nivel i temperaturi)

la baza coloanei in intervalul de timp | 830-990] secunde

Programele MATLAB, permit chiar in timpul determinarilor experimentale afisarea
valorilor si prezentarea sub forma grafica a variatiei parametrilor achizitionati (compozitia
fazei gazoase, nivelul, temperatura), facilitindu-se observarea instalarii si mentinerii
regimului stationar in instalatia pilot.

Achizitia numerica a datelor se dovedeste a fi de un real folos in efectuarea
determinarilor experimentale, contribuind la o mai buna observare a fenomenelor ce au
loc.

Pentru atingerea obiectivelor propuse, determindrile experimentale vizeaza trei directii
de cercetare:

§  studiul sistemului CO, — H;0 in vederea verificarii aplicabilitafii relatiilor
preluate din literaturd, in ceea ce priveste absorbtia fizica a CO,, cénd transferul de masa este
determinat doar de coeficientii de transfer ai absorbtiei fizice i de valoarea constantei lui
Henry.

§  studiul sistemului CO; — K>CO; / KHCOj in vederea dezvoltdrii si validarii
modelului matematic in cazul chemosorbtiei, caz in care, aldturi de absorbtia fizica intervine

si efectul datorat reactiei chimice exprimat prin intermediul unui factor de amplificare.

§ studiul sistemului CO; — K,CO; / KHCO; — Activator in vederea evaluirii

efectului unor promotori ai reactiei chimice, dezvoltirii si validdrii modelului matematic, in
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care mai intervine factorul de amplificare datorat actiunii promotorului.

Promotorii utilizati sunt:
v’ 2-(2aminoetoxi)-etanol (CsH;;NO,)
v" Dietanolamina (C;H,;NO,)
v’ Trietanolamina (C¢HsNO;)
v" Trietilamina (C¢H;sN)

Strategia de cercetare

Experimentele au fost realizate in conditii apropiate de cele ale zonei superioare ale
absorberului industrial (presiuni parfiale, temperaturi, etc). S-au efectuat determinari
experimentale in diferite conditii de lucru:

» Absorbtia CO; in apa - Experimentele A1+A3;
> Absorbtia CO; in solutii calde de K,CO3; / KHCOs - Experimentele B1+B9;
» Absorbtia CO; in solutii calde de carbonat / bicarbonat de potasiu cu promotori
o 2-(2aminoetoxi)-etanol - Experimentele C1+C12;
o Dietanolamina (DEA) - Experimentele D1+-D14;
o Trietanolamina (TEA)- Experimentele E1+E9;
o Trietilamina (TREA)- Experimentele F1+F8.

Etapele urmate in cadrul determinarilor experimentale si a prelucrarii datelor sunt:

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

2. Determinarea gradului de carbonatare a fazei lichide in urma analizei prin titrare cu
HCl si indicatori;

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

4. Reprezentarea graficd 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. In cazul
absorbtiei CO; in api se reprezinté grafic doar profilul compozifiei fazei gazoase de-a lungul
inaltimii coloanei.

5. Verificarea aplicabilitdtii relatiilor de calcul a solubilitafii CO, preluate din
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literaturd, in condifiile in care au fost efectuate determindrile experimentale (He0 si He)

6. Compararea rezultatelor simulate in ceea ce priveste gradul de carbonatare a fazei
lichide cu rezultatele obtinute pe baza analizelor initiala si finala ale solutiei absorbante;

7. Compararea rezultatelor simulate in ceea priveste variafia raportului molar a fazei
gazoase de-a lungul indltimii coloanei cu analiza compozitiei fazei in cele trei puncte: varful,
mijlocul si baza absorberului;

8. Corelarea rezultatelor simulate cu cele experimentale prin corectii in model asupra
coeficientului partial de transfer de masd in faza lichidd prin utilizarea unui factor de
amplificare a procesului de cétre reactia chimica (E¢) — in cazul sistemului CO, - K,CO; /
KHCOs3;

9. Corelarea rezultatelor simulate cu cele experimentale prin corectii in model asupra
coeficientului partial de transfer de masa in faza lichidd prin utilizarea unui factor de
amplificare a reactiei chimice de céatre promotor (Ep) — in cazul sistemului CO; - K,COj; /

KHCOj3; — Promotor.

4.2. ABSORBTIA CO, IN APA

Pentru fiecare caz studiat se pune in discutie si valoarea numarului Péclet ce determina
influenta dispersiei axiale in curgerea de faza ( Pei, Peg ). Determinarea valorilor numarulu
Pe se face cu ajutorul experimentelor cu trasori. In urma unor astfel de experimente, s-a ajuns
la evaluarea acestora prin dependenta de valoarea cifrei Reynolds in faza lichida (Rey)

conform expresiilor 4.1 si 4.2 [85] :

Faza lichida: Pe, =0,306-Re;” (4.1)

Faza gazoasa: Pe, =101.e™% % (4.2)

Experimentele efectuate au avut ca scop studiul solubilitaii CO, in apa.

Apa incilzitd la diverse temperaturi, a fost circulatd o data prin coloana de absorbtie
in contracurent cu dioxidul de carbon, la diverse valori ale debitelor si la diferite presiuni,
miasurandu-se concentratia de CO, a fazei gazoase, succesiv in partea inferioara a coloanei, la
mijloc (intre cele doud straturi de umplutura) si in partea superioara a coloanei.

S-au efectuat determiniri experimentale in diferite conditii (Al + A3). Domeniile de
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variatie ale parametrilor de lucru in cadrul determindrilor experimentale efectuate sunt

prezentate in tabelul 4.1:

Tabel 4.1. Domeniile de variatie ale parametrilor de lucru

Parametru Valoare
Presiunea absolutd in coloand P 3..5 [bar]
Temperatura medie in coloand T 314..335 [K]

Debitul fazei gazoase ( intrare ) G

1,18..1,52 [Nm’/h]

Debitul specific al fazei gazoase in absorber G,

2,7..3,6 107 [kmol xerr/ (m?s)]

Debitul fazei lichide ( intrare ) L

60..100 [I/h]

Debitul specific al fazei lichide in absorber L,

3,76..5,38 102 [m* / (m* s)]

Compozitia fazei gazoase la intrare Yy

4,59..6,27 .10 [kmol CO; / kmol N,]

Cifra Reynolds in fazad gazoasd Reg 17,4..23,62
Cifra Reynolds in fazi lichida Re; 30.94..36.68
Numarul Péclet in fazd gazoasa Peg 46..52.5
Numarul Péclet in fazi lichida Pe; 12..15

Parametri dispersiei axiale au fost calculati pe baza relatiilor 4.1 si 4.2.

in cazul absorbtiei CO; in apa, transferul de masa este determinat doar de coeficientii
de transfer ai absorbtiei fizice si de valoarea constantei lui Henry. Aceste valori sunt
prezentate pentru fiecare experiment realizat, redate in continuare.

Pe baza relatiilor din literatura si a datelor initiale introduse, programele MATLAB
calculeazi parametri absorbtiei fizice. Sub forma grafica se prezinta variatia compozifiei fazei
gazoase in lungul inaltimii coloanei, compardnd curba de simulare cu rezultatele obtinute in
urma analizei fazei gazoase in cele trei puncte. Se reprezintd grafic si curba de echilibru in
fazi gazoasa.

In cazul unei bune coreldri a rezultatelor experimentale cu cele simulate, se utilizeaza
valoarea calculatid a constantei Henry pentru verificarea aplicabilitdtii relafiilor de calcul a
solubilitatii CO, preluate din literaturd, in conditiile in care au fost efectuate determinarile
experimentale.

in cazul aparitiei vreunei erori, pentru o mai buna corelare vor fi efectuate modificari

in model.
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Experiment Al CO,-H.0

Tabel 4.2. Parametri de lucru (Experiment Al)

Parametru Valoare Unitate de misura
Presiunea absolutd in coloana P 3 [bar]
Temperatura medie in coloand T 335 [K]
Debitul fazei gazoase ( intrare ) G 1,18 [Nm?’/ h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G, 2.7810° [kmol yerr /(m?s)]
Debitul fazei lichide (intrare ) L 68 [V/h]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 3,76.10” [m?/ (m?s)]
Compozitia fazei gazoase la intrare Y}y 4,71.10™ [kmol CO; / kmol N,
Cifra Reynolds in faza gazoasa Reg 17.34 -
Cifra Reynolds in faza lichidd Re; 36,68 -
Numirul Péclet in fazi gazoasa Peg 46 -
Numarul Péclet in faza lichida Pe; 15 -

0.05

0.045 -

2

0.035

0.03 -

Y [kmol/kmol inert]

o
o
N
o

0.02
—@- Simulare
0.015 "~ Experimental
— Echilibu

001 -
0o 01 02 03

\

04 05 06 07 08 09 1

Coordonata axiald adimensionalad 'z’
Figura 4.5. Compozitia fazei gazoase de-a lungul iniltimii coloanei (Experiment A1)

Tabel 4.3. Parametri transferului de masd (Experiment Al)

Parametru Valoare Unitate de masura

A, 1,25-10 [ m*/m’ ]

ko 2,32107 [m/s ]

kg 1,76:10” [ kmol/Pam’s ]
Kg 3,27.10" [ kmol/Pam’s ]
Ky 9,20-10°° [ kmol/m’s ]
He0 4,9510° [ Pa-nm’/kmol ]
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Experiment A2 CO- - 1,0
Tabel 4.4. Parametri de lucru (Experiment A2)

Parametru Valoare Unitate de méasura
Presiunea absolutd in coloand P 3 [bar]
Temperatura medie in coloana T 325 [K]
Debitul fazei gazoase ( intrare ) G 1,24 [Nm?/ h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber Gy 2,8810° [kmol j\grr/ (m?*s)]
Debitul fazei lichide ( intrare ) L 68 [l'h]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 3,76.10” [m?/ (m?-s)]
Compozitia fazei gazoase la intrare Yy 427107 [kmol CO,; / kmol N,]
Cifra Reynolds in fazi gazoasd Reg 18.46 -
Cifra Reynolds in faza lichida Re; 30,94 -
Numarul Péclet in faza gazoasa Peg 52.5 -
Numarul Péclet in faza lichida Pe; 12 -

0.065
0.06 -
0.055
0.05 -
0.045 -
0.04 -

0.035 -

Y [kmol/kmol inert]

0.03

0.025 -

—®- Simulare
"+ Experimental
—_— Echililzru_

0.02 -

0018 61 02 03 04 05 06 07 08 09 1
Coordonata axiald adimensionald 'z
Figura 4.6. Compozitia fazei gazoase de-a lungul inélfimii coloanei (Experiment A2)

Tabel 4.5. Parametri transferului de masa (Experiment 42)

Parametru Valoare Unitate de masura
1,23.10° m*/m’
lﬁ'.', 1,83-107 %m/s] : .
k¢ 1,80-107 [ kmol/Pam’s ]
Kg 3,8610" [ kmol/Pam®s |
Ky 1,0810” [ kmol/m’s ]
He0 4,63-10° [ Pam’/kmol ]
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Experiment A3 O, - 11,0
Tabel 4.6. Purametri de lucru (Experiment A3

Parametru Valoare Unitate de mésuri
Presiunea absolutd in coloana P 5 [bar]
Temperatura medie in coloana T 314 [K]
Debitul fazei gazoase ( intrare ) G 1.52 [Nm?® ' h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G, 3,59.10” [kmol jvgrr/ (m*s)]
Debitul fazei lichide (intrare ) L 97,5 [Vh]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 438107 [m?/ (m®5)]
Compozitia fazei gazoase la intrare Yy 4,610 [ kmol CO; / kmol N,]
Cifra Reynolds in fazi gazoasd Reg 23,62 -
Cifra Reynolds in fazi lichida Re; 3432 -
Numdrul Péclet in faza gazoasd Peg 48.5 -
Numarul Péclet in faza lichida Pe; 13.5 -

0.05
0.045 -
0.04
0.035
0.03 -

0.025 -

Y [kmol/kmol inert]

0.02-

0.015 -
' —@- Simulare
0.01- .~ Experimental
— Echilibru

0005- - :
0 o0t 02 03 04 05

Tabel 4.7. Parametri transferului de masd (Experiment A3)

0.6 0.7
Coordonata axiala adimensionala 'z’

Figura 4.7. Compozitia fazei gazoase de-a lungul inditimii coloanei (Experiment A3)

0.8 0.9 1

Parametru Valoare Unitate de masura

A, 133,80 [m'/m’ ]

kLo 1,6610™ [ m/s ] ]

kg 1,2610” [kmol/Pam’s ]
Kg 3,97.10™" [lmol/Pa:m’s |
Ky 1,86:10” [ kmol/m”s )
He0 4,05-10° [ Pam’/kmol ]
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in graficele prezentate in figurile 4.5, 4.6 si 4.7, in ceea ce priveste compozitia
fazei gazoase, comparatia intre datele experimentale (punctele) §i rezultatele simulate
(curba), evidentiazi o buni corelare intre modelul teoretic i experiment. Se observa ca
relatiile de calcul prezentate in literaturd sunt valabile in conditiile in care au fost
realizate determindrile experimentale.

in evaluarile parametrilor cinetici si de echilibru s-au folosit relaiile obtinute de
diversi autori in domeniu. in ceea ce priveste evaluarea constantei lui Henry se pot folosi

relatiile furnizate de Astarita (4.3 si 4.4) si Suenson (4.5) [1][105].

-809,64

2 9182
1. Astarita: He0=10 T (4.3)
23,85
2. Astarita: He0 = TR 18238 - (44)
(-l59.9+~-f"+2],6756'log(T)—1.1029v10""'T
e ,
‘£$¢5_86
3. Suenson: He0 =101325*10 T (4.3)

Valorile calculate pe baza acestor relatii sunt diferite. Forma graficd a acestor relatii

este prezentatd in figura 4.8:

10’ /

S
£ ctanite
5 1. Astarit
E
x
©
[+ 1
©
I
773.'Sq'éﬁsron
106 - _ P - - .
280 290 300 310 320 330 340 350 360

Temperatura[K]
Figura 4.8. Constanta Henry la absorbtia CO; in apa

Se observa ci in intervalul de temperaturd 320 - 340 K cele trei relafii dau valori

asemanatoare pentru acest parametru. In programele de simulare utilizate in aceasta lucrare se
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foloseste relatia lui Suenson.

-1350

HeO=101325%10 T [Pa - m®/kmol] (4.6)

Printr-o reprezentare grafici si a datelor experimentale se poate observa o
corelare buni, nefiind necesard operarea nici unei modificiri in model, in ceea ce

priveste metodele de estimare a coeficientilor de transfer de masa.

4.3. ABSORBTIA CO, IN SOLUTII CALDE DE K,CO; / KHCO;

Experimentele efectuate in sistemul CO; - K;CO; / KHCO; (B1 + B10) au urmdrit
evaluarea parametrilor de transfer de masa in cazul in care pe ldnga efectul absorbtiei fizice
apare si efectul reactiei chimice intre componentele sistemului.

Experimentele au fost realizate in conditii apropiate de cele ale zonei superioare ale
absorberului industrial (presiuni partiale, temperaturi, grad de carbonatare, etc).

Datoritd numeroaselor surse de erori, datele colectate pe parcursul experimentelor
trebuie supuse unui proces de validare fiind selectate seturile de date la care eroarea bilantului
de materiale pentru CO; (faza gazoasa versus faza licihidd) s-a incadrat in toleranta admisa
(maximum 5 %).

Pe baza modelului matematic si hidrodinamic al procesului, implementat in MATLAB
si a rezultatelor experimentale obtinute, se reprezintd grafic profilul compozitiei fazelor in
absorber. Pentru faza lichida se face o comparatie intre rezultatele simulate in ceea ce
priveste gradul de carbonatare si rezultatele analizelor inifiala si finala ale solutiei absorbante,
iar in faza gazoasd, comparatia priveste variajia raportului molar de-a lungul inal{imii
coloanei (simulare) si analiza compozitiei gazului in cele trei puncte: varful, mijlocul si baza
absorberului (experiment).

Evaluarea efectului reactiei chimice asupra procesului de absorbtie pentru
determindrile experimentale selectate se face pe profilelor compozitiilor in absorber, prin
minimizarea erorilor dintre rezultatele obfinute experimental si cele ale simularii procesului.

Pentru realizarea unei bune coreldri a rezultatelor experimentale cu cele simulate, se
pot efectua corectii in model asupra coeficientului partial de transfer de masa in faza lichida

(utilizarea un factor de amplificare a procesului de cétre reacfia chimicd, analiza de regresie)
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sau in estimarea solubilitatii CO,.

Domeniile de variatie ale parametrilor de lucru, in cadrul determinarilor experimentale

sunt prezentate in tabelul 4.8 :

Tabel 4.8. Domeniile de variatie ale parametrilor de lucru (cazul sistemului CO, - K,CO;/ KHCOy )

Parametru Valoare Unitate de masura
Presiunea absoluti in coloana P 3.7..5,0 [bar]
Temperatura medie in coloanad T 328..339 [K]
Debitul fazei gazoase ( intrare ) G 1,00..1.50 [Nm?/ h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber Gy 2,4.3,4-107 [kmol j\grr/ (m®s)]
Debitul fazei lichide ( intrare ) L 60..110 [I/h]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 3,0.6,0 107 [m’/ (m® s)]
Compozitia fazei gazoase la intrare Y}y 3,75..4,75 107 | [kmol CO:/ kmol N,]
Numarul Peclet in faza gazoasa Peg 10..29 -
Numarul Peclet in faza lichida Pe; 23..44 -
Molaritatea solutiei de K,CO; 0.83..1,14 [mol /1]
Gradul de carbonatare o =[HCOs3 ]/ [K"] 20..33 -
Compozitia solutiei de carbonat 10 [%]

In functie de regimul de curgere (valoarea Rey), pentru fiecare caz studiat au fost
calculate valoarile numarului Péclet ( Pe;, Peg ) cu relatiile (4.1, 4.2).
In figura 4.9 este prezentat procesul de selectie si validare a datelor experimentale pe

baza erorii bilanfului (molar) de materiale pentru CO; (faza gazoasa versus faza lichida):
20—

15

Eroarea [ % ]
o

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Numar experiment

Figura 4.9. Selectia datelor experimentale (cazul sistemului CO; - K,CO,/ KHCO;)
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in urma procesului de validare se vor lua in considerare experimentele Bl, B2, B3,

B5, B6. B7, B8 si B9, care vor fi utilizate in evaluarea acuratetii relatiilor din literatura pentru

descrierea procesului de absorbtie a CO; in solutii calde de carbonat de potasiu.

Tabelul 4.9 reuneste principalele date referitoare la bilantul CO, pentru fiecare din

cele 8 experimente.

Tabel 4.9. Selectarea seturilor de date (cazul sistemului CO, - K;CO;/ KHCO; )

Experiment
Parametru
B1 B2 B3 B5 B6 B7 BS B9

G 1,41 | 141 | 141 | 1,03 | 1,36 | 136 | 132 | 1,32

60 100 60 60 75 75 110 | 105

Y + 10 4,16 | 427 | 3,84 | 438 | 438 | 460 | 471 | 471

Your * 10° 1,47 | 1,47 | 1,32 | 096 | 1,62 | 1,44 | 120 | 1.13
an 22,02 | 23,54 | 31,58 | 32,74 | 24,92 | 23,60 | 24.59 | 20.87
dout 24,72 | 25,11 | 34,06 | 35,02 | 27,51 | 26,35 | 26,52 | 22,91
ncoz=f (Y, Your) | 1,60 | 1,67 | 1,51 | 149 | 1,58 | 1.81 | 1,95 | 1.99
nco:=f(@m, dour) | 1,63 | 1,64 | 1,56 | 142 | 1,53 | 1,74 | 1,90 | 1.93
Eroare [%)] 1,43 | 1,92 | 35 | 4,82 | 3,11 | 3,71 | 2,39 | 2,66

In continuare sunt prezentate experimentele selectate.
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Experiment B1

C(): - K:(()_; / l\”(()_\

Tabel 4.10. Parametri de lucru (Experiment Bl)

Parametru Valoare Unitate de misura
Presiunea absoluti in coloana P 4.3 [bar]
Temperatura medie in coloand T 333 [K]
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,41 [Nm?/h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G 3.3510° [ kmol ;grr/ (m*h) ]
Debitul fazei lichide ( intrare ) L 60 I/h
Debitul specific al fazei lichide in absorber Ly 3.0610° [m?/(m? h)]
Compozitia fazei gazoase la intrare Yy 4,1.10° [ kmol CO,/ kmol N; ]
Molaritatea solutiei de K,CO3; M 1,09 [ mol/l]
Gradul de carbonatare initial a;y [ % ] 22,02 %
Gradul de carbonatare final ap; 7 [ % ] 24.72 %
Numarul Pe in faza lichida Pe; 23.49 -
Numarul Pe in fazi gazoasd Peg 28,98 -

a. Faza gazoasa

ol/kmol Inert]
© o
o © o
N o (%]
¢ w (1]

Y [km

0.02
0.015

0.01 —
0 0.2 0.4

—— Simulare EC=1.00
" Experiment
—— Simulare EC=0.97

0.6 0.8 1

coordonata axiald adimensionala 'z’

b. Faza lichida

0.25 -

)

\

o o
N R R
g R

alfa - grad de carbonatare
o
N
w

o
N
N
0|

0.22
0 0.2 0.4

—— Simulare EC=1.00
Experiment
—~— Simulare EC=0.97

0.6 0.8 1
coordonata axiala adimensionala 'z’

Figura 4.10. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment B1)
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Experiment B2 CO>-K.CO;/ KHCO;

Tabel 4.11. Parametri de lucru (Experiment B2)

Parametru Valoare Unitate de masura
Presiunea absoluté in coloana P 4.3 [bar]
Temperatura medie in coloand T 334 [K]
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,41 [Nm?/ h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber Gy 3,34.107 [ kmol jxerr/ (m*h) ]
Debitul fazei lichide (intrare ) L 100 [l/h]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L 538107 [m’/(m® h)]
Compozitia fazei gazoase la intrare Yy 4,2810° [ kmol CO;/ kmol N> ]
Molaritatea solutiei de K,CO; M 1,07 [mol/l]
Gradul de carbonatare initial a;v [ % ] 23,54 [%]
Gradul de carbonatare final api7[ % ] 25,11 [%]
Numarul Pe in faza lichida Pe; 43,25 -
Numarul Pe in fazi gazoasd Peg 10,82 -

a. Faza gazoasa

0.045
L —— Simulare EC=1.00

0.04 " Experiment
—_ —— Simulare EC=0.89
£0.035
£
g 0.03:
Eo.ozs
> 0.02-

0.015-

0.0 0 0.2 0.4 0.6 0.8

coordonata axiald adimensionala 'z’
b. Faza lichida
0.255

—— Simulare EC=1.00
" Experiment
—— Simulare EC=0.89

e carbonatare

<)
o
&

alfa-grad d
o
®

0235
0

0.2 0.4 0.6

0.8
coordonata axiala adimensionali 'z’

Figura 4.11. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment B2)
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Experiment B3 CO--N-CO: KNHCOO:
Tabel 4.12. Parametri de lucru (Experiment B3)

Parametru Valoare Unitate de masuri
Presiunea absolutd in coloana P 4.3 [bar]
Temperatura medie in coloand T 334 [K]
Debitul fazei gazoase ( intrare ) G 1,41 [Nm?/ h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber Gy 3,3610° [ kmol ;xerr/ (m*h) ]
Debitul fazei lichide ( intrare ) L 60 [l/h]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 3,06:10” [m?/(m® h)]
Compozitia fazei gazoase la intrare Yy 3.84 [ kmol CO;/ kmol N, ]
Molaritatea solutiei de K,CO; M 1,14 [ mol/l]
Gradul de carbonatare initial a;v [ % ] 31,58 [%]
Gradul de carbonatare final apy7[ % ] 34,06 [%]
Numarul Pe in fazd lichida  Pe; 23,88 -
Numdrul Pe in fazi gazoasd Peg 28,42 -

a, Faza gazoasa

0.04..

o.oas\

—— Simulare EC=1.00
" Experiment
— Simulare EC=1.32

1

T
2 003
©
go 025
2
=, 0.02
5=

0.015-

.01 - -
0.0 0 0.2 - -6 0.8
coordonata axiala adimensionala 'z’
. F fichida
0.345 b. Faza lichi
o —— Simulare EC=1.00

o 0.34 > Experiment
g —— Simulare EC=1.32
50.335
€
8
o 0.33-
h-]
-
5,0-325
£
® 0.32

.315 -

0 0 0.2 0.4 0.6 0.8

coordonata axiald adimensionala 'z’

Figura 4.12. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment B3)

115

BUPT



TEZA DE DOCTORAT

Experiment B5 CO;-K:C0;/ KHCO;

Tabel 4.13. Parametri de lucru (Experiment B5)

Parametru Valoare Unitate de masura
Presiunea absoluti in coloand P 5 [ bar]
Temperatura medie in coloana T 338 [K]
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,03 [Nm?/ h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G 2,44-107 [ kmol ;xegrr/ (m?h) ]
Debitul fazei lichide (intrare ) L 60 [ I’h]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 3.06-10” [m’/(m® h)]
Compozitia fazei gazoase la intrare Yy 43810 [ kmol CO;/ kmol N, ]
Molaritatea solutiei de K,CO; M 1.13 [ mol/l]
Gradul de carbonatare initial a;x [ % ] 32,74 [%]
Gradul de carbonatare final apyr[ % ] 35,02 [%]
Numarul Pe in faza lichida Pe; 24,44 -
Numarul Pe in fazi gazoasd Peg 24.25 -

a. Faza gazoasi

-, —— Simulare EC=1.00
" Experiment
—=- Simulare EC=1.06

0.04"

Y [kmol/kmol inert]

0.2 0.4 0.6 0.8 1

coordonata axiald adimensionala '2'

b. Faza lichida

0.355

—— Simulare EC=1.00

o
(2]
-

Ve

onatare

g

grad de carb
o
£

0.335 -

alfa
o
w
w

0.325 - - -
0

' Experiment
—— Simulare EC=1.06

0.2 0.4 0.6 0.8 1

coordonata axiald adimensionali ‘2’

Figura 4.13. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment BS)
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Experiment B6

CO; - K:CO; / KHCO;

Tabel 4.14. Parametri de lucru (Experiment B6)

Parametru Valoare Unitate de mésura
Presiunea absoluti in coloana P 4 [ bar]
Temperatura medie in coloand T 328 [K]
Debitul fazei gazoase ( intrare ) G 1,36 [Nm?’/h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G, 3.22.10° [ kmol jxgrr/ (m?h) ]
Debitul fazei lichide (intrare ) L 75 [I/h]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 3.93.107 [m?/(m? h)]
Compozitia fazei gazoase la intrare Yy 43810 [ kmol CO;/ kmol N> ]
Molaritatea solutiei de K;CO; M 0,83 [mol/l]
Gradul de carbonatare initial a;v [ % ] 2492 [%]
Gradul de carbonatare final ap 7 [ % ] 27,01 [%]
Numarul Pe in fazi lichida  Pe; 28,09 -
Numarul Pe in fazd gazoasa Peg 22,98 -

a. Faza gazoasa

0.045 -
—— Simulare EC=1.00
0.04 - Experiment
T —— Simulare EC=1.10
20.035
)
£ o003
E ~
=.0.025
>
0.02
0.0t - - — - o _ .
' 0 0.2 0.4 .6 1
coordonata axiala adimensionala 'z’
b. Faza lichida
0.28 : 7
—— Si— 1~ EC=1.00
P ~  Experiment
—— Si C=1.10
g 0.27 Simulare E
| =
o
L
&
S 0.26
°
b~
1
o
‘' 0.25
&£
]
0'240 0.2 0.4 0.6 0.8 1

coordonata axiala adimensionald 'z’

Figura 4.14. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment B6)
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Experiment B7 CO: - K:CO;/ KITCO;

Tabel 4.15. Parametri de lucru (Experiment B7)

Parametru Valoare Unitate de masura
Presiunea absolutd in coloana P 4,00 [bar]
Temperatura medie in coloand T 331 [K]
Debitul fazei gazoase ( intrare ) G 1,36 [Nm’/ h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G, 321107 [ kmol ixerr/ (m*h) ]
Debitul fazei lichide (intrare ) L 75 [l/h]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 3,93-10” [m’/(m? h)]
Compozitia fazei gazoase la intrare Yy 4,610° [ kmol CO, / kmol N> ]
Molaritatea solutiei de K,CO; M 0,89 [ mol/l]
Gradul de carbonatare initial a;y [% ] 23,60 [%]
Gradul de carbonatare final aoy7 [ % ] 26,05 [%]
Numarul Pe in faz3 lichida Pe; 29,57 -
Numarul Pe in fazd gazoasd Peg 21,33 -

a. Faza gazoasa

Y [kmol/kmol inert]
o
o
w

—— Simulare EC=1.00
“xperment
—— Simulare EC=1.13

1

o 02 0.4 0.6 0.8
coordonata axialad adimensionald 'z’
b. Faza lichida
0.27
—— Simulare EC=1.00
00-26 7" Experiment
8 : —— Simulare EC=1.13
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Figura 4.15. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment B7)
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Experiment B8 CO,-KCO;/ KHCO;
Tabel 4.16. Parametri de lucru (Experiment BS)

Parametru Valoare Unitate de masura
Presiunea absolut in coloana P 3,70 [bar]
Temperatura medie in coloand T 338 [K]
Debitul fazei gazoase ( intrare ) G 1,32 [Nm?/ h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber Gy 3.11.10° [ kmol ;vgrr/ (m*h) ]
Debitul fazei lichide (intrare ) L 110 [I/h]]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 597.10° [m?/(m® h)]
Compozitia fazei gazoase la intrare Y,y 4,71.10 [ kmol CO,/ kmol N, ]
Molaritatea solutiei de K,CO; M 0,915 [mol/1]
Gradul de carbonatare initial a;v  [% ] 24.59 [%]
Gradul de carbonatare final apy7 [ % ] 26,52 [%]
Numarul Pe in faza lichida Pe; 30 -
Numarul Pe in fazd gazoasd Peg 20 -

a. Faza gazoasd

Y [kmol/kmol inert]
=] = o
8 2/_ &

o
o
)

0.01 -
0 0.2 0.4

0.6
coordonata axiala adimensionala 'z’

b. Faza lichida

©
N
N
-

rad de carbonatare
°
N
L

0.

N
(44
(3.}

alfa-g
©
N
o

245 - :
0245 0.2 0.4

0.6 0.8
coordonata axiald adimensionala 'z’

—— Simular EC=1.0
Experiment
—— Simutare EC=0.99

—— Simulare EC=1.00
T ExpriTnt
—— Simulare EC=0.99

Figura 4.16. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment B8)
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Experiment B9

CO, - K:C0; 7 KHCO;

Tabel 4.17. Parametri de lucru (Experiment B9)

Parametru Valoare Unitate de masura
Presiunea absoluta in coloana P 3,70 [bar]
Temperatura medie in coloand T 339 [K]
Debitul fazei gazoase ( intrare ) G 1,32 [Nm?/h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber Gy 3,11.10° [ kmol ;xggrr/ (m?h) ]
Debitul fazei lichide (intrare ) L 105 [I/h]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 56810~ [mP/(m® h)]
Compozitia fazei gazoase la intrare Yy 4,71.10” [ kmol CO,/ kmol N, ]
Molaritatea solutiei de K,CO3 M 0,923 [mol/l]
Gradul de carbonatare initial a;y [ % ] 20.87 [%]
Gradul de carbonatare final api7 [ % ] 2291 [%]
Numairul Pe in fazi lichida Pe; 30 -
Numarul Pe in fazd gazoasda Pe; 20 -

a. Faza gazoasa

0.05
0.04
0.03

0.02 -

Y [kmol/kmol inert]

0.01

o 02 0.4

—— Simulare EC=1.00
. Experiment
—— Simulare EC=0.89

0.6 0.8 1

coordonata axiala adimensionala 'z’

b. Faza lichida

onatare
(24 o o
R 8 RN
(3] N (4]

alfa - grad de carb

©
N
-

0.205 - -
0

0.2 0.4
coordonata axialad adimensionald ‘2’

—— Simulare EC=1.00
. Experiment
—— Simulare EC=0.89

0.6 0.8 1

Figura 4.17. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment B9)
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in cazul absorbtiei CO, in solutii calde de carbonat de potasiu, transferul de masa este

influentat de reactia chimica, coeficientii de transfer de masa utilizati in cadrul experimentelor

in sistemul CO; / HO. necesitand o corectie corespunzitoare.

Tabelul 4.18 prezinta principalii parametri de transfer de masid din cadrul

determinarilor luate in considerare §i asupra carora pot fi efectuate corectii:

Tabel 4.18. Parametri de transfer de masa (cazul sistemului CO; - K-CO; ' KHCO; )

Parametru Experiment
B1 B2 B3 BS B6 B7 B8 B9
A, 115,7 | 13443 | 115,82 {116,31 | 123,17 | 123,58 | 138,39 | 136,83
He + 10° 1,14 1.16 1.09 0,98 1,42 1,28 1,05 1.02
k. +10* 5,47 5,17 6,25 6.45 4,05 5,30 7,35 7,87

Aria udata si parametri absorbtiei fizice sunt calculafi ca si in cazul sistemului CO, /
H,0. in simulare trebuie introduse relatii despre comportarea la echilibru si amplificarea
procesului in faza lichida, de catre reactia chimica. Factorul de amplificare este calculat direct
din numaérul Hatta pe baza relatiei ( 1.26 ).

O corectie care se face comparativ cu absorbfia in sistemul CO; / H,O este asupra
valorii constantei Henry. Valoarea acesteia se ajusteaza in functie de molaritatea solutiei de

carbonat conform expresiei:

He = Qge - HeO 4.7)

P = 10 0125 .M (4.8)

Rularea modelului matematic al absorberului pentru cazurile selectate a aritat

necesitatea introducerii factorilor de corectie.

O comparatie intre valorile experimentale §i simulare, evidentiazd o corelare relativ
buna in unele conditii de lucru, dar care se mai poate corecta prin introducerea unui factor de
amplificare:

k, =E.-k] (4.9)

Obiectivul acestei ajustiri este minimizarea erorilor dintre rezultatele de simulare si

cele obtinute experimental.

Tabel 4.19. Factorul de amplificare a procesului de absorbtie de catre reactia chimica

Experiment
Parametru Bl B2 B3 BS B6 B7 B8 B9
PEC 097 | 0,89 1,32 1,06 1,10 1,13 0,99 | 0.89
Ec 545 | 446 | L7 | 529 | 3,52 | 449 | 464 | 555 |
UNIN PO TENIC AT
21 TIMISOARA ,
BIBLIOTECA CENTRALA
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Varia;ié:PEc functie de gradul de carbonatare initial este prezentata in figura 4.18:
3

N
)]

N

-

SN .
O

Feredor de corecire - Pec

o
»

0
0.2 0.22 0.24 0.26 0.28 0.3 0.32 0.34

Grad de carbonatare initial

Figura 4.18. Analiza de regresie liniara (cazul sistemului CO, - K,CO; / KHCO; )

In urma analizei de regresie liniara se obtine o dependenta de forma:

Pec =0,4782 + 2,2194 - U~ (4.10)
0
k, =@ Ec -k (4.11)

. .6 ’ . . . e A . ) ;
Aceasta corectie  (Dec in expresia lui ki este utild in studiul efectului promotorilor

asupra procesului de absorbtie.
Efectuarea acestor corectii ale parametrilor transferului de masa in faza lichida

duc la 0 mai buni corelare intre rezultatele experimentale si cele simulate.

4.4. ABSORBTIA CO, IN SOLUTII CALDE DE K,CO; / KHCO; CU PROMOTORI

Experimentele efectuate in sistemul CO; - K;CO; / KHCO3 — activatori au urmarit
evaluarea efectului promotorilor asupra transferului de masa. Efectul scontat este cel de
amplificare a reactiei chimice dintre componentele sistemului [37].

Experimentele au fost realizate in condifii apropiate de cele ale zonei superioare ale
absorberului industrial (presiuni partiale, temperaturi, grad de carbonatare, etc).

S-au efectuat determindri experimentale cu patru promotori ai reactiei chimice in

sistemul K,CO3 / KHCOs:
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» 2-(2aminoetoxi)-etanol - Experimentele C1+C12
» Dietanolamina - Experimentele D1+D14

» Trietanolamina - Experimentele E1+E9

» Trietilamina - Experimentele F1<F8

Datoritd numeroaselor surse de erori, datele colectate pe parcursul experimentelor
trebuie supuse unui proces de validare fiind selectate seturile de date la care eroarea bilangului
de materiale pentru CO, (faza gazoasa versus faza licihida) s-a incadrat in toleranta admisa
(maximum 5 %).

Pe baza modelului matematic §i hidrodinamic al procesului. implementat in MATLAB
si a rezultatelor experimentale obtinute. se reprezinta grafic profilul compozitiei fazelor in
absorber. Pentru faza lichida, ca si in cazul sistemului K,CO; / KHCO; se face o comparatie
intre rezultatele simulate in ceea ce priveste gradul de carbonatare si rezultatele analizelor
initiald i finala ale solutiei absorbante, iar in faza gazoasi, comparatia priveste variatia
raportului molar de-a lungul inaltimii coloanei (simulare) si analiza compozitiei gazului in
cele trei puncte: varful, mijlocul si baza absorberului (experiment).

Evaluarea efectului promotorilor utilizati asupra reactiei chimice pentru determinirile
experimentale selectate se face pe profilelor compozitiilor in absorber. prin minimizarea
erorilor dintre rezultatele obtinute experimental si cele ale simularii procesului [111].

Pentru realizarea unei bune corelari a rezultatelor experimentale cu cele simulate. se
pot efectua corectii in model asupra coeficientului partial de transfer de masa in faza lichida
prin utilizarea unui factor de amplificare reactiei chimice.

Domeniile de variatie ale parametrilor de lucru in cadrul determinarilor experimentale

sunt prezentate in tabelul 4.20:

Tabel 4.20. Domeniile de variatie ale parametrilor de lucru

Parametru Valoare Unitate de masura
Presiunea absoluti in coloand P 3.1.5,0 [bar]
Temperatura medie in coloana T 330..340 (K]
Debitul fazei gazoase ( intrare ) G 1,20..1,52 _ [Nm’* /.h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber Gy | 2,83..3,60 10" |[/kmol INERT / (m-s)]
Debitul fazei lichide (intrare ) L 60..100 - [ I/h]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 3,06..5,39 -]0'7 [m?/ (m* s)]
Compozitia fazei gazoase la intrare Yy 3.93..5,26 -10~ | [kmol CO:/ kmol N]
Numarul Peclet in fazd gazoasad Peg 7..30 -
Numdrul Peclet in faza lichida Pe, 23..51 -
Molaritatea solutiei de K,CO3 0,96..1,31 [mol /1]
Gradul de carbonatare a=[HCO; ]/[K"] 21.27 -
Compozitia solutiei de carbonat 10 [%]
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In functie de regimul de curgere a fazei lichide (Re;), pentru fiecare caz studiat se

calculeazd valoarea numarului Peclet ( Pe. Peg ) cu relatiile (4.1 si 4.2).

4.4.1. 2-(2aminoetoxi)-etanol

in figura 4.19 este prezentat procesul de selectie st validare a datelor experimentale, pe
baza erorii bilanfului (molar) de materiale pentru CO, (faza gazoasa versus faza lichida), in

cazul utilizarii 2-(2aminoetoxi)-etanol in calitate de promotor:

40
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Numar experiment

Figura 4.19. Selectia datelor experimentale (promotor: 2-(2aminoetoxi)-etanol)
In urma procesului de validare se vor lua in considerare experimentele C2, C3, C4,
Cs, C7,C8 51 Cl11, care vor fi utilizate in prelucrarile ulterioare.

Tabelul 4.21 reuneste principalele date referitoare la bilanful CO, pentru fiecare dintre

cele 8 experimente.
Tabel 4.21. Selectarea seturilor de date (cazul AMET)

Parametru Experiment
C2 C3 C4 C5 C7 C8 Cil
G 1,36 1,52 1,52 1,36 1,52 1.52 1,20
L 100 60 100 60 60 100 75
Y+ 10° 4,44 4,38 438 4,49 4,57 4.60 4,82
Your * 10 0,62 0,70 0,65 1,06 0,70 0,58 1,21
O 27,00 | 25,06 | 25,06 | 26,15 | 2428 | 22,92 | 2196
our 2935 | 29,18 | 27,60 | 29,48 | 28,75 | 2571 | 2454
ncoz = f (Y, Your) | 2,2069 | 2,3790 | 2,4130 | 1,9759 | 2,4900 | 2,5965 | 1,8197
ncoz = f (O, Gour ) | 2:2186 | 2,2969 | 2,4930 | 1.8917 | 2,3370 | 2.6145 | 1,7670
Eroare [ % | -0,53 | 3,45 | -331 4,26 484 | -0,69 | 2,9

Experimentele validate in sistemul CO; - K,CO; / KHCO; — 2-(2aminoetoxi)-etanol
sunt prezentate in continuare.
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Experiment C2

CO:- K:CO;/ KHCO; - AMET

Tabel 4.22. Parametri de lucru (Experiment C2)

Parametru Valoare Unitate de masura
Presiunea absolutd in coloand P 4 [bar]
Temperatura medie in coloand T 337 [K]
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,3618 [Nm?/h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G 3,22:10” [ kmol yerr/ (m*h) ]
Debitul fazei lichide ( intrare ) L 100 [lVh]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 4,38107 [m?/(m® h)]
Compozitia fazei gazoase la intrare Yy 44310 [ kmol CO;, / kmol N, ]
Molaritatea solutiei de K,CO3 M 0.97 [mol/l]
Gradul de carbonatare initial a;x [ % ] 27,00 [%]
Gradul de carbonatare final ap.7[ % ] 29.35 [%]
Numarul Pe in faza lichida Pe; 44.74 -
Numarul Pe in fazd gazoasd Peg 9,58 -

a. Faza gazoasa

- —— Simulare EP=1.00
Experimental
—— Simulare EP=1.70

0.03

Y [kmol/kmol inert]

0.02 -
0.01- \ -
0 -- .
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1

coordonata axiala adimensionala 'z’

b. Faza lichida

—— Simulare EP=1.00
0.295 7 Exp it ontol
. —— Simulare EP=1.70

alfa - grad d% carbonatare
o N o
[ [o ] N

o
N
~
o0

)
}
~

0o 02 0.4 0.6 0.8 T
coordonata axiala adimensionala 'z’

Figura 4.20. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment C2)
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Experiment C3

CO:- K:CO; / KHCO; - ANMET

Tabel 4.23. Parametri de lucru (Experiment C3)

Parametru Valoare Unitate de masura
Presiunea absolutd in coloana P 5 [ bar]
Temperatura medie in coloand T 334 [K]
Debitul fazei gazoase ( intrare ) G 1,52 [Nm?/ h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G, 3,60-10” [ kmol xgrr/ (m*h) ]
Debitul fazei lichide (intrare ) L 60 [l/h]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 3,0610”7 [m’/(m® h)]
Compozitia fazei gazoase la intrare Yy 4,38.10 [ kmol CO; / kmol N; ]
Molaritatea solutiei de K,CO; M 1,01 [mol/l]
Gradul de carbonatare initial a;x [ % ] 25,06 [%]
Gradul de carbonatare final apy 7 [ % | 29.18 [%]
Numarul Pe in fazi lichidda  Pe; 24,27 -
Numirul Pe in fazi gazoasd Peg 27,86 -

a. Faza gazoasa

0.03-

0.02-

Y [kmol/kmol inert]

0.01-

o 02 0.4

=~

—— Simulare EP=1.00
Experimental
—— Simulare EP=1.54

0.6 0.8 1

coordonata axiala adimensionala 'z’

0.3

0.29~

©
[X)
©

alfa - gradul de carb
o
N
>

0o 02 0.4
coordonata axiala adimensionala 'z’

b. Faza lichida

—— Simulare EP=1.00
. Experimental
—— Simulare EP=1.54

0.6 0.8 1

Figura 4.21. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment C3)
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Experiment C4 CO:-K:C0; KHCO; - AMET
Tabel 4.24. Parametri de lucru (Experiment C4)

Parametru Valoare Unitate de masura
Presiunea absolutd in coloand P 5 [ bar]
Temperatura medie in coloand T 334 [K]
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,52 [Nm?/h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G, 3,610° [ kmol ;\egrr/ (m*h) ]
Debitul fazei lichide (intrare ) L 100 [l/h]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 438107 [m?/(m’ h)]
Compozitia fazei gazoase la intrare Y 438107 [ kmol CO; / kmol N ]
Molaritatea solutiei de K,CO; M 1,01 [ mol/l]
Gradul de carbonatare initial a;v [ % ] 25,06 [%]
Gradul de carbonatare final ap 7 [ % ] 27.60 [%6]
Numaérul Pe in fazi lichida Pe; 44,671 -
Numairul Pe in fazi gazoasd Peg 10,097 -

0.05

0.04
0.03

0.02

Y [kmol/kmol inert]

0.01-

o 02

a. Faza gazoasi

—— Simulare EP=1.00
_ Experimental
—— Simulare EP=1.48

04 0.6 0.8 1

coordonata axiala adimensionala ‘2

alfa - grad de carbonatare

o 02
coordonata axiald adimensionala ‘z’

b. Faza tichida

—— Simulare EP=1.00
" Experimental
== Simulare EP=1.48

0.4 0.6 0.8 K

Figura 4.22. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment C4)
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Experiment CS CO; - K:CO; KHCO;- AMET

Tabel 4.25. Parametri de lucru (Experiment C3)

Parametru Valoare Unitate de misura
Presiunea absoluti in coloana P 4 [ bar]
Temperatura medie in coloand T 331 [K]
Debitul fazei gazoase ( intrare ) G 1.36 [Nm?®/ h]
, Debitul specific al fazei gazoase in absorber Gy 3.22.107 [ kmol xegr/ (m*h) ]
? Debitul fazei lichide (intrare) L 60 [1h]
: Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 3,06-10” [m?/ (m®h)]
% Compozitia fazei gazoase la intrare Yy 4,49.10~ [ kmol CO:/ kmol N, ]
{ Molaritatea solutiei de K.CO; M 1,03 [mol/l]
' Gradul de carbonatare initial a;y [ % ] 26.15 [%]
b Gradul de carbonatare final oo 7 [ % ] 29.48 [%]
Numirul Pe in fazi lichida  Pe; 23,00 -
Numarul Pe in fazi gazoasd Peg 29.69 -
]
- a. Faza gazoasa
0.04f

—— Simulare EP=1.00
Experiment
—— Simulare EP=1.55

0.04 -

to0.035

Y [kmcglkmol in
o ©
> 3

0.02
0.015

0.01, .2 0.4 0.6 0.8 1

coordonata axiala adimensionala 'z’

b. Faza lichida

—— Simulare EP=1.00
- _ Experiment

® .
— [ EP=1.55
ﬁ 0.29 Simulare
|
=)
£
8
f o 0.28
©
b~
e
(=]
' 0.27
&
[ ]
0.260 0.2 0.4 0.6 0.8 1

coordonata axiala adimensionala 'z’

Figura 4.23. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment C5)
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Experiment C7

CO2- K.CO;/ KHCO; - AMEPT

Tabel 4.26. Paramerri de lucru (Experiment C7)

Parametru Valoare Unitate de masura
Presiunea absolutd in coloana P 5 [bar]
Temperatura medie in coloand T 332 [K]
Debitul fazei gazoase ( intrare ) G 1.52 [Nm? h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G, 3,59107 [ kmol verr/ (m?h) |
Debitul fazei lichide ( intrare ) L 60 [I/h]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 3,0610” [mi/(m’ ]
Compozitia fazei gazoase la intrare Yy 457107 [ kmol CO,/ kmol N; ]
Molaritatea solugiei de K;CO3 M 0,96 [ mol/l]
Gradul de carbonatare initial a;x [ % ] 24,28 [%]
Gradul de carbonatare final ap; 7 [ % ) 28,75 [%]

Numarul Pe in fazi lichida Pe;

23,10 -

Numirul Pe in faza gazoasd Peg

29,55 -

Y [kmol/kmol inert]

alfa - grad de carbonatare

a. Faza gazoasa
0.05

—— Simulare EP=1.00
Experiment

0.04 —— Simulare EP=1.73
0.03
0.02 ‘
0.01 \
o o -
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1
coordonata axiala adimensionala 'z’
b. Faza lichida
0.3
—— Simulare EP=1.00
0.29% © Experim nt
L —— Simulare _EP=1.73
0.28°¢
0.27
0.26
0.25-
0.24, 0.2 0.4 0.6 0.8 1

coordonata axial3d adimensionala 'z’

Figura 4.24. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment C7)
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Experiment C8

CO; - K:COy KHCO; - AMET

Tabel 4.27. Parametrri de lucru (Experiment C8)

Parametru Valoare Unitate de masura
Presiunea absolutd in coloand P 5 [bar]
Temperatura medie in coloand T 332 [K]
Debitul fazei gazoase ( intrare ) G 1.52 [Nm?/ h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber Gy 3.59.10° [ kmol ;xerr/ (m*h) ]
Debitul fazei lichide ( intrare ) L 100 [lh]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 4,3810° [m?/(m? h)]
Compozitia fazei gazoase la intrare Yy 4,60.10~ [ kmol CO; / kmol N; ]
Molaritatea solutiei de K,CO; M 0.96 [mol/l]
Gradul de carbonatare initial a;v [ % ] 22.92 [%]
Gradul de carbonatare final ap.7[ % ] 25.71 [%]
Numarul Pe in faza lichida Pe; 42,20 -
Numarul Pe in fazi gazoasd Peg 11,40 -

a. Faza gazoasa
0.05

—— Simulare EP=1.00
Experiment

g

= ~—— SimulareEP=1.76
@
£
3 0.03-
E
=
°
£ 0.02
=
b
0.01
o -
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1
coordonata axiala adimensional3 'z’
b. Faza lichida
0.26
—— Simulare EP=1.00
0.255 Experiment

—— Simulare EP=1.76
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®
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Figura 4.25. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment C8)
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Experiment C11 COy - K:CO;/ KHCO - AMET
Tabel 4.28. Parametri de lucru (Experiment C11)

Parametru Valoare Unitate de misuri
Presiunea absolutd in coloana P 3.1 [ bar]
Temperatura medie in coloand T 331 [K]
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1.20 [Nm?/ h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G 2.82.107 [ kmol |xepr/ (m*h) ]
Debitul fazei lichide ( intrare ) L 75 [Uh]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 3,93-10° [m’/(m” h)]
Compozifia fazei gazoase la intrare Yy 4,8210° [ kmol CO;/ kmol N, ]
Molaritatea solutiei de K,CO; M 0,96 [mol 1]
Gradul de carbonatare initial a;v [ % ] 21,96 [%]
Gradul de carbonatare final ag. 7 [ % ] 24,54 [%]
Numairul Pe in fazi lichida Pe; 29.57 -
Numarul Pe in fazd gazoasd Peg 21.33 -

a, Faza gazoasi

Y [kmol/kmol inert]
o
o
w

.01 :
0.0 0 n.2 0.4

—— Simul- - EP 1.00

Experiment
—— Simulare EP=1.54

0.6 0.8
coordonata axiala adimensionala 'z’

b. Faza lichida

carbonatare
o
R

g
N
1x)
n

alfa - grad de
o
N
N
(¢

0.215 -
0

o
N
(N

o
N
N

——— Simulare EP=1.00
Experiment
—— Simulare EP=1.54

0.6 0.8 1

coordonata axlald adimensionala ‘2’

Figura 4.26. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment C11)
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Tabelul 4.29 prezintd principalit parametri de transfer de masa din cadrul

determinarilor luate in considerare:

Tabel 4.29. Parametri de transfer de masa (Cazul AMET)

Parametru Experiment
C2 C3 C4 Cs C7 C8 Cl11
A, 134,88 | 115,94 | 134,69 | 115,54 | 11557 | 134,23 | 123.58
He- 10° 1.04 1.11 1,07 1.20 1.22 1.20 1.25
k.- 10° 12,3 9,48 9.76 7.57 8.68 9.22 7.30

Aria udatad si parametri transferului de masa sunt calculati ca si in cazul sistemului

CO; - K,CO3 / KHCO;j studiat anterior.

Rularea modelului matematic al absorberului §i efectuarea unei comparatii intre

valorile experimentale si simulare, subliniaza necesitatea corelarii datelor experimentale prin

introducerea unui factor de amplificare in vederea minimizarii erorilor dintre rezultatele de

simulare si cele obtinute experimental:

ki=Ep- Qgc - Ec- ki’

Tabel 4.30. Factorul de amplificare E; (Cazul AMET)

(4.12)

p ¢ Experiment
arametru C2 C3 Ca C5 C7 Cs Cl1
Ep 170 | 154 | 148 | 155 | 173 | 176 | 154

Acest factor de amplificare evidentiaza prin valoarea sa, influenta pe care o exercita

promotorul asupra reactiei chimice si implicit asupra intregului proces de absorbie.

Forma grafici a rezultatelor obtinute in ceea ce priveste valoarea factorului de

amplificare in functie de gradul de carbonatare initial al solutiei este prezentata in figura 4.27:

Factor de amplificare - Ep

3 -

2.5

1.5

0.5

0
0.21

0.22

0.23

0.24

0.25

0.26

Grad de carbonatare initial
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Figura 4.27. Analiza de regresie liniara (cazul AMET)
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4.4.2. Dietanolamina

In figura 4.28 este prezentat procesul de selectie si validare a datelor experimentale, pe

baza erorii bilantului (molar) de materiale pentru CO; (faza gazoasa versus faza lichida), in

cazul utilizarii dietanolaminei ca promotor a reactiei chimice:

40

30 ®

N
o

Eroarea [ % ]
=

20 - .
0 2 4 6 8 10 12 14 16
Num8r experiment

Figura 4.28. Selectia datelor experimentale (promotor: dietanolamina)

In urma procesului de validare se vor lua in considerare experimentele D1, D2, D,
DS, D7, D8, D9, D11 si D14, care vor fi utilizate in prelucririle ulterioare.

Tabelul 4.31 reuneste principalele date referitoare la bilanjul CO; pentru fiecare din

cele 8 experimente.

Tabel 4.31. Selectarea seturilor de date (Cazul DEA)

Parametru Experiment
D1 D2 D4 DS D7 D8 D9 D11 | D14
G 1,41 1,41 1,41 141 | 1,32 | 1,32 | 132 | 1,32 | 1,32
L 65 100 60 100 107 105 75 100 70
Y + 102 393 | 3,95 | 449 | 5,26 | 471 | 471 | 5.04 | 493 | 499
Your * 102 0,4 0,41 | 037 | 0,39 | 0,45 0.4 045 | 0,73 | 0.43
N 27,10 | 23,68 | 22,32 | 24,40 | 21,24 | 17,05 | 16,08 | 28,74 | 1791
dout 30,39 | 25,56 | 26,27 | 26,98 | 23,40 | 19,18 | 19.28 | 30,57 | 20,87
ncox=f (Yiv,Your) [ 2,1306 | 2,1369 (12,4773 12,9059 2,3841{2.4135[2,5607 {2,3370|2,5430
1coa=f (0N, Uout ) | 2,1325 [ 2,0849 | 2,4484 | 2.8662 | 2,3806 | 2,3742|2,5672 | 2,3340 | 2,4256
Eroare [%] -0,09| 243 | 1,16 | 1,36 | 0,14 | 1,63 | -025| 0,13 | 4,61
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Pe baza modelului matematic si hidrodinamic al procesului, implementat in MATLAB
si a rezultatelor experimentale obtinute, se reprezinti grafic profilul compozitiei fazelor in
absorber. Pentru faza lichid, ca si in cazul sistemului K;CO3; / KHCO; se face o comparatie
intre rezultatele simulate in ceea ce priveste gradul de carbonatare si rezultatele analizelor
inifiald §i finald ale solutiei absorbante, iar in faza gazoasd, comparafia priveste variatia
raportului molar de-a lungul inal{imii coloanei (simulare) si analiza compozitiei gazului in
cele trei puncte: varful, mijlocul §i baza absorberului (experiment).

Evaluarea efectului dietanolaminei asupra reactiei chimice pentru determinarile
experimentale selectate se face pe profilelor compozitiilor in absorber, prin minimizarea
erorilor dintre rezultatele obtinute experimental si cele ale simulani procesului.

Pentru realizarea unei bune corelari a rezultatelor experimentale cu cele simulate, se
pot efectua corectii in model asupra coeficientului partial de transfer de masa in faza lichida
prin utilizarea factorului de amplificare reactiei chimice.

Experimentele validate in sistemul CO, — K;CO; / KHCO; - dietanolamind sunt

prezentate in continuare.
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Experiment D1

CO, - K:CO; ' KHCO; - DEA

Tabel 4.32. Parametri de lucru (Experiment D)

Parametru Valoare Unitate de masura
Presiunea absoluta in coloana P 4,3 [ bar]
Temperatura medie in coloana T 330 [K]
Debitul fazei gazoase ( intrare ) G 1.41 [Nm’/ h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber Gy 3.3510° [ kmol yerr/ (m* h)]
Debitul fazei lichide ( intrare ) L 65 [l/h]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 3.35107 [m’/m’ h)]
Compozitia fazei gazoase la intrare Yy 3.9210° [ kmol CO; / kmol N, ]
Molaritatea solutiei de K,CO; M 1.07 [ mol/l]
Gradul de carbonatare initial oy [ % ] 27.10 [%]
Gradul de carbonatare final ap; 7 [ % ] 30.39 [%6]
Numarul Pe in fazi lichidda  Pe; 24.57 -
Numarul Pe in faza gazoasd Peg 27.43 -

a. Faza gazoasa

O.M\f

o
=)
@

0.02-

Y [kmol/kmol inert]

0.01

o 0.2 0.4

~— Simulare EP=1.00
. Experiment
—— Simulare EP=2.81

0.6 0.8 1
coordonata axiald adimensionaia ‘2’

b. Faza lichidd

0.29:

0.28 -

alfa - grad de carbonatare

0.27, 0.2 0.4

——— Simulare EP=1.00
Experiment
—— Simulare EP=2.81

0.6 0.8 1

coordonata axialad adimensionala 'z’

Figura 4.29. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment D1)
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Experiment D2

CO: - K:CO;/ KHCO, - DFA

Tabel 4.33. Parametri de lucru (Experiment D2)

Parametru Valoare Unitate de masura
Presiunea absolutd in coloand P 43 [ bar]
Temperatura medie in coloand T 333 [K]
Debitul fazei gazoase ( intrare ) G 1,41 [Nm?/ h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G, 3,35107 [ kmol jxgrr/ (m*h) ]
Debitul fazei lichide (intrare ) L 100 [lh]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 4,3810” [mi/(m?h)]
Compozitia fazei gazoase la intrare Yy 3,9510” [ kmol CO;/ kmol N; ]
Molaritatea solutiei de K,CO; M 1.14 [ moll]
Gradul de carbonatare initial a;v [ % ] 23.68 [%]
Gradul de carbonatare final apyr [ % ] 25,56 [%]
Numarul Pe in faza lichida Pe; 42.55 -
Numdrul Pe in fazd gazoasd Peg 11.21 -

a. Faza gazoasi

—e— Simulare EP=1.00
Experiment
—— Simulare EP=2.36

Y [kmol/kmol inert]
o
o
N

o 02 0.4 0.6 0.8 1
coordonata axjala adimensionala 'z’
b. Faza lichida
0.26

—— Simulare EP=1.00
{ “xperiment
—e— Simulare EP=2.36

o
N
N

rad de carbonatare
[=]
N0
(4] (4}

alfa-g
o
N

0.238 0.2 0.4 0.6 0.8 1

coordonata axiald adimensionala 'z’

Figura 4.30. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment D2)
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Experiment D4 CO:-K:CO;/ KHCO, - DEA
Tabel 4.34. Parametri de lucru (Experiment D4)

Parametru Valoare Unitate de masuri
Presiunea absolutd in coloand P 4,3 [bar]
Temperatura medie in coloand T 334 [K]
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,41 [Nm?/ h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G, 3,3410” [ kmol j\egr/ (m*h) ]
Debitul fazei lichide (intrare ) L 60 ['h]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 3,0610° [m?/(m*® h)]
Compozitia fazei gazoase la intrare ¥ 4,49.10° [ kmol CO, / kmol N, ]
Molaritatea solutiei de K,CO; M 1,12 [ mol/l]
Gradul de carbonatare initial o,y [% ] 22.32 [%]
Gradul de carbonatare final ap,7[ % ] 26.27 [%]
Numdérul Pe in fazi lichidd  Pe; 24,267 -
Numdrul Pe in fazi gazoasd Peg 27.861 -

a. Faza gazoasa

0.05

0.04

0.03-

0.02 -

Y [kmol/kmol inert]

0.01-

0 0.2 0.4

~— Simulare EP=1.00
Experiment
—— Simulare EP=2.48

0.6 0.8 1

coordonata axiald adimensionali 'z’

b. Faza lichida

o
N
~

alfa - grad de carbonatare
© o °
Bo® B

R

0 0.2 0.4

—— Simulare EP=1.00
. Experim~nt
—— Simulare EP=2.48

0.6 0.8 1

coordonata axiala adimensionala 'z’

Figura 4.31. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment D4)
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Experiment D5 CO: - K:CO; 7/ KHCO; - DEA

Tabel 4.35. Parametri de lucru (Experiment D5)

Parametru Valoare Unitate de masura
Presiunea absoluta in coloana P 43 [ bar]
Temperatura medie in coloand T 337 [K]
Debitul fazei gazoase ( intrare ) G 1,41 [Nm’/ h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber Gy 3,31107 [kmol jxgrr/ (m*h) |
Debitul fazei lichide (intrare ) L 100 [Uh]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L 4,38107 [m*/ (m® k)]

Compozitia fazei gazoase la intrare Yy

4,2610” [ kmol CO:/ kmol N: |

Molaritatea solutiei de K;CO3; M 1.14 [ mol/l]
Gradul de carbonatare initial a;y [% ] 24.40 [%]
Gradul de carbonatare final ao; 7 [ % ] 26,98 [%]
Numdrul Pe in fazi lichida Pe; 44,740 -
Numarul Pe in fazd gazoasd Peg 9.5809 -

Y [kmol/kmol inert]

0 0.2

a. Faza gazoasa

—— Simulare EP=1.00
Experiment
—e— Simulare EP=2.46

0.4 0.6 0.8 1

coordonata axiald adimensionaila 'z’

0.28 - -

0.27

0.26

0.25

alfa - grad de carbonatare

.24 -
0 0 0.2

b. Faza lichida

—— Simulare EP=1.00
Exp.riment
—— Simulare EP=2.46

0.4 0.6 0.8 1

coordonata axiald adimensionala 'z’

Figura 4.32. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment DS)
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Experiment D7

CO;-K.CO; /KHCO; - DFEA

Tabel 4.36. Parametri de lucru (Experiment D7)

Parametru Valoare Unitate de masura
Presiunea absolutd in coloana P 3,75 [bar]
Temperatura medie in coloand T 339 [K]
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,32 [Nm?® " h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G, 3.1.107 [ kmol jxgrr/ (m*h) ]
Debitul fazei lichide (intrare ) L 107 [Ih]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 4.79-107 [m’/ (m" h)]
Compozitia fazei gazoase la intrare Yy 4,7110° [ kmol CO;/ kmol N> ]
Molaritatea solutiei de K,CO; M 1,05 [mol/l]
Gradul de carbonatare initial a;y [ % } 21,24 [%]
Gradul de carbonatare final ap 7 [ % ] 23,40 [%]
Numaérul Pe in fazi lichida Pe; 50.54 -
Numarul Pe in faza gazoasd Peg 7.57 -

a. Faza gazoas3

0.05

—— Simulare EP=1.00

Experiment

= 0.04 —— Simulare EP=2.05
Q
£
S 0.03-
£
=
o .
S 0.02
&,
> R
0.01: \
% 0.2 0.4 0.6 0.8 1

coordonata axial3d adimensional3 'z’

b. Faza lichida

—— Simulare EP=1.00
Experiment

E 0.23 —— Simulare EP=2.05
g

8

£0.225

[3]

-]

h -]

- 0.22-

i

=]

£0.215

(5.}

021~ 0.2 0.4 0.6 0.8 1

coordonata axiald adimensionaia 'z’

Figura 4.33. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment D7)
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Experiment D8 CO:-K:CO; / KHCO, - DEA
Tabel 4.37. Parametri de lucru (Experiment DS)

Parametru Valoare Unitate de masura
Presiunea absolutd in coloana P 3,75 [ bar]
Temperatura medie in coloand T 339 [K] ]
Debitul fazei gazoase ( intrare ) G 1,32 [Nm’/h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G, 31107 [ kmol jxgrr/ (m*h) ]
Debitul fazei lichide (intrare ) L 105 [lh]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 4,6710° [mPim® b))
Compozitia fazei gazoase la intrare ¥y 4,71.10™ [ kmol CO: ’ kmol N, ]
Molaritatea solutiei de K,CO; M 1.09 [ mol/l]
Gradul de carbonatare initial a;v [ % ] 17.05 [%6]
Gradul de carbonatare final ap.7 [ % ] 19,18 [%6]
Numarul Pe in fazi lichida Pe; 49 85 -
Numarul Pe in fazd gazoasd Peg 7.83 -

a. Faza gazoasi

0.05_

g —— Simutare EP=1.00
. Experiment

- °'°4& —— Simulare EP=2.00

[}

£

35 0.03-

E

=

° _

2 0.02

=,

>

d \

o 02 0.4 0.6 0.8 1
coordonata axiala adimensionaid 'z’
b. Faza lichida
0.195 - -

; —— Simulare EP=1.00
O o " Experiment
8 o1, —— Simulare EP=2.00
e
£
€0.185-
Q
Q
3 0.18
h-] . -
s
o
£0.175-
[5-]

0.17 - -

0 0.2 0.4 0.6 0.8
coordonata axiala adimensionald 2’

Figura 4.34. Profilul compozitiei fazelor in absorber ( Experiment D8)
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Experiment D9 CO - K:CO;/ KHCO; - DEA
Tabel 4.38. Parametri de lucru (Experiment D9)

Parametru Valoare Unitate de masuri
Presiunea absoluta in coloand P 3.75 [bar]
Temperatura medie in coloana T 332 [K]
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,32 [Nm?/ h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber Gy 3,1010” [ kmol j\gpr/ (m*h) ]
Debitul fazei lichide (intrare ) L 75 [lh]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 3,9310° [m?/(m? h)]
Compozitia fazei gazoase la intrare Yy 5,04107 [ kmol CO> " kmol N, ]
Molaritatea solutiei de K,CO; M 1,13 [ mol/l]
Gradul de carbonatare initial a;v [ % ] 16,08 [%]
Gradul de carbonatare final agi7[ % ] 19.28 [%]
Numirul Pe in fazé lichidd  Pe; 30,32 -
Numdrul Pe in fazi gazoasd Peg 20,55 -

a. Faza gazoasa

0.06 -
~—— Simulare EP=1.00
0.0L - Experiment
= —— Simulare EP=2.43
2 004
©
E o0.03
3
E:_ 0.02
>

0.01-

0 0.2 0.4 0.6 1
coordonata axiala adimensionala ‘'z’
b. Faza lichida
0.195“
"/ —— Simulare EP=1.00
o 0.19 _ Experiment
8 —e— Simulare EP=2.43
$£0.185,
£
] 0.18 -
3
50175
s
@ 0.17-
8
©0.165
0.16 - -

0 0.2 0.4

0.6

coordonata axiala adimensionald 'z’

Figura 4.35. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment D9)
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Experiment D11 CO;-K:C0; KHCO;-DF A

Tabel 4.39. Paramerri de lucru (Experiment D11,

Parametru Valoare Unitate de misuri
Presiunea absolutd in coloana P 3.75 [bar]
Temperatura medie in coloana T 338 [K]
Debitul fazei gazoase ( intrare ) G 1.32 [Nm’ h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G, 3.1010~ [ kmol jgrr (mihy ]
Debitul fazei lichide ( intrare ) L 100 [1'h]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 438107 [m? (mih ]
Compozitia fazei gazoase la intrare }x 49310 [ kmol CO- kmol \- ]
Molaritatea solunei de K-CO; M 1.31 [mol 1]
Gradul de carbonatare initial ap [% ] 28.74 (%)
Gradul de carbonatare final ao 7 [ % ] 30.57 (%]
Numirul Pe in fazi lichida  Pe; 44.45 -
Numirul Pe in fazi gazoasd Peg 9.25 -

a. Faza gazoasi
0.0 -

—— Simulare BP=1.00
Experiment

T 0.04 —— Simulare EP=2.00
@
£
3 0.03
£
=
©
£ 0.02
ﬁ R
>
0.01
0 1
0 0.2 0.4 0.6 0.8
coordonata axiald adimensionald ¢’
b. Faza lichid3
0.315
—— Simuiare BP=1.00
Experim-nt
1
5 0 —— Simulare BP=2.00
Eo.aob /
8
0.3
£

coordonata axiald sdimensionald 'z’

Figurs 4.36. Profilsl compuzitiei fazelor is absorber (Erpenimeat D11)
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Experiment D14 CO--K-CO. RHCO - DI\
Tabel 4.40. Paramertri de lucru (Experiment D14)

Parametru Valoare Unitate de masuri
Presiunea absoluti in coloana P 3.75 [ bar]
Temperatura medie in coloand T 333 [K]
Debitul fazei gazoase ( intrare ) G 1.32 [Nm? h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G, 3,10107 [kmol jxgpr (m*h) ]
Debitul fazei lichide (intrare ) L 70 [lh]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 3.6410° [m'im® h)]
Compozitia fazei gazoase la intrare Yy 49810~ [ kmol CO; ' kmol N, |
Molaritatea solutiei de K,CO; M 1,24 [ mol/l]
Gradul de carbonatare initial a;» [ % ] 17.91 [%]
Gradul de carbonatare final aoi 7 [ % ] 20,87 [%6]
Numarul Pe in faza lichida Pe; 28.21 -
Numairul Pe in faza gazoasd Peg 22.85 -

a. Faza gazoasa

0.0f -

0.04

0.03

0.02

Y [kmol/kmol inert]

0.01

0 0.2 0.4

—— Simulare EP=1.00
~ Experiment
——- Simulare EP=2.63

~

0.6 0.8 1

coordonata axiala adimensionaia '2'

b. Faza lichida

0.23 -

0.22:

alfa - grad de carbonatare

0.2 0.4

—— Simulare EP=1.00
Exp--i—-nt
—— Simulare EP=2.63

0.6 0.8 1

coordonata axiald adimensionald 'z

Figura 4.37. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment D14)
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Tabelul 4.41 prezinta principalii parametri de transfer de mas3d din cadrul
determinarilor luate in considerare:

Tabel 4.41. Parametri de transfer de masa (Cazul DEA,

Parametru Experiment
DI [ D2 [ D4 [ D5 ] D7 | D8 | D9 | D1t | D13g
Au 118,23 134,30 | 115.94]134.88 [ 137.52] 136.89 | 123.77 135.00 | 12132
He - 10° 125 | 112 [ 1.07 [ 099 [ 098 | 095 | 1.14 | 092 | 1.09
ky - 10° 12.10 | 12.75 | 15.50 | 18.04 | 16.96 | 17.69 | 13.42 1537 14.76

Aria udata si parametri transferului de masa sunt calculati ca si in cazul sistemului

CO; - K,CO; / KHCOs. Rularea modelului matematic al absorberului pentru cazurile selectate

si efectuarea comparatiei intre valorile experimentale si simulare. impun utilizarea factorului

de amplificare Ec, valorile pentru acest factor obtinute in cazul utilizarii dietanolaminei sunt

prezentate in tabelul 4.42.

Tabel 4.42. Factorul de amplificare E, (Cazul DEA/

Experiment
Parametru D1 | D2 | Da | D5 | D7 | D8 | D9 | D11 | D4
Ep 281 | 2,36 | 248 | 246 | 205 | 200 | 243 | 200 @ 263

Forma grafici a rezultatelor obfinute in ceea ce priveste valoarea factorului de

amplificare in functie de gradul de carbonatare initial al solutiei este prezentatd in figura 4.38:

Factor de amplificare - Ep

4.5

3.5

0
0.

@)
®)
Q Q o0
o) o o
14 0.16 0.18 0.2 0.22 0.24 0.26 0.28
Grad de carbonatare initial
Figura 4.38. Analiza de regresie liniard (Cazul DEA)
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4.4.3. Trietanolamina

in figura 4.39 este prezentat procesul de selectie si validare a datelor experimentale, pe
baza erorii bilanfului (molar) de materiale pentru CO; (faza gazoasa versus faza lichida), in
cazul utilizarii trietanolaminei:

20

1§

Eroarea [ % }
o
®
®
]

-10
15

-20
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Numdir experiment

Figura 4.39. Selectia datelor experimentale (promotor: trietanolamina)

In urma procesului de validare se vor lua in considerare experimentele E1, E3, E4. E6,
E7 51 E8, care vor fi utilizate in prelucririle ulterioare.
Tabelul 4.43 reuneste principalele date referitoare la bilanful CO, pentru fiecare din

cele 6 experimente.
Tabel 4.43. Selectarea seturilor de date pe baza bilangului CQ; (Cazul TEA)

Parametru Experiment
El E3 E4 E6 E7 ES
G 1,37 1,41 1,41 1,20 1.20 1,20
L 60 60 95 102 102 73
Y+ 10° 3,68 4,00 3,57 4,93 4.84 4,82
Your * 10 0,71 0,78 0,58 1,19 1,34 1.42
an 2436 | 23,61 23,22 25,80 | 22,55 20,78
dout 2727 | 26,64 | 25,11 27,59 2427 | 23,11
ncoz=f (Yrn,Your) 1,7419 | 1,9352 | 1,8091 | 1.8840 | 1,7662 | 1,7127
ncoz=f (Amy0ouT ) 1,7347 | 1,9025 | 18364 | 18156 | 1,7485 | 1.6489
Eroare [%] 0,41 1,69 -1,50 3,62 1,00 372 |
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Pe baza modelului matematic si hidrodinamic al procesului, implementat in MATLAB
s1 a rezultatelor experimentale obtinute, se reprezintd grafic profilul compozitiei fazelor in
absorber. Pentru faza lichida, ca si in cazul sistemului K;CO; / KHCO; se face o comparatie
intre rezultatele simulate in ceea ce priveste gradul de carbonatare si rezultatele analizelor
initiald §i finald ale solutiei absorbante, iar in faza gazoasi, comparatia priveste variatia
raportului molar de-a lungul indltimii coloanei (simulare) si analiza compozitiei gazului in
cele trei puncte: varful, mijlocul i baza absorberului (experiment).

Evaluarea efectului trietanolaminei asupra reactiei chimice pentru determindrile
experimentale selectate se face pe profilelor compozitiilor in absorber, prin minimizarea
erorilor dintre rezultatele obtinute experimental si cele ale simularii procesului.

Pentru realizarea unei bune corelari a rezultatelor experimentale cu cele simulate, se
pot efectua corectii in model asupra coeficientului parfial de transfer de masa in faza lichida
prin utilizarea factorului de amplificare reactiei chimice.

Experimentele validate in sistemul CO; — K;CO; / KHCO; —trietanolamind sunt

prezentate in continuare.
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Experiment E1

Tabel 4.44. Parametri de lucru (Experiment E])

Parametru Valoare Unitate de misura
Presiunea absolutd in coloand P 43 [ bar]
Temperatura medie in coloana T 334 [K] ]
Debitul fazei gazoase ( intrare ) G 1,37 [Nm?/h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G, 3.27.10° [ kmol ;verr 7 (m*h) ]
Debitul fazei lichide ( intrare ) L 60 [1'h]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 3,0610° [m?’/ (m® h]
Compozitia fazei gazoase la intrare ¥y 3,6810° [ kmol CO; / kmol N> ]
Molaritatea solutiei de K,CO; M 1.08 [ mol/l]
Gradul de carbonatare initial a;y [ % ] 24.36 [%]
Gradul de carbonatare final ap 7 [ % ] 27.27 [%]
Numairul Pe in fazi lichida  Pe; 24.27 -
Numarul Pe in fazi gazoasd Peg 27,86 -

a. Faza gazoasi

0.04
——— Simulare EP=1.00
0.035 Experiment
— —— Simulare EP=1.49
Tt 0.03
£
'©0.025
£
=
©° 0.02
E
=,
>_0.015-
0.01
0.005, e 0.4 ~8 0.8 1
coordonata axiald adimensionaia 'z’
b. Faza lichida
0.28 -
—— Simulare EP=1.00
@ - - Experim~nt
8 0.27° —— Simulare EP=1.49
c
o
8
8
o 0.26-
o
k-]
g
> 25
' 0.25-
£
5]
0.24

o 02 0.4 0.6 0.8 1
coordonata axialid adimensionala 'z’

Figura 4.40. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment E1)
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Experiment E3 CO--KN-CO, KHCO- 1T A
Tabel 4.45. Purametri de lucru (Experiment E3)
Parametru Valoare Unitate de misura
Presiunea absoluti in coloana P 4,3 [bar]
Temperatura medie in coloand T 338 [K]
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1.41 [Nm’/ h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G, 3,35.10” [ fmol xggr i (m*h) ]
Debitul fazei lichide ( intrare ) L 60 [1’h]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 3,06107 [m’/ (m® h)]
Compozitia fazei gazoase la intrare Yy 4,00-10° [ kmol CO,/ kmol N; ]
Molaritatea solutiei de K,CO; M 1,14 [mol 1]
Gradul de carbonatare initial a;x [ % ] 23.61 [%]
Gradul de carbonatare final ap 7 % ] 26.64 [%]
Numdérul Pe in fazi lichida  Pe; 24,45 -
Numarul Pe in fazd gazoasd Peg 24,25 -
a. Faza gazoasj
0.05
—— Simulare EP=1.00
- Experiment
_0.0( —— Simulare EP=1.37
E
5 0.03
E
=
2 0.02
=
>
0.01
% 0.2 0.4 0.6 0.8 1
coordonata axiald adimensionald 'z’
b. Faza lichida
0.27
, —— Simulare EP=1.00
0.265~ Experiment
E —— Simulare EP=1.37
S 0.26-
=]
%0 255 -
3
5 0.25-
e
P0.245 -
8
® 0.24-
0.235

0.6 0.8

0.2 0.4
coordonata axiald adimensionald 'z’

Figura 4.41. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment E3)
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Experiment E4

Tabel 4.46. Parametri de lucru (Experiment E4)

CO: - K:CO; " KHCO; - T

Parametru Valoare Unitate de misura
Presiunea absolutd in coloana P 4,3 [ bar]
Temperatura medie in coloand T 338 [K]
Debitul fazei gazoase ( intrare ) G 1.41 [Nm?®/ h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G, 3,36:10™ [ kmol ;xerr/ (m*h) ]
Debitul fazei lichide (intrare ) L 95 [Lh]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 5.09107° [m? (m® h]
Compozitia fazei gazoase la intrare I}y 3.5710° [ kmol CO; "kmol N> ]
Molaritatea solutiei de K,CO3; M 1.06 [ mol/l]
Gradul de carbonatare initial a;v [ % ] 23,22 [%]
Gradul de carbonatare final ag 7 [ % ] 25.11 [%]
Numarul Pe in fazi lichida Pe; 43.48 -
Numarul Pe in fazid gazoasd Peg 10,70 -

a. Faza gazoasia

0.04 -
—— Simulare EP=1.00
0.03% Experiment
— —— Simulare EP=1.44
T 0.03
£
©0.025
E
x
E 0.02
5 0.015
0.01
0'0050 4 0.6 -8
coordonata axialad adimensionala 'z’
b. Faza lichidd
0.255
~— Simulare EP=1.00
o ] . Experiment
5 0.25. —— Simuiare EP=1.44
e
8
~0.245
(3]
[-]]
©
g 0.24
o
£0.235
[5.]
0.230 0.2 0.4 0.6 0.8

coordonata axiala adimensionald 'z’

Figura 4.42. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment E4)
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Experiment E6

CO>-RKCO0 KHCO: - T A

Tabel 4.47. Parametri de lucru (Experiment E6)

Parametru Valoare Unitate de masuri
Presiunea absolutd in coloana P 3.1 [ bar]
Temperatura medie in coloand T 339 [K]
Debitul fazei gazoase ( intrare ) G 1,20 [Nm®/h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G, 2,82.10” [ kmol jyegrr/ (m?h) ]
Debitul fazei lichide (intrare ) L 102 [lh]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 4,50.10” [m’ (m?h)]
Compozitia fazei gazoase la intrare Yy 493107 [ kmol CO; . kmol N> ]
Molaritatea solutiei de K,CO; M 1.02 [ moll]
Gradul de carbonatare initial a;v [ % ] 25.80 [%]
Gradul de carbonatare final ooy 7 [ % ] 27,59 [%]
Numirul Pe in fazi lichidd  Pe; 47.87 -
Numarul Pe in fazi gazoasd Peg 8.63 -

a. Faza gazoasa

0.08™

g

Y [kmol/kmol inert}
[=]
o
w

01 Lo :
*% 0.2 0.4

~

0.6 0.8 1

—— Simulare EP=1.00

Experiment

—— Simulare EP=1.23

coordonata axiaiad adimensionala ‘'z’

b. Faza lichida

0.285

onatare
g

N o
~J N
. ©

o
N
~

N
2]
(3]

0.

alfa - grad de carb

o
)
o

0.2556 - 02 0;4

—— Simulare EP=1.00

Expe-iment

—— Simulare EP=1.23

0.6 0.8 1

coordonata axiala adimensionalad ‘2’

Figura 4.43. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment E6)
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Experiment E7

CO:- K:CO:/KHCO; - TEA

Tabel 4.48. Paramerri de lucru (Experiment E7)

Parametru Valoare Unitate de masura
Presiunea absoluti in coloanad P 3,1 [ bar]
Temperatura medie in coloana T 334 [K]
Debitul fazei gazoase ( intrare ) G 1,20 [Nm?*/ h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G, 2.82:10”° [ kmol jxegr - (m*h) ]
Debitul fazei lichide (intrare ) L 102 [Ih]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 450107 [mi(m® h)]
Compozitia fazei gazoase la intrare ¥,y 48410~ [ kmol CQ, . kmol N> ]
Molaritatea solutiei de K,CO; M 1,02 [mol/l]
Gradul de carbonatare initial o,y [ % ] 22.55 [%6]
Gradul de carbonatare final a7 [ % ] 24,27 [%6]
Numarul Pe in fazi lichida  Pe; 44,96 -
Numarul Pe in faza gazoasd Peg 9.95 -

Y [kmol/kmol inert]
o
o
w

0o 0.2

a. Faza gazoasd

—— Simulare EP=1.00
Experiment
—— Simulare EP=1.21

0.4 0.6 0.8 1

coordonata axialad adimensionala ‘2’

0.245

0.24

e carbonatare

0.235

0.23:

alfa -grad d

0.225 -
0

0.2
coordonata axialad adimensionala 'z’

b. Faza lichida

—— Simulare EP=1.00
Experiment
—— Simulare EP=1.21

0.4 0.6 0.8 1

Figura 4.44. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment E7)
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Experiment ES

CO:- K:CO;  KHCO; - TE A

Tabel 4.49. Parametri de lucru (Experiment EX)

Parametru Valoare Unitate de mésura
Presiunea absolutd in coloana P 3.1 [ bar]
Temperatura medie in coloand T 330 [K]
Debitul fazei gazoase ( intrare ) G 1.20 [Nm* h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G, 2.82.107 [ kmol jegr. (m*h) ]
Debitul fazei lichide ( intrare ) L 73 [h]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 3.81-107 [m' (m* ]
Compozitia fazei gazoase la intrare ¥y 48210~ [ kmol CO> - kmol N, ]
Molaritatea solutiei de K,CO; M 1.03 [ mol’l]
Gradul de carbonatare initial o, [ % ] 20,78 [%]
Gradul de carbonatare final ap.7[ % ] 23,11 [%]
Numérul Pe in faza lichida Pe; 28.41 -
Numarul Pe in fazd gazoasd Peg 22.61 -

a. Faza gazoasa

o
o
o

2//

—— Si—*lare EP=1.00
" Experiment
—— Simulare EP=1.40

Y [kmol/kmol inert]
o
o
w

o
o
R

0'010 0.2 0.4 0.6 0.8 1
coordonata axiala adimensionala ‘2’
b. Faza lichid3
0.235 -

) —— Si—lare EP=1.00
0.2~ Experiment

g —— Simulare EP=1.40
[}

50.225

£

S

o 0.22

=)

B

£0.215

8

= 0.21

0.2050‘ 0.2 0.4 0.6 0.8 1

coordonata axiali adimensionald 'z’

Figura 4.45. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment E8)
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Tabelul 4.50 prezintd principalii parametri de transfer de masi din cadrul

determindrilor luate in considerare:

Tabel 4.50. Paramertri de transfer de masa (Cazul TEA)

Parametru Experiment
El E3 E4 E6 E7 ES
Ay 115,94 | 116,31 | 133.08 | 13578 | 13528 | 122.53
He » 10° 1.08 0.98 1,01 0.99 1.10 1.25
k. +10* 9,21 10.44 10.99 9.91 7.55 6.46

Aria udata si parametri transferului de masa sunt calculati ca s1 in cazul sistemului
CO; - K,CO3 / KHCO:;.

Rularea modelului matematic al absorberului pentru cazurile selectate si efectuarea
comparatiei intre valorile experimentale si simulare. impun utilizarea factorului de ampliticare

Ep. Valorile pentru acest factor obtinute in cazul utilizarii trietanolaminei sunt prezentate in
tabelul 4.51.

Tabel 4.51. Factorul de amplificare Ep (Cuzul TEA)

p Experiment
arametru El E3 E4 E6 E7 ES
Ep 1.49 137 1.44 1.23 121 1.40

Forma graficd a rezultatelor obtinute in ceea ce priveste valoarea factorului de

amplificare in functie de gradul de carbonatare initial al solutiei este prezentata in figura 4.46:

37,,, R
2.5
o
9
e
[
[2]
=
S 15 o)
E eS OJF2N
8 @) @)
[
g 1
(]
i
0.5
%2 oz 0.22 0.23 0.24 0.2 0.26 0.27

Grad de carbonatare initial

Figura 4.46. Analiza de regresie liniard (Cazul TEA)
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4.4.4. Trietilamina

In figura 4.47 este prezentat procesul de selectie i validare a datelor experimentale, pe

baza erorii bilanfului (molar) de materiale pentru CO, (faza gazoasa versus faza lichida), in

cazul utilizarii trietilaminei in calitate de promotor:

30

20

-10

Eroarea [% ]
R
o

A
S

50 -
0

Figura 4.47. Selectia datelor experimentale (promotor: trietilamina)

4

Numar experiment

In urma procesului de validare se vor lua in considerare experimentele F1. F3, F5 si

F7, care vor fi utilizate in prelucrarile ulterioare.

Tabelul 4.52 reuneste principalele date referitoare la bilanjul CO, pentru fiecare din

cele 4 experimente.

Tabel 4.52. Selectarea seturilor de date pe baza bilanjului CO; (Cazul TREA)

Parametru Experiment

F1 F3 F5 F7

G 1,36 1,52 1.36 1.52

L 60 60 60 60

Y +10° 4,49 4,54 4,60 4,71
Your * 10° 1,31 1,31 1,71 1,32
U 29,19 28.99 30,35 26,13
oyt 32,72 32,41 33,21 30,23
ncox=f (Y, Your) 1,8239 2,0732 1,6537 2,1751
ncoz=f (0v.%out ) 1,8081 2,0774 1,6806 2.2582
Eroare [%)] 0,86 - 0,20 -1,63 -3,82
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Pe baza modelului matematic i hidrodinamic al procesului, implementat in MATLAB
si a rezultatelor experimentale obfinute, se reprezintd grafic profilul compozitiei fazelor in
absorber. Pentru faza lichida, ca si in cazul sistemului K,CO3 / KHCOj5 se face o comparatie
intre rezultatele simulate in ceea ce priveste gradul de carbonatare si rezultatele analizelor
inifiald si finald ale solutiei absorbante, iar in faza gazoasd, comparafia priveste variafia
raportului molar de-a lungul inalfimii coloanei (simulare) si analiza compozitiei gazului in
cele trei puncte: varful, mijlocul si baza absorberului (experiment).

Evaluarea efectului trietillaminei asupra reactiei chimice pentru determindrile
experimentale selectate se face pe profilelor compozitiilor in absorber, prin minimizarea
erorilor dintre rezultatele obtinute experimental si cele ale simularni procesului.

Pentru realizarea unei bune coreléri a rezultatelor experimentale cu cele simulate, se
pot efectua corectii in model asupra coeficientului partial de transfer de masa in faza lichida
prin utilizarea factorului de amplificare reactiei chimice.

Experimentele validate in sistemul CO; - KyCOs; / KHCO; - trietilamind sunt

prezentate in continuare.
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Experiment F1

CO,-K:CO;/ KINCO; - FREA

Tabel 4.53. Parametri de lucru (Experiment Fl)

Parametru Valoare Unitate de masura
Presiunea absolutd in coloana P 4 [ bar]
Temperatura medie in coloand T 337 [K]
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1.36 [Nm®/ h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G, 3.21.107 [ kmol ;xgrr/ (m*h) ]
Debitul fazei lichide (intrare ) L 60 [l h]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 3,06107 [m? i (m® h)]
Compozitia fazei gazoase la intrare Yy 44910~ [ kmol CO; / kmol N, ]
Molaritatea solutiei de K,CO; M 0,93 [mol1]
Gradul de carbonatare initial a;v [ % ] 29,19 [%]
Gradul de carbonatare final ap; 7 [ % ] 32,72 [%]
Numarul Pe in faza lichida Pe; 25,05 -
Numarul Pe in faza gazoasd Peg 24,78 -

a. Faza gazoasa

0.04f
—— Simulare EP=1.00
0.04 Experiment
- —— Simulare EP=1.05
$0.035
£
g 0.03
go.ozs
> 0.02
0.015
0.01 0.2 0.4 0.6 0.8 1
coordonata axiald adimensionala 'z’
b. Faza lichid4
0.33

—— Simulare EP=1.00
Experiment

[}

8 0.32: —— Simulare EP=1.05
g

o

£ 0.31

hi

Q

©

- 0.3

S

o

& 029

[}

0'280 0.2 0.4 0.6 0.8 1

coordonata axiala adimensionald 'z’

Figura 4.48. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment F1)
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Experiment F3

CO; - K:CO3 /KOO, - TRE A

Tabel 4.54. Parametri de lucru (Experiment F3)

Parametru Valoare Unitate de masuri
Presiunea absoluta in coloand P 5 [ bar]
Temperatura medie in coloand T 337 [K]
Debitul fazei gazoase ( intrare ) G 1.52 [Nm’. h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G, 3.59.10” [ kmol jgrr/ (m*h) ]
Debitul fazei lichide (intrare ) L 60 [V/h]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 3,0610” [m?/ (m? h)]
Compozitia fazei gazoase la intrare Yy 4,54107% [ kmol CO; - kmol N, ]
Molaritatea solutiei de K,CO; M 1.10 [ mol'l]
Gradul de carbonatare initial o,y [ % ] 28.99 [%]
Gradul de carbonatare final ap;7{ % ] 3241 [%]
Numarul Pe in faza lichida Pe; 24.15 -
Numarul Pe in fazd gazoasd Peg 24.64 -

Y [kmol/kmol inert]
° |
[=]
w

0.02-

0.01
0

alfa - grad de carbonatare

Figura 4.49

a. Faza gazoasa
—— Simulare EP=1.00

Exp ri-"nt
—— Simulare EP=0.98

0.2 0.4 0.6 0.8 1
coordonata axiala adimensionala 'z’

b. Faza lichida

—— Simulare EP=1.00
Experiment
—— Simulare EP=0.98

0.2 0.4 0.6 0.8 1
coordonata axiald adimensional3 'z’

. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment F3)
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Experiment F5 CO,-K:CO; KHCO; - TREA
Tabel 4.55. Parametri de lucru (Experiment £3)

Parametru Valoare Unitate de masura
Presiunea absolutd in coloana P 4 [bar]
Temperatura medie in coloand T 331 [K]
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,36 [Nm?*/ h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber Gy 3.21-10” [ kmol jxgrr/ (m*h) ]
Debitul fazei lichide (intrare ) L 60 [l'h]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 3,06-107 [m’/ (m®h)]
Compozitia fazei gazoase la intrare ;v 4,60107 [ kmol CO, / kmol N, ]
Molaritatea solutiei de K,CO; M 1,06 [mol/l]
Gradul de carbonatare initial a;y [ % ] 30.35 [%]
Gradul de carbonatare final ag 7 [ % ] 33.21 [%]
Numadrul Pe in fazd lichida  Pe; 2291 -
Numadrul Pe in fazi gazoasd Peg 29.84 -

a. Faza gazoasa

0.05"

? ¥

o
© o
o @
S O

[kmol/kmol inert]

5. 0.025

0.02

.015 - ~ R
0 0 0.2 4

~— Simulare EP=1.00
Experiment
—— Simulare EP=1.09

0.6 ~.8 1

coordonata axiald adimensionalad 'z’

b. Faza lichida

0.335

0.33

o
© W
w R
FC

d de carbonatare
o
e <
-
(4]

alfa - gra
o
@

g
©
<]
o

o
)

0 0.2 0.4

—— Simulare EP=1.00
" Experiment
~— Simulare EP=1.08

0.6 0.8 1

coordonata axiala adimensionala 'z’

Figura 4.50. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment FS)
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Experiment F7

CO - K:CO; / KHCO, - TREA

Tabel 4.56. Parametri de lucru (Experiment F7)

Parametru Valoare Unitate de masura
Presiunea absoluté in coloand P 5 [bar]
Temperatura medie in coloana 7 330 [K]
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,52 [Nm?/ h]
Debitul specific al fazei gazoase in absorber G 3,5926.10° [ kmol ;xgrr/ (m*h) ]
Debitul fazei lichide (intrare ) L 60 [Lh]
Debitul specific al fazei lichide in absorber L, 3.06107 [m?/(m’h)]
Compozitia fazei gazoase la intrare ;v 4.7120.107 [ kmol CO;/ kmol N, ]
Molaritatea solutiei de K,CO; M 0.995 [mol]
Gradul de carbonatare initial a;v [ % ] 26.13 [%6]
Gradul de carbonatare final ap;7[ % ] 30,23 [%]
Numairul Pe in fazi lichida Pe; 22,34 -
Numarul Pe in fazd gazoasd Peg 30,72 -

Y [kmol/kmotl inert]

alfa - grad de carbonatare

a. Faza gazoasia

o
o
o

/

—— Simul_re P=1.
Experiment
—— Simulare EP=1.26

0.03-
0.02-
0'010 0.2 0.4 0.6 0.8 1
coordonata axiald adimensionala 'z’
b. Faza lichida
0.31
) —— Simulare EP=1.00
P ~. Experiment
0.3 —— Simulare EP=1.26

ot
N
(3

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1
coordonata axialad adimensionald 'z’

Figura 4.51. Profilul compozitiei fazelor in absorber (Experiment F7)
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Tabelul 4.57 prezinta principalii parametri de transfer de masid din cadrul

determinarilor luate in considerare:

Tabel 4.57. Parametri de transfer de masd (Cazul TREA)

Parametru Experiment
F1 F3 F5 F7
A, 116.19 116,22 115.51 115,31
He * 10? 1.07 1.01 1.20 1.28
k, +10* 727 6.91 5.13 5.44

Aria udata si parametri transferului de masad sunt calculati ca §i in cazul sistemului
CO; - K,CO3 / KHCO:;.

Rularea modelului matematic al absorberului pentru cazurile selectate §i efectuarea
comparatiei intre valorile experimentale si simulare, impun utilizarea factorului de amplificare
Ep. Valorile obtinute pentru acest factor in cazul utilizini trietilaminei sunt prezentate in

tabelul 4.58.

Tabel 4.58. Factorul de amplificare Ep (Cuzul TREA)

p ¢ Experiment
arametrd Fl F3 Fs F7
Ep 1.05 0,98 109 | 126

Forma grafici a rezultatelor obtinute in ceea ce priveste valoarea factorului de

amplificare pentru fiecare solutie utilizata este prezentata in figura 4.52:
3 .
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Figura 4.52. Analiza de regresie liniara (Cazul TREA)
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In figura urmatoare se prezinta rezultatele obfinute in cadrul determinarilor
experimentale efectuate pentru evaluarea efectului promotorilor utilizafi:
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4.53. Dependenta factorului de amplificare a reactiei chimice de catre promotor de gradul de carbonatare
initial al solutiei in cadrul determinérilor experimentale efectuate

Ca si indice de evaluare a factorului de amplificare a reactiei chimice de catre
promotor, s-a folosit valoarea absolutd (modulul) a abaterii valorilor masurate experimental
(la mijlocul si la varful absorberului) fatd de cele obtinute prin simulare. Determinarile
experimentale efectuate cu 2-(2aminoetoxi)-etanolul, dietanolamina, trietanolamina si
trietilamina, in calitate de promotori, au confirmat efectul pozitiv al acestora asupra reactiei
chimice in domeniul de temperatura si compozifie in care s-a lucrat. Dietanolamina s-a
dovedit a fi cel mai eficient promotor, factorul de amplificare al reactiei chimice fiind in acest
caz de 2,3. Ceilalti trei promotori testafi au de asemenea valori ale factorului de amplificare a
reactiei care depasesc valoarea 1, doar trietilamina prezentand un Ep care se modifica odata cu
modificarea gradului de carbonatare a fazei lichide.

Studiul efectului promotorilor reactiei chimice in faza lichidd asupra absorbtiei
dioxidului de carbon in solutii calde de carbonat de potasiu prezinti o importanta
deosebita pentru imbunitatirea performantelor instalatiilor industriale.

Factorii de amplificare ai reactiei chimice de catre promotori cu valoare
supraunitard obtinuti indicd posibilitatea diminuarii dimensiunilor absorberului (in

cazul dietanolaminei cu peste 50%) pentru acelasi nivel de reducere a continutului CO,.
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PARTEA alll-a. CONCLUZII SI CONTRIBUTII ORIGINALE

1. CONCLUZII

Lucrarea de fatd are un caracter interdisciplinar, efectudndu-se documentiri in diferite
domenii cum ar fi: chimie analitici, chime-fizici, fenomene de transfer de masa si caldura.
hidrodinamica, automatiziri, optimizarea proceselor, tehnologie chimica. matematica aplicata.

informatica, etc.
In cadrul acestei lucriri s-au urmarit si realizat urmitoarele obiective:

1. Efectuarea unei documentdri bibliografice referitoare la stadiul actual al cunoasterii

asupra proceselor de absorbtie si desorbtie a dioxidului de carbon.

Acest obiectiv s-a realizat prin studierea unor monografii, cérti §i articole, ce prezinta
sub diverse aspecte, desfasurarea fenomenelor foarte complexe care au loc in cadrul
procesului de absorbtie: transferul de masa si termic, hidrodinamica fazelor, coloane cu
umplutura, modelarea matematica si simularea numerica. Sinteza acestor studii bibliografice
este prezentatd in partea I sub titlul de ,,Stadiul cunoasterii in domeniu”, particularizand in
subcapitolul 1.5. cazul absorbtiei si desorbtiei dioxidului de carbon in solutii de carbonat si
bicarbonat de potasiu. Absorbtia CO; in solutii calde de carbonat de potasiu este printre
procesele cunoscute atét din punct de vedere termodinamic cét si cinetic. Cinetica si echilibrul
reactiei dintre CO,-K>COj3 sunt cunoscute atat din punct de vedere calitativ cét si cantitativ.

neexistand diferente majore de interpretare i evaluare.

Solutiile de carbonat / bicarbonat de potasiu sunt utilizate pentru absorbtia dioxidului
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de carbon datoritd costului mic, utilizarii usoare si caracteristicilor de disociere ale
bicarbonatului.

Studiul materialelor bibliografice din domeniul purificarii gazelor si cel al recuperdrii
unor compusi valorosi evidentiaza importanta deosebitid a acestor domenii si justifica pe
deplin atentia ce se acorda problemelor ce apar, comune mai multor ramuri ale industriei
actuale.

Atat studiul metodelor de lucru si al aparaturii utilizate in procesele de absorbtie si
desorbtie cét §i problemele de ordin teoretic legate de aceste doua procese de transfer de
masd, reprezintd in continuare o preocupare insemnatd a cercetatorilor, proiectantilor si

tehnologilor de specialitate.

2. Efectuarea unei documentdri referitoare la metodele de intensificarea a procesului de

absorbtie a dioxidului de carbon prin utilizarea promotorilor de reactie.

In ultimii ani, procedeele de purificare a gazului aplicate pe instalatiile utilizate in
industria amoniacului au fost constant imbunétatite prin gasirea unor solutii de marire a
eficientei absorbtiei CO,, de reducere a consumurilor de energie pentru regenerarea CO-, de
reducere a coroziunii instalatiilor, si prin identificarea unor procedee non-toxice, realizarea
unui contact interfazic mai eficient si identificarea unor activator. '

in subcapitolul 1.4 a fost prezentatd o sintezi a literaturii de specialitate in ceea ce
priveste metodele de intensificare a proceselor de absorbtie-desorbie. in vederea imbunatatirii
performantelor instalatiilor industriale se utilizeazd diverse metode de intensificare:
modificarea parametrilor constructivi, modificarea parametrilor tehnologici, utilizarea
promotorilor de reactie, utilizarea promotorilor statici de amestecare, modificarea parametrilor
hidrodinamici, etc.

O importantd ridicatd la nivel industrial o are utilizarea diverselor soluii ca si
promotori ai reactiei chimice, in vederea mdririi vitezei de transfer de masa a proceselor de
chemosorbtie. Se utilizeaza la nivel industrial ca promotori ai reactiei chimice, compusi din
clasa etanolaminelor primare, secundare si ternare. Cinetica reactiei dintre CO; si promotori
(inclusiv DEA, larg folosita industrial) este inca neclara, datele raportate de diversi autori
fiind diferite. Sunt studiati si alti promotori pentru identificarea unor solutii de mérire a vitezei
procesului de absorbtie.

in cazul absorbtiei CO; in solutii de carbonat de potasiu, ca promotori ai reactiei

chimice in faza lichida utilizafi la scara industriald, se folosesc: acidul arsenic (procedeul
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Giammarco — Vetrocoke). dietanolamina (procedeele Carsol, Benfield). etc.
In literatura, in ultimii ani. sunt mentionati si o serie de alti compusi chimici, in special

din clasa etil §i etanol aminelor, care pot juca rolul de promotori ai reactiei chimice.

3. Utilizarea sistemelor analog — numerice pentru achizitie si comanda in procesele de
absorbtie-desorbtie in vederea modeldrii analitice si experimentale a fenomenelor de

transfer de masa si termic pentru instalatia pilot.

Utilizarea interfetelor pentru realizarea sistemului de masurare a temperaturii
(desorber) si a sistemelor de méasurare a nivelului, temperaturii, presiunii, concentratiei fazei
gazoase §i reglare a nivelului (absorber) in vederea achizitiei datelor i controlul procesului in
cadrul instalatiei pilot, si ulterior, pentru modelarea analiticd si experimentala a fenomenelor

de transfer de masa si termic, este absolut necesara.

in cadrul determinarilor experimentale s-au utilizat interfata 1'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.

Implementarea MATLAB pe calculatoarele de proces ca limbaj de programare pentru
achizitia datelor si controlul instalatiei faciliteazd desfasurarea determinarilor experimentale.

Achizitia din proces §i stocarea unui volum mare de informatii privind variatia
parametrilor caracteristici, faciliteaza descrierea cit mai fidelad a fenomenelor care au loc in
interiorul sistemului. Mediul de programare MATLAB a fost folosit si pentru analiza datelor

si implementarea programelor de simulare.

4. Evaluarea parametrilor absorbtiei fizice a dioxidului de carbon in apa si ai absorbtiei

insotiti de reactie chimica in sistemul CO; — K;CO; / KHCOj; in instalatia pilot.

Studiul sistemului CO; — H>0, (Experimentele A1 +~ A3) a avut in vedere verificarea
aplicabilitatii relatiilor preluate din literaturd in ceea ce priveste absorbtia fizica a CO,; in
acest caz, transferul de masd este determinat doar de coeficientii de transfer ai absorbtiei
fizice si de valoarea constantei lui Henry (solubilitatea CO, in apd la temperatura de
desfasurare a absorbtiei).

Pentru calculul constantei He s-au testat trei relatii de calcul prezente in literatura. Cea

mai buni aproximare a fost consideratd ca fiind data de relatia (4.6).
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Studiul comparativ al datelor experimentale obtinute pe instalatia pilot si al
rezultatelor simulate pe baza modelelor existente in literaturd a dus la rezultate apropiate in
ceea ce priveste estimarea parametrilor modelului (transfer de masa, arie udata, cinetica,
echilibru). In urma unei bune corelari. nu este necesard operarea nici unei modificari in
model.

Metodele de calcul a coeficientilor de transfer de masa. a ariei udate si a constantei lui
Henry preluate din literaturd, de la diferiti autori (Onda, Suenson) pot fi folosite fara nici o
ajustare in continuare, pentru studiul efectului reactiei chimice asupra procesului de absorbtie.

Experimentele efectuate in sistemul CO; - K,CO3 / KHCO; (Experimentele B1 + B10)
au urmdrit evaluarea parametrilor de transfer de masa in cazul in care pe langa afectul
absorbtiei fizice apare si efectul reactiei chimice intre componentele sistemului.

Estimarea parametrilor modelului (transfer de masa, arie udata, cineticd, echilibru) pe
baza datelor din literaturd, in cazul absorbtiei CO> in solutii calde de K,CO; / KHCO;. a dus
la rezultate apropiate de rezultatele experimentale obtinute pe instalatia pilot.

Aria udata si parametri absorbtiei fizice au fost calculati ca i in cazul sistemului CO- /

H,O. Asupra constantei lui Henry s-a facut o corectie. in expresia de calcul introducandu-se
un factor de corectie a valoril constantei He ((Pne ) dependent de molaritatea solutiei

absorbante.

He = Qne - HeO 4.7

(pHe= 10—0,125.M (48)

in vederea evaluirii efectului reactiei chimice asupra procesului de absorbtie s-a
utilizat factorul de amplificare a procesului de cdtre reacfia chimica "E¢’, a carui valoare a
fost stabiliti pe baza profilului compozitiilor in absorber (minimizarea erorilor dintre
rezultatele simulirii si cele obtinute experimental). Pentru liniarizarea rezultatelor obtinute din

experimentele efectuate, factorul de amplificare a procesului de citre reactia chimica a fost

corectat in urma unei analize de regresie liniare a dependentei Ec=f(Q) prin introducerea
unui factor de corectie ’(Pgc’, sub forma unei ecuatii de regresie:
Pec = 0,4782 +2,2194 + QN ( 4.10)

k, = -Ec k| (4.11)

Efectuarea acestor corectii ale parametrilor transferului de masa( m fazd ,’h}c'hldé in
'R H \u
; .

) N [ N " N ‘, \
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_ *--: RN 4 \ |
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cadrul sistemului CO, - K,CO3; / KHCO; au dus la o mai buna corelare intre rezultatele

experimentale si cele simulate.

5. Testarea promotorilor de reactie in vederea imbundatdtirii procesului de absorbtie a

dioxidului de carbon in solutii calde de carbonat/bicarbonat de potasiu in instalatia pilot.

Dintre compusii mentionati in literatura si utilizati la scara industrial ca si promotori
ai reactiei chimice in cadrul diverselor procedee de purificare a gazelor, in prezentul studiu
am luat in discutie pentru evaluarea comparativa a efectelor. patru compusi ce sunt prezenti
in solutiile apoase de K,CO3; / KHCO; in concentratii de 1%:

v’ 2-(2aminoetoxi)-etanol (AMET) - Experimentele C1+C12
v’ Dietanolamina (DEA) - Experimentele D1+-D14

v’ Trietanolamina (TEA) - Experimentele E1+-E9

v’ Trietilamina (TREA) - Experimentele F1+F8

Datoritd numeroaselor surse de erori, datele colectate pe parcursul experimentelor au
fost supuse unui proces de validare fiind selectate seturile de date la care eroarea bilanfului de
materiale pentru CO, (faza gazoasd versus faza licihidd) s-a incadrat in toleranta admisa
(maximum +5 %).

Rezultatele obtinute in urma determinérilor experimentale realizate pe instalatia pilot
in conditii apropiate de cele ale zonei superioare ale absorberului industrial (presiuni partiale,
temperaturi, grad de carbonatare, etc), conduc la estiméri reale ale rezultatelor ce se pot obtine

in instalatiile industriale.

6. Evaluarea efectelor diversilor promotori ai reactiei chimice in cazul absorbtiei CO: in
solutii calde de K;CO3;/ KHCOj; in instalatia pilot, in regim stationar si conditii apropiate
de cele ale zonei superioare ale absorberului industrial in ceea ce priveste valorile

presiunilor partiale ale componentilor si ale temperaturilor de lucru.

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 evidentiaza prin valoarea sa, influena pe care o exercitd promotorul asupra

reactiei chimice si implicit asupra intregului proces de absorbtie.

k1= Ep- Pgc - Ec-k° (4.12)
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Valoarea sa a fost stabilita pe baza profilului compozitiilor in absorber, respectiv prin
minimizarea erorilor dintre rezultatele simularii si cele obtinute experimental.

Determindrile experimentale afectuate cu promotorii mentionati, au confirmat efectul
pozitiv al acestora asupra reactiei chimice in domeniul de temperatura in care s-a lucrat. in
special in cazul dietanolaminei, promotorul care a dat cele mai bune rezultate in ceea ce
priveste amplificarea vitezei de reactie si cresterii randamentului procesului de absorbtie a
dioxidului de carbon in solutii de carbonat (Ep=2,3). Ceilal{i trei promotori testati au de
asemenea valori ale factorului de amplificare a reactiei care depasesc valoarea 1, doar
trietilamina prezentand un Ep care se modifica odata cu modificarea gradului de carbonatare a
fazei lichide.

Factori de amplificare ai reactiei chimice de catre promotori cu valoare supraunitara
indicd posibilitatea diminuirii dimensiunilor absorberului (in cazul dietanolaminei cu peste
50%) pentru acelasi nivel de reducere a continutului CO; din gaze.

Determinarile experimentale realizate in conditii apropiate de cele ale zonei superioare
ale absorberului industrial din instalatiile de purificare a gazelor din industria amoniacului in
ceea ce priveste principalii parametri de lucru (presiuni partiale. temperaturi, grad de
carbonatare) confirma efectul pozitiv al promotorilor asupra vitezei globale a procesului in
domeniul de temperatura si compozitie in care s-a lucrat, indl{imea umpluturii necesara pentru

a obtine aceeasi concentratie de dioxid de carbon la iesire, reducandu-se considerabil.

7. Dezvoltarea si validarea unui model matematic al procesului de absorbtie prin

determindri experimentale efectuate pe instalatia pilot.

Modelul hidrodinamic preluat dintr-un studiu anterior [85] evidentiaza ca circulatia
ambelor faze in absorberul pilot poate fi aproximati acceptabil prin regimul de curgere de tip
“piston cu dispersie axiala”.

Modelul matematic furnizat de literaturd care exprima profilul compozitiei fazelor
gazoasa si lichida este constituit de doud ecuatii diferentiale de ordinul doi - relaiile 2.19 si

2.20 - cu conditiile la limita prezentate in relatiile 2.17 §i 2.18.

1 d’Y dY Ky-a-H
Pe;, dz’ dz G,

(Y*Y')=0 (2.19)
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1 d’°X dX K, -a-H .
. + + AY-Y )=0
Pe, dz? dz L, -y (220
Conditiile la limita pentru partea de gaz:
- L.en Ly 2L — 2.17
=0 pe, dz|_ " oz (2.17)
= o=1
Conditiile la limita pentru partea de lichid:
1 0X oX
—_———— =X. —_— = 2.
> X 7l (2.18)

Comparatia dintre rezultatele experimentelor efectuate pe instalatia pilot si rezultatele
simulate pe baza ecuatiilor de mai sus, au dus fie la confirmarea aplicabilitatii relatiilor din
literaturd in cazul absorbtiei CO; in ap4, fie la introducerea unor factori de corectie si corelare,
pentru minimizarea valorii absolute a abaterii valorilor masurate experimental (la mijlocul si
la varful absorberului) fata de cele obtinute prin simulare in cazul absorbtiei CO; in solutii de
K;CO3 / KHCO; cu sau fira promotor. Efectuarea acestor corectii ale parametrilor
transferului de masd in fazd lichidd au dus la o mai bund corelare intre rezultatele
experimentale si cele simulate.

in domeniile de variatie ale parametrilor de lucru, modelul matematic utilizat, descrie

suficient de corect, fenomenele ce au loc.

Directii viitoare de cercetare:

1% Testarea efectului promotorilor reactiei chimice asupra vitezei procesului de
absorbtie a dioxidului de carbon in solutii de carbonat de potasiu si in cazul altor parametri

de exploatare (compozitia fazelor, temperaturi).

7 Investigarea performantelor promotorilor reacfiei chimice in cazul desorbfiei

CO; din solutia uzata.

1% Investigarea combinatiilor de promotori in vederea maximizarii eficienfei

ambelor procese (absobtie si desorbfie).

%) Modelarea matematica §i simularea numericd a transferului de masd gi

caldurd in cadrul procesului de desorbie.
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2. CONTRIBUTII PROPRII

Contributiile originale in cadrul acestei lucrari constau in cercetarea experimentala a
procesului de absorbtie a dioxidului de carbon in solutii de carbonat / bicarbonat de potasiu cu
sau fard promotori pe o instalafie pilot de absorbtie — desorbtie, in conditii de operare
(presiune partiald a CO,, temperaturi) apropiate de cele ale zonei superioare a absorberului
industrial, validarea si dezvoltarea modelului matematic al procesului in aceste conditii.
verificarea aplicabilitatii relatiilor furnizate in literatura in ceea ce priveste caiculul diversilor
parametri ai transferului de masa in toate cazurile studiate, evaluarea factorului de amplificare
a procesului de absorbtie de catre reactia chimica si a celui datorat prezentet promotorului,
prin compararea datelor experimentale obtinute in urma masurdtorilor efectuate si a profilului

compozitiei fazelor in absorber obtinut prin simulare.

Concret, contributiile personale sunt:

1. Efectuarea determinirilor experimentale pe o instalatie pilot in care am reusit
asigurarea conditiilor aseminitoare zonei superioare a absorberului industrial
(industria amoniacului - procedeele Carsol, Benfield, etc.). Instalatia pilot este formata
dintr-un absorber cu umpluturi si un desorber cu umpluturd construite din otel
inoxidabil. Coloana de absorbtie cu o iniltime totalid de 2,3 m §i un diametrul interior de
0,08 m, are doui tronsoane cu umplutura (bile ceramice) cu o grosime de 0,65 m fiecare.
Coloana de desorbtie cu o iniltime totald de 2 m, are doua tronsoane cu umplutura

(inele Rashig) cu o grosime de 0,5 m fiecare.
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2. Testarea relatiilor furnizate de literaturi in cazul sistemului CO, - H,0 , cand
transferul de masa este determinat doar de coeficientii de transfer ai absorbtiei fizice si
de valoarea constantei lui Henry. in ceea ce priveste calculul constantei lui Henry, am
testat 3 relatii prezentate in literaturd (Astarita si Suenson). in intervalul de
temperatura 320-340 K, cele trei relatii dau valori aseminitoare, dar cea mai buna
aproximare in urma comparirii cu rezultatele experimentale a fost obtinuti cu relatia

lui Suenson, aceasta fiind utilizati in cadrul modelului:

1350

He0=101325%10 T~ [Pa-m’/kmol] (4.6)

3. Evaluarea factorului de amplificare a procesului de absorbtie de citre reactia
chimica (Ec), ce evidentiaza prin valoarea sa (stabilita pe baza profilului compozitiilor in
absorber, prin minimizarea valorii absolute a abaterii valorilor masurate experimental
la mijlocul si la varful absorberului fatd de cele obtinute prin simulare), influenta

prezentei reactiei chimice intre componentele sistemului.
k, =E. 'k? (4.9)
Rezultatele obtinute sunt prezentate in tabelul 4.19:

Tabel 4.19. Factorul de amplificare E (Cazul sistemului CO» - K;CO; KHCO)

Experiment
Parametru B1 B2 B3 BS | B6 B7 BS | B9
P Ec 097 | 089 | 132 | 1.06 | 1.10 | .13 | 099 | 0.89
Ec 5,05 | 416 | 447 | 529 | 3,52 | 9 | 4ok | 555

4. Introducerea unui factor de corectie a lui k; ((PEC) sub forma unei ecuatii de

regresie (dependenta liniari), in cazul absorbtiei CO; in solutii de carbonat / bicarbonat
de potasiu, datoriti existentei unei usoare dependente a factorului de amplificare Ec de
gradul de carbonatare initial al solutiei absorbante §i utilizarea acestei corectii in

programele de simulare folosite in estimarea efectului promotorilor:

(pEC =0,4782 + 2,2194 + N (4.10)
0

k, =@ -Ec -k (4.11)
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5. Introducerea unei corectii asupra valorii constantei Henry (Puc ) calculata

pentru cazul absorbtiei fizice in functie de molaritatea solutiei de carbonat si utilizarea

valorii corectate in cazul absorbtiei CO; in solutii de carbonat / bicarbonat de potasiu.

He = Dy, - Hel 4.7)

@y = 100125 (4.8)

6. Evaluarea factorului de amplificare a reactiei chimice de cdtre promotor (Ep) ce
evidentiazi prin valoarea sa (stabilitd pe baza profilului compozitiilor in absorber, prin
minimizarea valorii absolute a abaterii valorilor masurate experimental la mijlocul si la
varful absorberului fati de cele obtinute prin simulare), influenta pe care o exercita

promotorul asupra reactiei chimice si implicit asupra intregului proces de absorbtie.
ki=Ep* Qec- Ec- ki’ (4.12)

Rezultatele obtinute sunt prezentate in tabelele 4.30, 4.42, 4.51, 4.58:
Tabel 4.30. Factorul de amplificare Ey (Cazul AMET)

Parametru Experiment
C2 C3 C4 C5 C7 C8 Cl1l1
Ep 1,70 1,54 1,48 1,55 1.73 1.76 : 1.54
Tabel 4.42. Factorul de amplificare E; (Cazul DEA)
Parametr Experiment
“ I'p1 | D2 | Dds | D5 | D7 | DS | D9 | D11 | D14
Ep 2,81 2,36 2,48 2,46 | 2,05 2,00 | 243 2,00 | 2,63
Tabel 4.51. Factorul de amplificare E; (Cazul TEA4)
p Experiment
arametru El E3 E4 Eé E7 E8
Ep 1,49 1,37 1,44 1.23 1,21 1,40
Tabel 4.58. Factorul de amplificare Ep (Cazul TREA)
p Experiment
arametru F1 : 3 Fs | ¥
Ep 1,05 0.98 1,09 1,26
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7. Testarea urmitorilor compusi in calitate de promotori ai reactiei chimice: 2-
(2aminoetoxi)-etanolul, dietanolamina, trietanolamina si trietilamina, cel mai eficient
promotor, dovedindu-se a fi dietanolamina (factorul de amplificare al reactiei chimice
fiind in acest caz de 2,3); ceilalti trei promotori testati au avut de asemenea valori
supraunitare ale factorului de amplificare a reactiei, cu exceptia trietilaminei care
prezinta un factor de amplificare E, variabil functie de gradul de carbonatare a fazei
lichide (figura 4.53).

4

3.5
3,
LE' [ ]
* [ |
e )
325 s a -
= -
: DEA
E
[ ]
8 2 a . .
S
] .
] .
u M AMET
15 ¢ L, e s
TEA — — >
w
Y [ ]
1 CARB * >
> » TREA

9815 016 017 048 019 02 021 0.22 023 0.24 0.25 0.26 0.27 0.28 028 0.3 031 0.32 033 034 0.35
Grad de carbonatare initial
4.53. Dependenta factorului de amplificare a reactiei chimice de citre promotor de gradul de carbonatare
initial al solutiei in cadrul determindrilor experimentale efectuate

Rezultatele experimentale obtinute au fost partial comunicate in cadrul unor

manifestiri stiintifice nationale si internationale sau publicate in Revista de Chimie.
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€Al

Ca2

LISTA DE NOTATII

aria udatd intr-un volum de umplutura, [mz/m3 I;

suprafata specific a aumpluturii, [m*/m’);

suprafata de contact interfazic {m?];

numarul Bodenstein faza lichida, [-];

numarul Bodenstein faza gazoasa, [-];

coeficient (relatia 2.63) functie de tipul umpluturii utilizate, [-];
constante (relatia 2.40), [-]

concentratia componentului A in miezul lichidului [kmol/m’];

concentratia molara la interfatd a componentului A in faza 1, [kmol/m’}:

concentratia molari la interfatd a componentului A in faza 2, [kmol/m’];

concentratia molard a componentului A in faza 1, [kmol/m3 }:
concentratia molara a componentului A in faza 2, [kmol/m3 K

concentratia componentului A in miezul lichidului [kmol/m’};

concentratia molari la interfata a componentului A in faza I, [kmol/m’];

caldura molara a amestecului gazos, [kJ/(kmol-K)]:

cdldura molard a componentei gazoase active, [kJ/(kmol-K)];

- caldura molara a gazului inert, [kJ/(kmol-K)];

cildura specifica a fazei gazoase, [kJ/(kg'K)];
cildura specifica a fazei lichide, [kJ/(kg-K)];
diametrul bulei, [m];

diametrul particulei, [m];

coeficient de difuzie, [mz/s];

coeficient de difuzie a reactantului A, [m2/s];
coeficient de difuzie a reactantului B, [mz/s];
coeficient de dispersie axiala in faza gazoasa, [m?/s];
coeficient de dispersie axiala in faza lichida, [m%/s};

. . . - < 5 o2
coeficient de dispersie a temperaturii in faza gazoasa, [m/s];
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Lm0

coeficient de dispersie a temperaturii in faza lichida. [m?*/s];

inaltimea elementului de volum, [m];

factorul de amplificare a transferului de masa de catre reactia chimica, [-]:
factorul de amplificare a transferului de masa de cétre reactia chimica instantanee,[-]:
factorul de amplificare a reactiei chimice de cétre promotor, [-]:

factorul de amplificare a transferului de masa de catre reactia chimica. [-]:
factorul HCl titrant, [-];

acceleratia gravitationala [m/s’];

debitul fazei gazoase, [m’/s];

debitul specific al fazei gazoase [kmol/(m2 -s)];

debitul specific al fazei gazoase [kg/(m® - s)];

indltimea totala stratului de umplutura, [m];

inaltimea curenta a umpluturii, [m];

nivelul de lichid la baza coloanei, [m];

numirul Hatta, [-];

constanta lui Henry in solutie, [atm-m3 /kmol];

constanta lui Henry in apa, [Pa-m3 /kmol];

tdria ionica;

constanta de echilibru termodinamic, [-};

prima constanta de disociere a acidului carbonic, [kmol/m3 K

a doua constanta de disociere a acidului carbonic, [kmol/m"];

coeficientul total de transfer de masa raportat la faza gazoasa, [kmol/(Pa‘m2 s)]:
constanta de disociere a apei, [kmolz/mG];

coeficientul total de transfer de masa raportat la faza gazoasa, [kmol/m™s);
coeficientul partial de transfer de masa raportat la faza gazoasa. [kmol/(Pa-m2 -s)):
constanta de viteza, [m3/( kmol - s)];

coeficient de transfer de masa in faza lichida, [ m/s |;

coeficient de transfer de masi in faza lichida (absorbtie fizica). [ m/s ].
coeficient de transfer intre Vsz g §i ViM_G_Botom [1/5];

debitul fazei lichide, [m3/s];

debitul specific al fazei lichide, [m3/(m2- s)];

debitul specific al fazei lichide, [kg/(m® - s)};

alcalinitatea fata de fenolftaleina, [vali/m3 1;
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Péap G

Péap L

molaritatea solutiei, [kmol/ m’];

volum HCl folositi la titrare in prezentd de fenolftaleina sau metilorange. [cm'];
numar moli CO,, [moli];

parametru ce depinde de cinetica reactiei — relatia 1.30, [-]:

fluxul molar de substanta transferat din faza gazoasa. [kmol/(m” - s)]:
alcalinitatea fata de metilorange, [vali/m’];

presiunea totala absoluta, [bar];

presiunea partiald a componentului A in miezul fazei gazoase , {bar];
presiunea partiala a componentului A la interfata, [bar];

numarul Péclet in faza gazoasa, [-];

numarul Péclet in faza lichida, [-];

numarul Péclet in faza gazoasa in zona curgerii cu dispersie axiala, [-]:
numarul Péclet in faza lichida in zona curgerii cu dispersie axiala, [-]:
numarul Péclet in faza lichida pentru dispersia temperaturi, [-]:
numirul Péclet in faza gazoasa pentru dispersia temperaturii, [-]:
pH-ul de viraj al fenolftaleinei, [-];

pH-ul de viraj al metiloranjului, {-];

viteza de reactie, [kmol/(m3 -s)];

constanta generala a gazelor, 8314 [J/(kmol-K)};

viteza medie de reactie, [kmol/(m3 - 9)];

cifra Reynolds in faza lichida, [-];

cifra Reynolds in faza gazoasa, [-];

viteza reinnoirii suprafetei, [dyn/cm];

suprafata sectiunii transversale [mz];

suprafata transversala care este ocupati (prin care trece) de gaz. [m’):
suprafata transversala care este ocupati (prin care trece) de lichid [mz];
numarul Schmitt in faza gazoasa, [-];

numirul Schmitt in faza lichida, [-];

durata stationdrii la suprafata a elementului de volum, [s];
temperatura absoluta, [K];

temperatura termocuplelor 1-4 [°C];

timpul difuziei, [s];

temperatura absoluta a fazei gazoase, [K];
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Te v
T
To v
t

tsr
Ut

v
Vo

VL

Vsz G
Vim L
VIM_G_Baz
Vim G _varf
Vap G
Vap L

X]

X2

XF

XG

X

Xm

temperatura absoluta a fazei gazoase la intrarea in coloana, [K];
temperatura absoluta a fazei lichide, [K];

temperatura absoluta a fazei lichide la intrarea in coloana, [K]:
timpul reactiei chimice, [s];

timpul saturarii fizice, [s];

tensiunea termocuplelor 1-4, [mV];

viteza liniard a amestecului gaz-vapori, [m/s];

viteza de barbotare a bulei singulare, [m/s] — relatia 1.30: v,=0.3 m/s;
volumul liber, [m?);

volumul zonei stagnante a fazei gazoase, [ m’ |;

volumul zonei cu amestecare perfecta a fazei lichide, [ m’ ]
volumul zonei cu amestecare perfecta a fazei gazoase la baza, [ m’ ]
volumul zonei cu amestecare perfecta a fazei gazoase la vart, [ m’
volumul zonei de curgere cu dispersie axiala in faza gazoasa, [ m’];
volumul zonei de curgere cu dispersie axiala in faza lichida, [ m’];
grosimea stratului limita 1, [m];

grosimea stratului limita 2, [m];

concentratia molara la iesirea din coloana a fazei lichide , [kmol/m’):
grosimea stratului limita in faza lichida, [m};

concentratia molara la intrarea in coloana a fazet lichide , [kmol/m*);
concentratia molara initiala a fazei lichide , [kmol/m’];

grosimea stratului limita in faza gazoasa, [m];

fractia molard a componentei care se absoarbe in gaz. [kmol/kmol total];
raport molar in faza gazoasa, [kmol/kmol inert];

raport molar in fazi gazoasa la echilibru, [kmol/kmol inert];

raportul molar in fazi gazoasa la intrarea in coloana, [kmol/kmol inert]:
raportul molar al gazului la iesirea din coloana [kmol/kmol inert]:
raportul molar initial in faza gazoasa [kmol/kmol inert};

viteza de curgere a fluidului, [m/s];

viteza de curgere a fazei gazoase, [m/s];

viteza de curgere a fazei lichide, [m/s];

parametru de difuzie-concentratie, [-];

coordonata axiala , [-];
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PEC

?c
QHe
oL

Ap G

Ap L

Exponenti:

Indici:

grad de carbonatare, [%];
grad de carbonatare initial, [%];

grad de carbonatare final, [%];

coeficient de transfer termic intre cele doua faze, [k W/(m*K)]:

retentia de gaz, [kmol/m’];

retentia de lichid, [m*/m’);

grosimea filmului [mm};

grosimea filmului gazos, [mm};

grosimea filmului lichid,[mm];

caldura de reactie, [kj/kmol];

coeficient de corectie Ec in functie de ain, [-];
fractia de goluri a stratului de umplutura, [m*/m’]
fractia de volum ocupata de faza gazoasa, [m’/m’];
coeficient de corectie He in functie M, [-];

fractia de volum ocupata de faza lichida, [m’ /m’];
raportul timpilor de difuziune si reactie, [-];
incarcarea cu gaz a stratului barbotat, [-];
conductivitatea termici a fazei gazoase, [kW/(m'K)].
conductivitatea termici a fazei lichide, [kW/(m-K)];
vascozitatea fazei gazoase, [kg/ m-s};

vascozitatea fazei lichide, [kg/ m-s];

densitatea fazei gazoase, [kg/m3];

densitatea fazei lichide, [kg/m’];

tensiunea superficiala, [N/m];

tensiunea superficiala critic a materialului umpluturii, [N/m}];

raportul dintre concentratia lui A la interfata si cea din miezul lichiduluy, {-]:

- echilibru;
i - interfat;
° - miezul lichidului;
G - faza gazoasi,
L - faza lichida;
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