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R E Z U M A T 

Interfaţarea sistemelor numerice de măsurare cu microcalculatorul asigură o legare 

simplă şi directă a sursei de date analogice cu un sistem numeric capabil să stocheze, 

prelucreze sau transfere aceste date. Avantajul acestor sisteme constă în uşurinţa cu care ele 

pot fi implementate în sistemele de măsurare industriale sau în laboratoarele de cercetare. 

Studiul fenomenelor de transfer termic ce au loc în coloana de desorbţie este necesar 

pentru o caracterizare cât mai precisă a transferului de căldură în vederea modelării 

matematice şi simulării numerice a fenomenelor de transfer termic pentru instalaţia de 

absorbţie-desorbţie. 

Utilizarea sistemelor de achiziţie analog-numerice pentru măsurarea temperaturii în 

mai multe puncte permite caracterizarea transferului de căldură. 

Pe baza diagramelor prezentate se poate aprecia că un rol important în cazul 

transferului termic îl constituie regimul de curgere al lichidului. în mod uzual este indicat a se 

realiza un regim de curgere turbulentă pentru asigurarea condiţiilor favorabile unei intensităţi 

ridicate a fenomenelor de transfer de căldură. 

Izolarea corespunzătoare a coloanei micşorează pierderile spre exterior şi deci şi 

cantitatea de energie consumată. 

De asemenea, un rol important în cadrul determinărilor experimentale în procesele de 

transfer de căldură în regim dinamic îl joacă şi alegerea optimă a locului de amplasare a 

termocuplurilor şi calitatea acestora. Se pot face aprecieri eronate asupra valorii acesteia în 

cazul în care mediul de măsurare este neomogen. Este indicat ca desorbţia să aibă loc la o 

temperatură constantă realizată prin introducerea unui sistem de reglare automată al acesteia. 

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

evoluate, permite interpretarea facilă a acestora. 
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Utilizarea unor pachete de programe specializate şi a unor limbaje de programare 

evoluate reprezintă un real ajutor în domeniul simulării numerice a proceselor. Mediul de 

lucru MATLAB este unul din cele mai utilizate software-uri în prelucrarea numerică a 

datelor, având pe lângă setul funcţiilor de bază, o multitudine de toolbox-uri cu funcţii pentru 

diferite domenii de utilizare. 

Utilizarea interfeţelor pentru realizarea sistemului de măsurare (desorber) şi a 

sistemelor de măsurare şi reglare (absorber) în vederea achiziţiei datelor şi controlul 

procesului în cadrul instalaţiei pilot sunt absolut necesare. 

Implementarea MATLAB pe calculatoarele de proces ca limbaj de programare pentru 

achiziţia datelor şi controlul instalaţiei facilitează desfăşurarea determinărilor experimentale. 

în vederea măririi vitezei de transfer de masă a proceselor de chemosorbţie se folosesc 

asa-numiţii promotori ai reacţiei chimice. Aceştia au rolul de a « transporta » gazul care se 

absoarbe de la interfaţă în miezul lichidului : promotorul, ca şi absorbantul de bază, 

reacţionează la interfaţă cu gazul care se absoarbe, iar produşii de reacţie difuzează spre 

miezul lichidului unde are loc reacţia inversă, promotorul regenerându-se şi difuzând inapoi 

spre interfaţă. Pentru ca un compus chimic să poată avea rolul de promotor al reacţiei chimice, 

el trebuie să îndeplinească cel puţin două condiţii : 

> să prezinte o cinetică de reacţie mai favorabilă decât a absorbantului de bază 

(pentru a îmbunătăţi viteza de transfer la interfaţă); 

> să prezinte valori de echilibru mai ridicate decât absorbantul de bază (pentru a 

favoriza regenerarea promotorului în miezul lichidului); 

In cazul absorbţiei CO2 în soluţii de carbonat de potasiu, ca promotori ai reacţiei 

chimice în faza lichidă utilizaţi la scară industrială, se folosesc : 

• acidul arsenic (H3ASO3): procedeul Giammarco - Vetrocoke; 

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

In literatură, în ultimii ani, sunt menţionaţi şi o serie de alţi compuşi chimici, în special 

din clasa etil- şi etanol-aminelor, care pot juca rolul de promotori ai reacţiei chimice. Dintre 

aceştia, prezentul studiu a luat în discuţie pentru evaluarea comparativă a efectelor, patru 

compuşi: 

^ 2-(2aminoetoxi)-etanol (C4H11NO2) 

Dietanolamina (C4H11NO2) 

Trietanolamina (C6H15NO3) 

v^ Trietilamina (C6H15N) 
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Studiul comparativ al efectului promotorilor a fost realizat pe o instalaţie pilot de 

absorbţie - desorbţie, instalaţie realizată cu sprijinul societăţii AZOMUREŞ S.A. Absorberul 

este o coloană cu umplutură (diametrul interior 0,08 m, înălţimea umpluturii 1,3 m) din oţel 

inox, condiţiile de operare (presiunea parţială a CO2, temperaturi) fiind apropiate de cele ale 

zonei superioare ale absorberului industrial. 

Experimentele pe instalaţia pilot au fost realizate în regim staţionar, păstrându-se, pe 

cât posibil, în cadrul aceluiaşi experiment, principalii parametri la o valoare constantă: debitul 

şi compoziţia fazelor lichidă şi gazoasă, presiunea şi nivelul în baza coloanei. O metodă de 

lucru a fost trecerea o singură dată (fară recirculare) prin coloana de absorbţie a fazei lichide 

în contracurent cu faza gazoasă (cu compoziţii iniţiale cunoscute), analizarea fazei lichide la 

ieşirea din absorber şi măsurarea concentraţiei fazei gazoase în trei puncte de-a lungul 

înălţimii coloanei: la vârf, la mijloc şi la bază. O a doua modalitate de efectuare a 

experimentelor a fost recircularea soluţiei în sistem închis, între absorber şi desorber, 

analizele pe lichid având loc înainte şi după absorber, asupra fazei gazoase efectuându-se 

aceleaşi măsurători ca şi în cazul primei metode (menţionate mai sus). 

Absorbţia CO2 în soluţii calde de carbonat de potasiu este printre procesele bine-

cunoscute atât din punct de vedere termodinamic cât şi cinetic. Pentru valori mari ale pH-ului, 

reacţia principală este : 

•̂OH 
CO2 + OH- « HCO; ( 1.16,r) 

^OH 

Cinetica şi echilibrul reacţiei dintre CO2-K2CO3 sunt cunoscute atât din punct de 

vedere calitativ cât şi cantitativ, neexistând diferenţe majore de interpretare şi evaluare. 

Cinetica reacţiei dintre CO2 şi promotori (inclusiv DEA, larg folosită industrial) este încă 

neclară, datele raportate de diverşi autori fiind diferite [2]. 

Influenţa promotorului asupra transferului de masă a fost apreciată utilizând factorul 

de amplificare al reacţiei chimice de către promotor, Ep. 

Relaţia utilizată pentru coeficientul de transfer de masă pentru partea de lichid este : 

k , = E p . E , . k î (2.60) 

unde factorul de amplificare al absorbţiei de către reacţia chimică a fost calculat utilizând o 

cinetică de ordinul 1 pentru reacţia (1.16,r) pentru toate experimentele efectuate, regimul 

cinetic fiind cel al „reacţiei rapide". 

Experimente preliminare [85] au arătat că circulaţia ambelor faze în absorberul pilot 

poate fi aproximată acceptabil prin regimul de curgere de tip "piston cu dispersie axială" şi în 

111 
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consecinţă, modelul matematic care exprimă profilul compoziţiei fazelor gazoasă şi lichidă 

este constituit de două ecuaţii diferenţiale de ordinul doi: 

1 d^Y dY K v - a - H 

Per. dz' dz 

1 d - X dX K v - a - H 

P c l dz^ 
+ 

dz 
• ( y - y * ) = o 

(2.19) 

(2 .20) 

Condiţiile la limită pentru partea de gaz: 

1 âY 
Pe, âz 

r=0 

Condiţiile la limită pentru partea de lichid: 

1 ax 
Z=1 PCL dz Z=1 

âY 
cz 

= 0 

ax 
dz 

= 0 
z=0 

(2.17) 

(2.18) 

Investigarea profilului temperaturii în absorber a arătat că între vârful şi baza 

absorberului, diferenţele de temperatură nu depăşesc 1-2 grade Celsius şi în consecinţă, 

modificarea temperaturii în lungul axei nu a mai fost luată în considerare în modelul 

matematic (regim izoterm). 

Soluţionarea numerică a sistemului de ecuaţii diferenţiale neliniare s-a realizat prin 

metoda Newton-Raphson, discretizarea ecuaţiilor realizându-se utilizând diferenţe finite 

"centrale". Mediul de programare folosit atât pentru implementarea programelor de simulare 

cât şi pentru achiziţia şi analiza datelor este programul MATLAB. 

Parametrii cinetici şi de echilibru care intervin în model au fost calculaţi utilizând date 

din literatură, iar valoarea numerelor Peclet a fost estimată, aşa cum s-a menţionat, pe baza 

rezultatelor unui studiu anterior realizat pe instalaţia pilot [85] (experimente cu trasor pe 

fluxurile de gaz şi respectiv lichid). 

Efectul promotorilor asupra vitezei reacţiei chimice a fost evaluat prin compararea 

profilului CO2 obţinut prin simulare şi profilul real al compoziţiei fazei gazoase. Pentru a 

evalua corect contribuţia fiecărui factor (absorbţie fizică, absorbţie chimică - chemosorbent de 

bază şi respectiv promotorul reacţiei chimice), au fost efectuate, succesiv, trei seturi de 

experimente: 

IV 
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• Studiul sistemului CO2 - H2O, studiu ce are în vedere verificarea 

aplicabilităţii relaţiilor preluate din literatură în ceea ce priveşte absorbţia fizică a CO2; în 

acest caz, transferul de masă este determinat doar de coeficienţii de transfer ai absorbţiei 

fizice şi de valoarea constantei lui Henry (solubilitatea CO2 în apă la temperatura de 

desfăşurare a absorbţiei); 

• studiul sistemului CO2 - K2CO3 / KHCO3, studiu care are drept obiectiv 

evaluarea aplicabilităţii relaţiilor din literatură (cinetică, echilibru) în cazul chemosorbţiei CO2 

în soluţii de carbonaţi, caz în care, alături de absorbţia fizică intervine şi efectul datorat 

reacţiei chimice, efect exprimat prin intermediul factorului de amplificare. 

• studiul sistemului CO2 - K2CO3 / KHCO3 - Promotor în vederea evaluării 

efectului unor promotori ai reacţiei chimice, efect cuantificat prin factorul de amplificare al 

reacţiei chimice de către promotor. 

în ceea ce priveşte studiul absorbţiei CO2 în apă, pentru calculul constantei He s-au 

testat trei relaţii de calcul prezente în literatură. Cea mai bună aproximare a fost considerată 

ca fiind dată de relaţia (4.6): 
-1350 

HeO = 101325* 10 ^ [Pa m'/kmol] ( 4 . 6 ) 

în cazul absorbţiei CO2 în soluţii de carbonat / bicarbonat de potasiu, s-a constatat o 

uşoară dependenţă a factorului de amplificare Ec de gradul de carbonatare al soluţiei 

absorbante. Această dependenţă a fost implementată sub forma unei ecuaţii de regresie 

(dependenţă liniară) în programele de simulare folosite în estimarea efectului promotorilor. 

Pentru fiecare din acest faze ale studiului experimental, s-a procedat la o testare şi 

triere a datelor brute obţinute pe instalatia pilot: criteriul de validare utilizat a fost bilanţul de 

materiale cu privire la dioxidul de carbon (faza gazoasă versus faza lichidă), seturile de date 

care au îndeplinit acest bilanţ cu o precizie mai mică de 95% fiind eliminate de la prelucrări 

ulterioare. 

Ca şi metoda de evaluare a factorului de amplificare a reacţiei chimice de către 

promotor, s-a folosit valoarea absolută (modulul) a abaterii valorilor măsurate experimental 

(la mijlocul şi la vârful absorberului) faţă de cele obţinute prin simulare. Determinările 

experimentale efectuate cu 2-(2aminoetoxi)-etanolul, dietanolamina, trietanolamina şi 

trietilamina, în calitate de promotori, au confirmat efectul pozitiv al acestora asupra reacţiei 

chimice în domeniul de temperatură şi compoziţie în care s-a lucrat. Dietanolamina s-a 

dovedit a fi cel mai eficient promotor, factorul de amplificare al reacţiei chimice fiind în acest 

caz de 2,3. Ceilalţi trei promotori testaţi au de asemenea valori ale factorului de amplificare a 
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reacţiei care depăşesc valoarea 1, doar trietilamina prezentând un Ep care se modifică odată 

cu modificarea gradului de carbonatare a fazei lichide. 

Studiul efectului promotorilor reacţiei chimice în fază lichidă asupra absorbţiei 

dioxidului de carbon în soluţii calde de carbonat de potasiu prezintă o importanţă deosebită 

pentru îmbunătăţirea performanţelor instalaţiilor industriale. Este cunoscut faptul că 

echipamentelor de purificare a gazului de sinteză (industriile amoniacului, metanolului, etc.) 

constituie o parte importantă a instalaţiilor, atât în ceea ce priveşte investiţia, cât şi costurile 

de exploatare. Factori de amplificare ai reacţiei chimice de către promotori cu valoare 

supraunitară indică posibilitatea diminuării dimensiunilor absorberului (în cazul 

dietanolaminei cu peste 50%) pentru acelaşi nivel de reducere a conţinutului CO2 din gaze. O 

evaluare corectă a efectului promotorilor trebuie să includă şi desorbţia, neputând fi excluse 

situaţii în care un promotor este mai eficient în cazul condiţiilor din unitatea de desorbţie 

decât în ceea ce priveşte absorbţia. Totodată ar fi util să se investigheze combinaţii de 

promotori care să maximizeze eficienţa ambelor procese (absorbţia şi desorbţia). 

Prezentul studiu constituie deci, şi o bază pentru continuarea experimentărilor pentru 

investigarea atât a performanţelor diverşilor promotori în cazul desorbţiei cât şi pentru 

evaluarea efectelor promotorilor în cazul altor parametri de exploatare (compoziţia fazelor, 

temperaturi). 

VI 
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I N T R O D U C E R E 

Procesele eterogene între doi reactanţi, unul in stare lichidă şi altul în stare gazosă, 

sunt întâlnite des în practica industrială. întâlnim două categorii de procese industriale: 

purificarea amestecurilor gazoase şi sinteza unor produşi chimici. 

în prima categorie putem include îndepărtarea din gazul de sinteză a amoniacului, 

separarea H2S şi CO2 din gazele de cracare a hidrocarburilor sau îndepărtarea SO2 din gazele 

de ardere a combustibililor din raţiuni de depoluare. 

Dintre procesele din categoria a doua, putem menţiona: clorurarea benzenului sau a 

altor hidrocarburi, sulfonarea hidrocarburilor aromatice cu SO3 gazos, absorbţia NO2 în apă 

pentru sinteza acidului azotic, absorbţia SO3 în H2SO4 la fabricarea oleumului [14]. 
/S 

In contextul economic actual, îndepărtarea bioxidului de carbon din diferite amestecuri 

de gaze în care este conţinut, are o importanţă şi dezvoltare tot mai mare, atât în vederea 

purificării amestecurile, de bioxid de carbon nedorit pentru unele procese industriale, cât şi în 

vederea recuperării propriu-zise a acestuia, datorită cerinţelor în creştere pentru diferite 

utilizări, în industrie sau uz alimentar. 

Purificarea gazelor prezintă un interes tot mai mare pentru evitarea poluării atmosferei, 

iar necesitatea realizării unor reacţii cu purităţi foarte avansate sau recuperarea unor compuşi 

valoroşi sunt probleme deosebit de importante. Aceste probleme sunt comune mai multor 

ramuri ale industriei actuale, iar principiile de bază a celor mai multe metode folosite, fiind 

utilizate prin adaptare în diverse ramuri industriale. 

Eliminarea diferitelor impurităţi cu caracter acid este o etapă foarte des utilizată în 
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multe procese de prelucrare a gazelor naturale şi în diferite ramuri ale industriei chimice. 

După purificare, conţinutul admis de CO2 în gaz variază în limite relativ largi, în 

funcţie 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 sinteză. în acest caz, 

separarea CO2 de H2 se face criogenic, existând astfel posibilitatea ca prin solidificarea CO2 

să se ajungă la obturarea conductelor [104]. 

îndepărtarea din amestecul gazos a unei componente nedorite (spălare), separarea unei 

componente utile din amestecul gazos (recuperare) sau reducerea unor reacţii chimice gaz-

lichid sunt procese care se fac prin absorbţie. 

Procesele de eliminare (separare) a dioxidului de carbon se bazează în majoritate pe 

absorbţie, dizolvarea CO2 în lichid şi după aceea desorbţia lui din lichid, în diferite utilaje. 

Principiile generale sunt foarte asemănătoare chiar dacă reacţia chimică este prezentă sau nu. 

Procesele de absorbţie pot fi uzual împărţite în : 

• procese utilizând solvenţi apoşi, 

• procese utilizând soluţii apoase, 

• procese utilizând soluţii neapoase, 

• combinaţii utilizând două unităţi în serie, 

• combinaţii utilizând o singură unitate. 

Majoritatea proceselor de purificare a gazelor aflate în exploatare lucrează cu soluţii 

apoase, singurii solvenţi puri care au fost folosiţi sunt apa şi metanolul. Un avantaj reclamat 

de cei mai mulţi dintre solvenţii neapoşi este acela că în mod normal gazul este deshidratat. 

Avantajul economic nu este atât de mare dacă se utilizează instalaţii de uscare a gazului. Se 

cunosc diferite procedee aplicate în industrie, fimcţie de condiţiile de lucru sau procesul din 

care fac parte: procedeul FLUOR, procedeul PURISOL, procedeul SOLEXOL, procedeul 

RECTISOL, procedeul SULFINOL, procedeul GIAMMARCO - VENTROCOKE, procedeul 

CATACARB, procedeul BENFIELD, procedeul CARSOL. 

Atât studiul metodelor de lucru şi al aparaturii utilizate în procesele de absorbţie şi 

desorbţie cât şi problemele de ordin teoretic legate de aceste două procese de transfer de 

masă, reprezintă în continuare o preocupare însemnată a cercetătorilor, proiectanţilor şi 

tehnologilor de specialitate. 
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Pentru rezolvarea diverselor probleme întâlnite în activităţile de cercetare a proceselor 

tehnologice noi, de proiectare a unităţilor pilot şi industriale, de operare cu rezultate optime a 

instalaţiilor existente şi de adaptare a acestora la noi condiţii de lucru, precum şi de rezolvare 

a deficienţelor apărute în exploatare, pe baza cunoaşterii principiilor teoretice, inginerii şi 

tehnicienii trebuie să dispună de un material care să le permită adoptarea de soluţii practice. 

Pentru a putea studia în toată complexitatea sa factorii care influenţează absorbţia, 

pentru dimensionarea aparaturii necesare şi stabilirea condiţiilor de lucru optime din punct de 

vedere tehnico-economic, absorbţia trebuie examinată atât din punct de vedere static, prin 

studiul echilibrului de fază, cât şi din punct de vedere dinamic, prin studiul vitezei procesului 

de transfer de masă între faze. 

în acest domeniu, al proceselor de absorbţie - desorbţie au fost publicate o serie de 

materiale utile ce prezintă amănunţit sub diverse aspecte, desfăşurarea fenomenelor foarte 

complexe care au loc, amintind în acest sens monografiile ce au fost publicate, deosebit de 

valoroase din punct de vedere ingineresc şi al volumului mare de informaţie în domeniu [1], 

[28], [52], [81], [87]. înainte, exploatarea modelului era limitată de capacitatea fizică redusă 

de soluţionare a ecuaţiilor. Evoluţia spectaculoasă în domeniul tehnicii de calcul permite 

astăzi eliminarea acestor probleme, stimulând dezvoltarea unor metode numerice performante, 

atât sub aspectul preciziei, cât şi al timpului de calcul. 

Modelul matematic al unui sistem este un ansamblu de relaţii matematice, ecuaţii şi 

inecuaţii, ce caracterizează şi descriu interdependenţele dintre parametrii constructivi şi 

funcţionali ai sistemului. Prezenţa inecuaţiilor în model se datorează unor restricţii cu caracter 

fizico-chimic, tehnologic sau constructiv [113]. Pe măsura creşterii complexităţii fenomenelor 

creşte şi ordinul ecuaţiilor ce le descriu [25]. 

Modelarea matematică a proceselor chimice, în special a celor care au loc în reactorul 

chimic, constituie un instrument eficient de analiză, care trebuie să permită o parcurgere cât 

mai rapidă a drumului între cercetare şi producţia industrială. 

Modelarea este importantă atât în faza de proiectare cât şi în faza de analiză a 

funcţionării reactoarelor industriale. Cu ajutorul calculatorului, aceasta permite dimensionarea 

şi identificarea regimurilor optime de operare a reactoarelor chimice [64]. 

Simularea unui proces constă în estimarea comportamentului unui proces bazată pe 

un model matematic prin intermediul programelor din diverse limbaje de programare. 

Modelarea matematică şi simularea numerică sunt două aspecte utile în toate fazele de 

dezvoltare a unei tehnologii, acestea prezentând o serie de avantaje certe : 

> aprofundarea cunoaşterii şi înţelegerii procesului (trebuie luate în considerare 
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secvenţe complexe cauză - efect, interdependenţele dintre variabile, etc) 

> proiectarea optimală a instalaţiilor (dimensionarea utilajelor şi evaluări ale 

parametrilor pe baza datelor obţinute pe instalaţii pilot, studiul efectelor modificărilor în 

dimensiuni, structura optimă a fluxului tehnologic) 

> optimizarea exploatării instalaţiilor în funcţiune ţinând cont de strategia de 

predicţie a producţiei 

> controlul optimal [113]. 

Absorbţia în instalaţia pilot de laborator şi cea în instalaţia industrială prezintă câteva 

diferenţe. în cazul instalaţiei pilot de laborator, debitele specifice ale fluidelor trebuie alese 

mai mici decât în cazul instalaţiilor industriale, pentru a se asigura modificări semnificative de 

concentraţie de-a lungul înălţimii mai mici a tronsonului de umplutură al absorberului pilot. 

Modificările compoziţiei fazei lichide sunt mai mici comparativ cu procesul industrial. 

Efectul termic al procesului de absorbţie, foarte important în absorberul industrial, este 
A 

aproape inexistent în cazul instalaţiei pilot. In cazul experimentelor la temperaturi diferite de 

temperatura mediului ambiant, efectul modificării temperaturii datorită reacţiei chimice se 

neglijează, pierderile de căldură în exterior fiind minimizate printr-o bună izolare termică a 

coloanei. Efectele termice simulate ale reacţiei de absorbţie produc modificări de temperatură, 

în partea inferioară a coloanei de aproximativ 0,1-0,8 X . Aceste valori sunt mult mai mici 

faţă de diferenţele de temperatură dintre vârful şi baza coloanei, flmcţie de temperatura la care 

are loc procesul şi a mediului ambiant. Pentru distribuţia temperaturii în cazul simulării 

procesului se consideră o temperatură constantă pe întreaga înălţime a coloanei. Căderea de 

presiune în instalaţia pilot este mai mică decât în absorberul industrial, datorită valorii mici a 

vitezei de curgere a fazei gazoase, iar ca ipoteză simplificatoare se consideră o presiune 

constantă de-a lungul înălţimii coloanei. 

In ansamblu, condiţiile realizate pe instalaţia pilot se apropie de condiţiile de cele ale 

zonei superioare ale absorberului industrial în ceea ce priveşte valorile presiunilor parţiale ale 

componenţilor şi ale temperaturilor de lucru. 

In cazul industrial, datorită legăturii dintre absorbţie şi desorbţie (modificări de debite, 

temperaturi, concentraţii iniţiale) nu se poate pune problema unei modelări şi simulări a 

procesului doar pe partea de absorbţie. 

Un model în regim dinamic trebuie să includă ambele coloane (absorbţie şi desorbţie), 

schimbătoarele de căldură şi ţevile de legătură, ceea ce implică un număr mare de parametri şi 

o structură foarte complexă a algoritmului de simulare. 

Datorită comportamentului foarte complex al instalaţiei industriale (variaţii dinamice 
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ale parametrilor procesului) este indicat a se studia procesul (informaţii în ansamblu privind 

parametri curgerii fazelor), prin comparaţie între rezultatele simulării procesului şi 

experimentele efectuate pe o instalaţie pilot de laborator [59]. 

Industria chimică este caracterizată de diversitatea tehnologiilor şi procedeelor de 

fabricaţie precum şi a aparatelor şi utilajelor folosite. Marea majoritate a acestor tehnologii 

implică consumuri ridicate de energie şi materii prime. Buna funcţionare a acestor instalaţii 

reprezintă un obiectiv economic deosebit de important. 

Deoarece costurile implicate în proiectarea, construcţia şi funcţionarea unei astfel de 

instalaţii sunt ridicate, este importantă identificarea unor soluţii de proiectare, construcţie sau 

funcţionare, astfel încât să asigure atingerea celor mai bune performanţe posibile. 

Atingerea unor performanţe mai bune prin găsirea unor soluţii de funcţionare optimă 

prezintă mare interes, studiindu-se procesul chimic de bază şi parametri de lucru ai procesului. 

Prin aceasta se urmăreşte estimarea corectă a amplificării vitezei procesului şi mărirea 

randamentului său. 

Mărirea eficacităţii transferului de substanţă în coloane conduce automat la reducerea 

consumurilor energetice şi a dimensiunii utilajelor. Aceasta este o problemă importantă şi s-au 

găsit soluţii practice pentru rezolvarea sa. Intensificarea proceselor de absorbţie 

(chemosorbţie) şi desorbţie se face prin: modificarea parametrilor constructivi, modificarea 

parametrilor tehnologici, utilizarea promotorilor de reacţie, utilizarea promotorilor statici de 

amestecare şi modificarea parametrilor hidrodinamici. 
A 

In cazul procesului de absorbţie cercetările urmăresc efectul utilizării diverşilor 

promotori asupra transferului de masă. Realizarea acestui deziderat se face doar prin 

experimentare cu diverse substanţe, în calitate de promotor, adăugate soluţiilor absorbante 

utilizate în procedeele respective. Aceste experimente sunt greu de realizat pe instalaţia 

industrială, recomandându-se efectuarea acestora pe o instalaţie pilot urmată de o dezvoltare a 

modelului procesului în concordanţă cu rezultatele obţinute. 

Optimizarea proceselor din industria chimică este deosebit de importantă prin prisma 

costurilor şi implicit a beneficiilor ce se pot realiza. 

La nivel industrial, cele mai multe procese de purificare a gazelor ( fabricarea 

hidrogenului, purificarea gazului natural şi sinteza amoniacului ) se referă la îndepărtarea din 

amestecurile gazoase a CO2, H2S sau SO2. Principiile de separare sunt asemănătoare. 

Studiul efectului promotorilor reacţiei chimice în fază lichidă asupra absorbţiei 

dioxidului de carbon în soluţii calde de carbonat de potasiu prezintă o importanţă deosebită 

pentru îmbunătăţirea performanţelor instalaţiilor industriale. Este cunoscut faptul că 
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instalaţiile de purificare a gazului de sinteză (industriile amoniacului, metanolului, etc.) 

constituie o parte importantă a instalaţiilor atât în ceea ce priveşte investiţia cât şi costurile de 

exploatare. Factori de amplificare ai reacţiei chimice de către promotori cu valoare 

supraunitară indică posibilitatea diminuării dimensiunilor absorberului pentru acelaşi nivel de 

reducere a conţinutului CO2 din gaze. 

Studiile şi experimentele realizate în această lucrare, urmăresc sistemul dioxid de 

carbon - soluţii de carbonat de potasiu ce stă la baza procedeelor Benfield / Carsol utilizate la 

scară industrială pentru purificarea gazelor în sinteza amoniacului. 

Absorbţia CO2 în soluţii calde de carbonat de potasiu este printre procesele bine-

cunoscute. Cinetica şi echilibrul reacţiei dintre CO2-K2CO3 sunt cunoscute atât din punct de 

vedere calitativ cât şi cantitativ, neexistând diferenţe majore de interpretare şi evaluare. 

Cinetica reacţiei dintre CO2 şi promotori (inclusiv DEA, larg folosită industrial) este încă 

neclară, datele raportate de diverşi autori fiind diferite [2]. 
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OBIECTIVELE LUCRĂRII 

1. Efectuarea unei documentări bibliografice referitoare la stadiul actual al cunoaşterii 

asupra proceselor de absorbţie şi desorbţie a dioxidului de carbon. 

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

absorbţie a dioxidului de carbon prin utilizarea promotorilor de reacţie. 

3. Utilizarea sistemelor analog - numerice pentru achiziţie şi comandă în procesele de 

absorbţie-desorbţie în vederea modelării analitice şi experimentale a fenomenelor de transfer de 

masă şi termic pentru instalaţia pilot. 

4. Evaluarea parametrilor absorbţiei fizice a dioxidului de carbon în apă şi ai absorbţiei 

însoţită de reacţie chimică în sistemul CO2 - K2CO3/KHCO3 în instalaţia pilot. 

5. Testarea promotorilor de reacţie în vederea îmbunătăţirii procesului de absorbţie a 

dioxidului de carbon în soluţii calde de carbonat/bicarbonat de potasiu în instalaţia pilot. 

6. Evaluarea efectelor diverşilor promotori ai reacţiei chimice în cazul absorbţiei COi în 

soluţii calde de K2CO3 /KHCO3 tn instalaţia pilota în regim staţionar şi condiţii apropiate de cele ale 

zonei superioare ale absorberului industrial în ceea ce priveşte valorile presiunilor parţiale ale 

componenţilor şi ale temperaturilor de lucru. 

7. Dezvoltarea şi validarea unui model matematic al procesului de absorbţie prin determinări 

experimentale efectuate pe instalaţia pilot. 

8. Prezentarea contribuţiilor proprii şi elaborarea concluziilor finale cu menţionarea 

direcţiilor de cercetare ce se pot dezvolta în continuare. 
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P A R T E A 1. S T A D I U L C U N O A Ş T E R I I IN D O M E N I U 

Capitolul 1. 

P R O C E S E D E A B S O R B Ţ I E - D E S O R B T I E 

1.1. GENERALITĂŢI 

Absorbţia este operaţia unitară de transfer de masă în care una sau mai multe 

componente dintr-un amestec gazos se separă prin dizolvare selectivă într-un lichid numit 

absorbant. Procesul invers, de trecere a componentului solubil din fază lichidă în fază 

gazoasă, se numeşte desorbţie sau stripare [84]. 

Absorbţia este una dintre cele mai importante operaţii unitare, care este utilizată pentru 

separarea componentelor unui amestec gazos folosind absorbanţi (dizolvanţi) adecvaţi în care 

ele se dizolvă preferenţial şi procedând apoi la desorbţie. în acest mod se realizează separarea 

inertului de absorbit, recuperarea acestuia din urmă şi separarea absorbantului care este apoi 

recirculat. 

Absorbţia este larg utilizată pentru separarea amestecurilor gazoase în fracţiunile 

dorite sau pentru recuperarea unor produse valoroase. Alt domeniu important de aplicare este 

purificarea unor gaze conţinând impurităţi care le fac necorespunzătoare utilizării ca materii 

prime în sinteze chimice sau a unor substanţe toxice, inflamabile sau rău mirositoare care 

dăunează astfel calităţii produsului. 

De obicei, în practica industrială sunt supuse absorbţiei, amestecuri gazoase de două 

sau mai multe componente dintre care numai unul este solubil, iar celelalte sunt practic 

insolubile (au solubilitate redusă). Componentul solubil este numit absorbit sau absorbat, 

dizolvantul lichid este numit absorbant, iar gazul insolubil poartă denumirea de inert. 

In funcţie de natura forţelor de interacţiune care se stabilesc între moleculele 
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absorbitului şi absorbantului, absorbţia poate fi de două tipuri: absorbţia fizică şi absorbţia 

chimică sau chemosorbţia. 

Absorbţia fizică este procesul în care între moleculele absorbitului şi cele ale 

absorbantului se stabilesc legături slabe (de tipul forţelor van der Waals, legături de hidrogen 

etc.), proces care este reversibil şi este condiţionat de solubilitatea absorbitului. Absorbţia 

fizică se realizează cu degajare de căldură alcătuită din căldura de dizolvare şi căldura de 

amestecare [84]. 

Absorbţia chimică sau chemosorbţia este procesul în care între cele două feluri de 

molecule are loc o reacţie chimică, ce presupune redistribuirea electronilor de valenţă, apariţia 

de specii de molecule noi în sistem şi formarea de legături de tipul valenţelor; chemosorbţia 

este rareori reversibilă. 

Absorbţia însoţită de o reacţie chimică este şi ea frecvent utilizată pentru separări şi 

purificări de gaze, pentru obţinerea unor soluţii apoase sau de altă natură, precum şi pentru 

efectuarea unor sinteze chimice. 

în chemosorbţie, degajarea de căldură este sporită de reacţie dacă aceasta este 

exotermă [84]. 

Solubilitatea gazelor scade cu creşterea temperaturii astfel absorbţia este favorizată de 

scăderea temperaturii şi invers, creşterea temperaturii favorizează desorbţia. 

în ceea ce priveşte presiunea, creşterea presiunii favorizează absorbţia, iar scăderea 

presiunii favorizează desorbţia. 

Absorbţia şi desorbţia sunt două dintre operaţiile unitare de transfer de masă 

importante şi sunt frecvent aplicate cu rezultate bune, pentru îmbunătăţirea indicilor 

economici şi de calitate a unor produse prelucrate în special în industriile: chimică, 

petrochimică şi petrolieră, dar şi în industria alimentară sau în rezolvarea unor probleme de 

poluare a aerului şi apei. 

1.2. TRANSFER DE MASA 

Transferul de masă este un proces complex, datorită faptului că fazele aflate în contact 

sunt într-o stare de obicei turbulentă, iar proprietăţile fizice ale fazelor se schimbă mult în 

timpul procesului [66]. 

Fenomenul fizic care stă la baza trecerii substanţelor dintr-o fază în alta este 
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difuziunea, determinată de concentraţie, de presiuni de vapori sau de solubilitate. 

Mecanismul transferului de masă a fost explicat de mulţi cercetători cu ajutorul unor 

modele fizice, pe baza cărora s-au elaborat mai multe teorii. Acestea urmăresc stabilirea unor 

corelări între parametrii specifici transferului de masă şi hidrodinamicii fazelor, astfel încât 

relaţiile deduse să descrie cât mai riguros fenomenele fizice care au loc. 

Teoriile asupra mecanismului transferului de masă sunt: teoria stratului dublu 

(Whitman - 1923), teoria penetraţiei (are la bază modelul reînnoirii suprafeţei elaborat de 

Higbie - 1935), teoria reînnoirii întâmplătoare (elaborată de Danckwerts - 1951 - pe baza 

modelului reînnoirii suprafeţei, al lui Higbie) şi teoria film - penetraţie (elaborată de Toor şi 

Marchello - 1958 - în încercarea de a cuprinde într-un singur model cele două teorii: cea a 

stratului dublu şi cea a penetraţiei) [66]. 

In procesul de absorbţie sunt puse în contact două faze: gazoasă şi lichidă. Coexistenţa 

celor două faze se datorează echilibrului de absorbţie care se supune legii fazelor. Echilibrul 

se stabileşte numai după un contact îndelungat. La absorbţie, timpul de contact este limitat de 

circulaţia fazelor, atingerea echilibrului fiind împiedicată de transferul continuu de masă din 

faza gazoasă în cea lichidă, prin aducerea continuă în sistem a gazului bogat în component 

solubil şi absorbant proaspăt, concomitent cu evacuarea absorbantului îmbogăţit în component 

solubil şi a gazului neabsorbit. Ca urmare, cantitatea de component absorbit este determinată 

de viteza transferului de masă între fazele puse în contact. 

Procesul de absorbţie trebuie examinat atât din punct de vedere static (al echilibrului 

fazelor), cât şi din punct de vedere cinetic (al vitezei transferului de masă). 

1.2.1. Absorbţie fizică. Absorbţie însoţită de reacţie chimică 

Pentru un transfer de masă eficace, contactul are loc între două faze în mişcare şi 

atunci, datorită forţelor de interacţiune între faze, de o parte şi de alta a interfeţei se formează 

un strat limită, în care curgerea diferă de restul masei fazelor. 

Se consideră două faze (figura 1.1), Faza 1 şi Faza 2 în care concentraţiile 

componentului care difuzează sunt Ca,i, respectiv CA,2 , iar la interfaţă concentraţiile sunt C'AJ, 

respectiv c a,2. Concentraţiile la interfaţă ale componentului care se transferă sunt la echilibru. 

Concentraţiile variază în ordinea CA,I > c A,I ; c A,2 > CÂ . 

Difuziunea moleculară, ca rezultat al mişcării dezordonate a moleculelor în prezenţa 

unui gradient de concentraţie, constă în transportul substanţei, în stare moleculară, peste un 

mediu imobil sau într-un mediu în mişcare laminară perpendicular pe direcţia de curgere. 
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Al FAZAl 

Strat limită 1 

INTERFAŢA 

'' : .y , Strat limită 2 

FAZA 2 

Figura 1.1. Teoria stratului dublu 

în straturile limită, datorită curgerii preponderent laminare, difuziunea moleculară este 

determinantă. Datorită faptului că difuziunea moleculară este procesul cel mai lent, ea va 

determina viteza globală a procesului de transfer. 

Componentele celor două medii vor difuza cu viteze diferite. Viteza cu care un proces 

se apropie de starea de echilibru poate fi exprimată prin două componente: forţa motrice care 

cauzează procesul şi factorul de rezistenţă care controlează viteza cu care are loc procesul la o 

forţă motrice dată. 

Forţa motrice se exprimă ca diferenţă între potenţialele chimice ale componenţilor 

fazelor aflate în contact. în practica inginerească, pentru caracterizarea echilibrului se folosesc 

mărimi care se pot determina: concentraţia, presiunea parţială şi fugacitatea. în cazul 

sistemelor gaz-lichid, forţa motrice se exprimă ca şi presiune parţială pentru faza gazoasă, 

respectiv ca şi concentraţie pentru faza lichidă. 

Difuziunea moleculară este guvemată de legea I a lui Fick, similară cu legea lui 

Fourier pentru transferul de căldură prin conductivitate: 

N = -D'grad c = -D 
dx ( 1 . 1 ) 

Fluxul unitar de substanţă (cantitatea de substanţă) care difuzează în unitatea de 

timp, prin unitatea de arie, perpendiculară pe direcţia fluxului este proporţional cu 

gradientul de concentraţie şi cu un coeficient numit coeficient de difuzie [67]. 

în afara difuziunii moleculare, la omogenizarea concentraţiei contribuie şi difuziunea 

de turbulenţă cauzată de deplasarea unor porţiuni macroscopice de fluid în mişcare turbulentă. 

Ea este întotdeauna însoţită de difuziunea moleculară. Difuziunea poate avea loc într-o 
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singură fază sau între două faze cu traversarea interfeţei. 

Se consideră sistemul bifazic (figura 1.2) în care faza gazoasă conţine două 

componente A (solubil) şi B (inert), iar faza lichidă (soluţia) conţine absorbantul şi 

componentul A dizolvat. 

faza gazoasă 

Xg 
X, 

faza lichidă 

A + B 

'PA 

Figura 1.2. Sistem bifazic 

în cazul absorbţiei fizice, dacă se consideră că la interfaţa gaz-lichid compoziţia fazei 

lichide este în echilibru cu compoziţia fazei gazoase, fluxul molar din componentul A 

transferat din faza gazoasă în unitatea de timp prin unitatea de suprafaţă de contact, este: 

( 1 . 2 ) 

Dacă Ca° şi Ca' sunt concentraţiile componentului A în faza lichidă, respectiv la 

interfaţă, acelaşi flux poate fi scris şi în forma : 

N = k ° . ( c ; - c / ) ( 1 . 3 ) 

Dacă legea lui Henry este aplicabilă (He - constanta lui Henry): 

(1 .4 ) 

Din relaţiile (1.2) - (1.4) se obţine: 

P A 

N = _ He 
- C , 

1 1 (1.5) 
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Examinând relaţia (1.5) se constată că există două situaţii limită: 

- transferul de masă este controlat de faza gazoasă 

— — » 1 , relaţia (1.5) poate fi aproximată prin: 
Hek^, 

N = k c - ( p ^ - H e c / ) (1 .6 ) 

- transferul de masă este controlat de faza 1 ichidă. 

1 
He-k, 

«1, relaţia (1.5) devine: 

P A N = k 
/ \ 

o 

' A He 
o - c (1.7) 

în cazul — ^ — ^ 1, nici una dintre faze nu controlează net, transferul de masă. 
He-k^ 

Relaţiile (1.2) - (1.5) sunt valabile şi în cazul desorbţiei, fluxul molar va fi însă un 

număr negativ. 

Fenomenul absorbţiei însoţite de reacţie chimică poate fi exprimat ca o secvenţă de 

paşi care pot sau nu să interfereze [1]: 

a) difuzia reactantului (reactanţilor) din miezul fazei gazoase la interfaţa dintre 

cele două faze; 

b) difuzia reactantului (reactanţilor) de la interfaţă spre interiorul fazei lichide; 

c) reacţia chimică în fază lichidă ; 

d) difuzia reactanţilor iniţial prezenţi în faza lichidă şi/sau a produşilor de reacţie 

în interiorul fazei lichide datorită gradienţilor de concentraţie creaţi prin reacţia chimică. 

Etapele (b) - (d), care pot interfera, pot fi considerate în serie cu (a). 

Fenomenul simultan al difuziei şi al reacţiei chimice în fază lichidă este descris, pentru 

fiecare din speciile reactante, de ecuaţia diferenţială: 

a 
(1.8) 

transport 
convectie acumulare reacţie 

molecular 

Ecuaţia (1.8) este dedusă în raport cu un sistem de coordonate care se mişcă împreună 

cu porţiunea de lichid considerată; v = O înseamnă că, pe perioada vieţii sale, elementul de 

lichid se consideră un corp rigid, ceea ce nu înseamnă că poziţia lui în spaţiu nu se poate 
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schimba. în aceste condiţii t este timpul scurs din momentul aducerii la interfaţă a porţiunii de 

lichid considerate. în acest sens ecuaţia (1.8), care descrie un fenomen nestaţionar poate fi 

aplicată la procesele care sunt staţionare la scară macroscopică. 

Ecuaţia (1.8) se simplifică considerabil în teoria filmului dublu. Dacă are loc a singură 

reacţie, pentru reactantul A se poate scrie: 

d'c. 
D 

dx' 
- r (1.9) 

în cazul teoriei penetraţiei şi a teoriei reînnoirii suprafeţei [44], [28].: 

D, 
d'c, dc^ 
dx- St 

+ r (1.10) 

în general, r este o funcţie de concentraţia unuia sau mai multor reactanţi şi atunci, din 

punct de vedere matematic, problema constă în integrarea unui set de ecuaţii diferenţiale de 

tipul (1.9) sau (1.10). 

In cazul unei reacţii chimice în fază lichidă se disting două efecte. Consumarea 

componentului A printr-o reacţie chimică duce la scăderea concentraţiei sale CA"" din miezul 

lichidului. In cazul desorbţiei, reacţia chimică produce continuu componentul ce va fi desorbit 

mărindu-i concentraţia în lichid. 

gaz 

zona 
convectivă 

de gaz 

PA 

K 

i- lichici 

C' 

c ; 

zona 
coiivectK/ă 
a lichidului 

Reacţia chimică 
A + Î B --> Produşi 

C, 

- S G O S I X 

Film de gaz Film de lichid 
(«g) («L) 

Figura 1.3. Profilele concentraţiilor reactanţilor în jurul interfeţei gaz - lichid 

în prezenţa reacţiei chimice ; în absenţa reacţiei chimice 
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în ambele cazuri, desfăşurarea reacţiei chimice duce la mărirea forţei motrice sub care 

se desfăşoară procesul şi la mărirea coeficientului de transfer de masă raportat la faza lichidă. 

Amplificarea poate fi atât de mare încât controlul transferului de masă să fie trecut asupra 

fazei gazoase. 

Variaţiile concentraţiilor celor doi reactanţi în jurul interfeţei sunt dependente de 

raportul vitezelor etapelor de transfer de masă şi transformarea chimică. Profilele 

concentraţiilor reactanţilor în jurul interfeţei G/L în prezenţa şi absenţa reacţiei chimice sunt 

prezente în figura 1.3 [14]. 

Rezistenţa la transfer de masă a interfeţei 

în general, modelele tradiţionale consideră că interfaţa gaz-lichid se saturează 

instantaneu cu gazul care se absoarbe ignorându-se astfel, orice rezistenţă la transfer a 

interfeţei. Această rezistenţă a fost pusă în evidenţă de Higbie, care a constatat că la absorbţia 

CO2 în apă, viteza de absorbţie este mai redusă decât cea rezultată în urma presupunerii unei 

saturări instantanee a interfeţei. Fluxul de gaz care trece prin unitatea de suprafaţă de contact 

se exprimă conform expresiei (1.11) şi concordă bine cu rezultatele experimentale obţinute: 

N = k , 
/ • \ C; C; 

. c c , V y 
(1.11) 

/V 

In literatură se deduce soluţia ecuaţiei de difuzie pentru cazul absorbţiei gaz-lichid cu 

faze staţionare luând în considerare şi rezistenţa interfeţei [42]. 

Acelaşi fenomen al micşorării vitezei de absorbţie faţă de valoarea calculată teoretic 

este explicat prin prezenţa unui echilibru metastabil între cele două faze: mărimea forţei 

motrice a procesului este determinată de mărimea abaterii nu de la echilibrul real, ci de la cea 

a echilibrului metastabil dintre fazele gazoase şi lichidă. Constanta lui Henry calculată pe 

baza echilibrului metastabil (obţinută din profilul compoziţiei în lungul axei) este de 3-5 ori 

mai mică decât cea calculată în condiţiile echilibrului real (absorbţia dioxidului de carbon în 

apă) [89]. 

1.2.2. Regimuri cinetice 

Raportul relativ dintre procesele de transfer de masă şi reacţia chimică este 

sistematizat în literatură prin aşa-numitele regimuri cinetice. 
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Aceste regimuri se definesc pe baza raportului adimensional dintre timpul difuziei şi 

timpul reacţiei [1]: 

tu = (1.12) 
t. 

Timpul difuziei to este definit pe baza relaţiei: 

v t o y 
(1.13) 

El poate fi determinat fie direct, pe baza specificului hidrodinamic al fazei lichide, fie 

prin calculul lui kt" pe baza corelaţiilor empirice uzuale şi a calculului coeficientului de 

difuziune. 

Legătura dintre el şi parametri empirici specifici teoriilor (5 - grosimea filmului în 

cazul teoriei filmului dublu; t* - durata staţionării la suprafaţă a elementului de volum în cazul 

teoriei penetraţiei; s - viteza reînnoirii suprafeţei în cazul teoriei reînnoirii suprafeţei) este: 

Valorile uzuale sunt în domeniul [Astarita]: 4-10'^ sec < to < 4 10'̂  sec 

Timpul reacţiei, tr, este definit ca timpul necesar reacţiei chimice pentru a schimba 

concentraţia pe intervalul CA* - C^ dacă reacţia s-ar desfăşură la valoarea medie a vitezei pe 

acest interval. Deoarece valoarea medie a vitezei de reacţie este: 

1 
i o 

Ca -CA C. 

| r -dc . (1.15) 

ecuaţie care defineşte timpul reacţiei (factorul 2 este introdus pentru ca în cazul reacţiei de 

ordinul 1 el să devină valoarea inversă a constantei cinetice) este: 

( 1 1 6 ) 
2 - r . 

2 - r d c ^ 

Dacă O « 1 , se vorbeşte de regimul cu reacţia chimică lentă (rolul reacţiei chimice 

este numai de a mări forţa motrice a procesului). 

Se poate considera că forţa motrice totală CA' - CA* este divizată în două părţi: 
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- CA' - Ca^ este forţa motrice pentru transferul de masă de la interfaţă spre miezul lichidului ; 

- CA^ - CA* este forţa motrice pentru reacţia chimică (care are loc în masa lichidului). 

Raportul acestor două forţe este: 

c ' - C ' t 

\ ^ (1.17) 

unde tsfcste timpul saturării fizice [1]. 
Dacă tr » tsf se vorbeşte de subregimul cinetic, reacţia chimică fiind elementul A 

determinant al procesului de absorbţie. In acest subregim, viteza totală a transferului de masă 

este proporţională cu volumul lichidului şi nu depinde de RL" şi de suprafaţa de contact gaz-

lichid. 

Dacă to « tr « tsf se vorbeşte de subregimul difuzional: reacţia chimică este 

suficient de lentă pentru a nu produce un efect de amplificare al transferului de masă, dar 

suficient de rapidă pentru a menţine echilibrul chimic în miezul lichidului. Viteza totală a 

transferului de masă depinde de intensitatea amestecării (deci de kL̂ "), este proporţională cu 

suprafaţa de contact gaz-lichid şi este independentă de volumul lichidului. 

Fie B reactantul din faza lichidă CB* şi CB° concentraţiile sale la interfaţă şi în miezul 

lichidului. 

Dacă sunt îndeplinite condiţiile: ( D » l şi 

se vorbeşte de regimul reacţiei chimice rapide. în acest regim, în miezul lichidului prevalează 

echilibrul chimic, iar concentraţia reactantului B este constantă în toată faza lichidă (această 

condiţie este impusă de o desfăşurare cu viteză mare a reacţiei). Factorul de amplificare al 

transferului de masă de către reacţia chimică are expresia [1]: 

£ = V o = ^ (1.18) 
K 

Dacă reacţia chimică este de pseudo-ordin unu şi ACA este forţa motrice a procesului 

(CA° practic coincide cu CA* ): 

ACA = CA - CA"" ; r (AcA) = ko ACA (1.19) 

atunci, întru-cât tr = 1 / ko, se obţine: 

k L = V ( D k o ) (1.20) 
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deci viteza transferului de masă se exprimă ca flux de substanţă care trece prin unitatea de 

suprafaţă de contact şi unitatea de timp conform expresiei: 

N = (1.21) 

în regimul reacţiei chimice rapide, transferul de masă este independent de intensitatea 

amestecării fazei lichide şi de volumul lichidului, dar depinde putemic de temperatură şi de 

forţa motrice a procesului. 

Fie Ca concentraţia totală a componentului A ( suma dintre cantitatea dizolvată fizic şi 

cea reţinută chimic). în general, la interfaţă, lichidul nu este în echilibru chimic cu faza 

gazoasă. Dacă însă reacţia chimică este extrem de rapidă (O > oo), echilibrul chimic este 

stabilit instantaneu şi din acest motiv Ca = CQ'*. Acesta este cazul regimului de reacţie 

chimică instantanee. 

Dacă toţi coeficienţii de difuziune sunt egali, viteza transferului de masă (exprimată ca 

flux de substanţă ce trece prin unitatea de suprafaţă de contact şi unitatea de timp) este [2]: 

N = k , ° - ( c / - C ) (1.22) 

Factorul de amplificare a absorbţiei de către reacţia chimică este: 

c„ - c 
(1-23) o 

c. 

Dacă raportul: 
/ 

= ^ (1.24) 

ce coincide cu raportul dintre presiunea parţială a lui A la interfaţă şi presiunea parţială care 

corespunde echilibrului cu compoziţia miezului lichidului, este foarte mare, » 1 se 

vorbeşte de subregimul de reacţie instantanee cu mare forţă motrice de absorbţie ( l»v|/ , în 

cazul desorbţiei). 

Când v|/ este apropiat de 1, este vorba de subregimul de reacţie instantanee cu forţa 

motrice foarte mică. 
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L2.3. Factorul de amplificare al transferului de masă 

Ca măsură a amplificării transferului se foloseşte factorul de amplificare al 

transferului de masă de către reacţia chimică. Acesta se defineşte ca raportul dintre 

coeficientul de transfer de masă pentru faza lichidă în prezenţa reacţiei chimice ki şi cel 

obţinut în cazul absorbţiei fizice ki^: 

E = ^ (1.25) 

Valorile kt şi kt® sunt influenţate de hidrodinamica fluidului, dar, raportul lor, 

factorul de amplificare al absorbţiei de reacţia chimică este practic independent faţă de ea. 

în literatură se dau expresii pentru factorul de amplificare al absorbţiei în cazul 

reacţiei instantanee, atât pentru reacţii ireversibile cât şi reversibile, cuprinzând şi diverse 

scheme cinetice. Sunt furnizate şi condiţii pentru încadrarea într-un anumit regim cinetic, cât 

şi pentru încadrarea într-un anumit ordin de reacţie (pseudo-ordin unu, ordinul doi, etc.) 

pentru diverse cazuri [1], [28]. 

O altă modalitate de calcul a factorului de amplificare a absorbţiei de către reacţia 

chimică, bazată pe numărul Hatta (Ha) şi pe un parametru Z de difuzie - concentraţie, în cazul 

unei reacţii ireversibile de ordinul doi ( A + B —> C) este prezentată sub forma expresiilor 

[118]: 

= ^ — Z = — ^ (1.26) 
"•b-CB 

Ha[l-(E-\)Z 
E = . L V- V - J , (1.27) 

Expresiile explicite pentru E bazate pe Ha şi E® sunt deduse în situaţia unei reacţii 

ireversibile de ordinul doi în regim de reacţie chimică rapidă, când reactantul B se consumă şi 

el în cantitate însemnată în filmul lichid, reacţia desfaşurându-se numai în acest film. 

Pentru cazul reacţiilor de ordin general, factorul de amplificare se exprimă în funcţie 

de Z şi de numărul Hatta generalizat [17]. Numărul Ha pentru o expresie a vitezei de reacţie 

de forma: 

r = k»CA"»CB'" (1.28) 

se calculează pe baza relaţiei (1.28) [104]: 
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Ha = n + 1 
K - k r - k r - D , 

K 
(1 .29) 

Pe baza teoriei filmului dublu (relaţia 1.9.), se prezintă o metodologie general valabilă 

de calcul al factorului de amplificare a absorbţiei de către reacţia chimică pe baza unei scheme 

implicite. Soluţii numerice obţinute de alţi autori pe baza teoriei penetraţiei duc la discrepanţe 

de maximum 8% faţă de teoria filmului dublu. Calcule, atât pentru absorbţie cât şi pentru 

desorbţie, ce iau în considerare reacţii reversibile, făcute pe baza teoriei penetraţiei duc la 

discrepanţă de maximum 10% faţă de teoria filmului dublu [1]. 

O relaţie explicită de calcul a coeficientului de amplificare a absorbţiei este propusă 

de De Coursey şi apoi prezentată într-o formă generalizată de Joshi [49]: 

E = 
(l + o ) ^ 

1 
\ — 

n 

- l 
(l + (D)2n-2 

( 1.30) 

parametrul „n" depinde de cinetica reacţiei. 

1.2.4. Influenţa temperaturii la interfaţa gaz - lichid 

Se consideră că o creştere a temperaturii la interfaţă reduce solubilitatea, dar măreşte 

viteza reacţiei chimice, iar viteza transferului de masă este hotărâtă de ceea ce rezultă din 

combinarea acestor două efecte. 

Studiul modificării temperaturii în zona interfeţei datorată absorbţiei însoţite de reacţie 

chimică conduce la soluţii analitice aproximative pentru creşterea temperaturii la interfaţă 

pentru teoriile filmului dublu, a penetraţiei şi a înnoirii suprafeţei [28]. Pe baza teoriei 

filmului dublu, se obţin expresii atât pentru creşterea temperaturii în zona interfeţei, cât şi 

pentru factorul de amplificare al absorbţiei de către reacţia chimică pentru reacţiile de pseudo-

ordin unu. 

Considerarea reacţiei ca fiind de pseudoordin unu este o aproximare relativ forţată 

datorită faptului că o creştere a temperaturii în zona interfeţei duce şi la a scădere a 

concentraţiei reactantului din faza lichidă la interfaţă. 

O diagramă a modelului filmului pentru absorbţia însoţită de reacţie chimică cu luare 

în considerare a modificării temperaturii pentru o reacţie de forma: 
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A + b B • produşi 

este prezentată în figura 1.4., unde x este direcţia de propagare a reacţiei chimice: 

Faza Interfaţa 
gazoasă gaz • lichid 

C J 

Film Film 
gazos lichid 

Ci(T') 

T' 

1 ' Miezul 
1 1 lichidului 
1 1 
1 1 
1 1 
1 1 
1 1 
1 1 1 ' 
1 1 

1 1 T(X) 

1 ^ V 1 
Tb 

1 1 
1 1 
1 1 

-Sr ST X 
Figura 1.4. Diagrama modelului filmului pentru absorbţie însoţită de reacţie chimică incluzând şi 

modificarea temperaturii 

Evidenţierea unei dependenţe este o problemă ce duce la sisteme mai complicate cu 

soluţii multiple, dar pentru unele situaţii referitoare la căldura disipată în urma absorbţiei şi la 

parametrii vitezei de reacţie, problema se simplifică. Pentru aceste cazuri factorul de 

amplificare diferă substanţial de cel obţinut în cazul absorbţiei izoterme. Atât în cazul 

soluţiilor multiple (ceea ce înseamnă că, în funcţie de condiţiile iniţiale, se poate ajunge în alte 

regimuri de absorbţie) cât şi în cazul celei unice la valori foarte mari ale numărului Ha (sau a 

raportului adimensional O) valoarea obţinută pentru factorul de amplificare este aceiaşi cu cea 

obţinută în cazul absorbţiei izoterme în regim de reacţie instantanee. 

1.2.5. Desorbţia însoţită de reacţie chimică 

Un gaz se desoarbe atunci când presiunea parţială a gazului, care se află în echilibru 

cu compoziţia lichidului, este mai mare decât presiunea parţială a gazului la interfaţa gaz-

lichid. Dacă diferenţa este foarte mare, se formează bule de gaz. Acest fapt duce la creşterea 

suprafeţei de contact a fazelor. Bulele formate se ridică pe înălţimea stratului de lichid în 

acelaşi timp, gazul difuzează din soluţie, ceea ce duce la creşterea bulelor. Sub acest aspect 
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procesul este diferit de absorbţie. 

Dacă gradul de saturaţie este mic, nu se formează bule de gaz şi desorbţia este 

analoagă absorbţiei. 

Următoarele relaţii exprimă câteva mărimi caracteristice desorbţiei [28]: 

- încărcarea cu gaz a stratului barbotat: 

0 = 1 - exp 

- 0 , 2 
/ \ 

V 
/ \ 

P L 

U O ; I P O Y 

0,2 

1 + 0,00875 
/ \ 0,95 / \ 

V P L 

U O ; I P G J 

0.75 ( 1.31) 

diametrul bulelor: 

db =0,00072-v®"'-
/ \ 0 , 4 5 

CT 

vPL/ 
(1.32) 

suprafaţa de contact interfazic: 

(1.33) 

Pentru ca teoria generală a absorbţiei însoţită de reacţie chimică să se poată aplica şi 

desorbţiei se impun anumite condiţii. în desorbţie, reversibilitatea reacţiei chimice trebuie 

întotdeauna luată în considerare. Dacă viteza de reacţie este de ordinul unu în raport cu 

componentul care se desoarbe, teoria absorbţiei este aplicată şi desorbţiei cu condiţia ca viteza 

de reacţie să fie mare (cel puţin reacţie rapidă) [1]. 

1.3. COLOANE CU UMPLUTURA 

Utilajele pentru absorbţie - absorberele - sunt aparate staţionare sau cu piese mobile, 

care trebuie să îndeplinească următoarele condiţii necesare şi avantajoase procesului de 

absorbţie: 

conducerea adecvată a gazului şi lichidului, de preferinţă în contracurent; 

suprafaţă cât mai mare de contact între gaz şi lichid prin divizarea fluidului în 

filme subţiri, stropi sau bule; 
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viteze mari ale fluidelor, uneori prin recircularea lor; 

îndepărtarea căldurii rezultate din solvirea gazului sau a reacţiei dintre gaz şi 

lichid; 

pierdere mică de presiune la curgerea fluidelor; 

consum mic de energie; 

eficacitate mare, cost redus, funcţionare sigură; 

rezistenţă la agresivitatea chimică a fluidelor [47]. 

în mod convenţional, absorberele pot fi clasificate în următoarele categorii: 

absorbere de suprafaţă 

absorbere prin barbotare 

absorbere cu umplutură 

absorbere prin pulverizarea absorbantului 

Coloana cu umplutură folosită ca aparat pentru realizarea unui transfer de masă între 

cele două faze se poate compara cu coloana cu talere ce poate realiza acelaşi proces. Problema 

este de a stabili care din cele două tipuri de coloane este indicată pentru un anumit scop. 

Diferenţa esenţială dintre cele două tipuri de coloane constă în modul de realizare a 

contactului între faze: în mod continuu în coloanele cu umplutură şi discret la cele cu talere. 

Alegerea lor pentru un anumit proces de transfer de masă variază de la caz la caz; fiecare tip 

de coloană are anumite caracteristici, care o fac adecvată pentru anumite aplicaţii specifice şi 

nepotrivită pentru altele. Factorii de care trebuie ţinut seama în alegerea tipului de coloană pot 

fi grupaţi astfel: 

caracteristicile sistemului 

factorii hidrodinamici 

caracteristici constructive [32]. 

1.3.1. Caracteristicile sistemului 

Sisteme care spumează. Un sistem care spumează va fi separat într-o coloană cu 

umplutură din cauză că într-o coloană cu talere antrenarea este foarte putemică. în cele mai 

multe coloane cu talere, datorită barbotării vaporilor în lichid se formează pe taler o emulsie 

fină gaz - lichid, formată din picături de lichid în suspensie şi spumă. Când spuma apare în 

cantităţi mai mari ea se poate întinde până la talerul superior. Lichidul din spumă are tendinţa 

de a egala concentraţiile de pe cele două talere învecinate şi deci să micşoreze eficacitatea 

coloanei. 
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în coloanele cu umplutură care funcţionează în condiţii adecvate, cantitatea de vapori 

care barbotează prin lichidul care curge peste corpurile de umplere este foarte mică deoarece 

vaporii trec prin golurile stratului de umplutură şi deci posibilitatea formării spumei este 

redusă. 

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

conţin componenţi cu acţiune corozivă asupra materialelor obişnuite. în acest caz, se poate 

opta pentru o coloană construită din materiale rezistente la coroziune şi o umplutură 
A 

corespunzătoare, soluţia fiind mai ieftină şi mai simplă. In cadrul proceselor se utilizează 

diverse substanţe pentru micşorarea efectului coroziv a unor reactanţi. 

Funcţionarea. O coloană cu talere este mai indicată pentru o funcţionare discontinuă 

la temperaturi mai mari şi mai mici decât cea a mediului ambiant. Coloanele cu umplutură 

sunt indicate în cazul funcţionării continue. 

Volumul sistemului. Dacă sistemul este de capacitate mică, cum este cazul operaţiilor 

de laborator sau pilot, coloanele cu umplutură sunt mai ieftine decât cele cu talere pentru o 

separare dată. Sub un anumit diametru de 400 - 500 mm, coloanele cu talere sunt greu de 

construit, suprafaţa liberă raportată la suprafaţa talerului fiind în acest caz extrem de mică. La 

diametre mari se folosesc, de obicei, coloane cu talere care sunt în acest caz mai ieftine decât 

cele cu umplutură, deoarece spaţiul dintre talere poate fi relativ mic, ceea ce permite 

construirea mai multor talere pe unitatea de înălţime a coloanei decât unităţi de transfer şi în 

acest fel coloana cu talere poate fi mai scurtă decât coloana cu umplutură corespunzătoare. 

Coloanele cu umplutură cu diametre mari sunt foarte grele şi prezintă probleme privind 

distribuţia lichidului pe suprafaţa umpluturii. Cu toate acestea, în ultimul timp datorită 

conceperii unor dispozitive interioare eficace, s-au construit coloane cu umplutură cu 

diametre de până la 7,5 m [32]. 

1.3.2. Factorii hidrodinamici 

Faza dispersată. Transferul de masă depinde direct de aria suprafeţei interfaciale 

existente între cele două faze. Felul şi mărimea dispersiei unui fluid în celălalt este de cea mai 

mare importanţă în oricare operaţie de transfer de masă. Din acest punct de vedere, coloanele 

pot fi clasificate după natura fluidului dispersat, vapori sau lichid. într-o coloană cu talere, 

vaporii sunt dispersaţi sub forma unor bule în faza lichidă, care se găseşte în stare turbulentă. 

Sistemele în care viteza transferului de masă este determinată de rezistenţa fazei lichide sunt 

favorizate de mişcarea turbulentă a lichidului. în coloanele cu umplutură, faza de vapori se 
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găseşte în mişcare turbulentă şi lichidul este dispersat rezultând un transfer bun de masă 

pentru sistemele determinate de rezistenţa fazei vapori. 

Debitele de curgere. Mărimea debitelor celor două fluide este determinată de secţiunea 

liberă de trecere a coloanelor. Coloanele cu talere pot prelucra debite mai mari decât cele cu 

umplutură cu acelaşi diametru. Natura curgerii lichidului este diferită în cele două tipuri de 

coloane. în coloanele cu umplutură, lichidul se deplasează sub forma unor filme subţiri şi 

firişoare înguste pe suprafaţa corpurilor de umplere, în timp ce în coloanele cu talere, lichidul 

se deplasează în masă. 

Reţinerea de lichid. Reţmerea de lichid sau saturaţia este o caracteristică importantă a 

unei coloane cu umplutură datorită legăturii care există între aceasta şi suprafaţa udată, 

căderea de presiune şi caracteristicile de înecare. Reţinerea de lichid este în mod obişnuit mai 

mare în coloanele cu talere deoarece cele mai multe talere sunt prevăzute cu un preaplin fiind 

acoperite cu un strat relativ înalt de lichid. Pe de altă parte, corpurile de umplere sunt 

acoperite cu un film de lichid fară posibilitatea de acumulare a lichidului în cantităţi mari. 

în concluzie, coloanele cu umplutură vor fi folosite pentru acele procese de transfer de 
A 

masă la care reţinerea de lichid este nedorită. In plus, aceste coloane pot fi golite prin curgere 

liberă la oprirea funcţionării lor. 

Căderea de presiune. Diferenţa de presiune dintre baza şi vârful coloanei, necesară 

pentru a realiza curgerea vaporilor sau gazului este mai mică în coloanele cu umplutură decât 

în cele cu talere. Căderea de presiune din coloanele cu umplutură este necesară pentru a 

învinge forţele de frecare superficială şi pierderile datorate destinderii şi contracţiei suferite de 

vapori (gaz) în trecerea lor prin golurile stratului de umplutură. 

Vaporii dintr-o coloană cu talere suferă de asemenea o pierdere de presiune datorită 

forţelor de frecare, dar majoritatea din căderea de presiune este cauzată de învingerea 

presiunii hidrostatice existentă pe fiecare taler. Pentru o operaţie care necesită un număr mare 

de talere, diferenţa totală de presiune necesară va fi foarte mare în timp ce aceeaşi operaţie 

poate fi efectuată într-o coloană cu umplutură cu o fracţie redusă din această cădere de 

presiune. Din acest motiv, coloanele cu umplutură sunt folosite în operaţiile efectuate sub vid 

unde se impune o cădere de presiune pe înălţimea totală a coloanei [32]. 

1.3.3. Caracteristici constructive 

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

greutăţii şi a curăţirii coloanei. 
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în ceea ce priveşte dimensiunile fizice, o coloană cu umplutură nu necesită o înălţime 

mare a spaţiului în care este montată, având un diametru mai mare, comparativ cu o coloană 

cu talere cu aceleaşi performanţe. Greutatea coloanei cu umplutură prezintă importanţă în 

ceea ce priveşte fimdaţia ei şi capacitatea de încărcare a unor structuri existente. Prin 

confecţionarea unor forme de umplere din mase plastice, se reduce mult greutatea coloanei. 

Curăţirea coloanelor cu umplutură necesită de obicei demontarea şi golirea umpluturii. Din 

analiza costurilor materiale şi de fabricaţie ale coloanelor cu aceeaşi sarcină rezultă că sunt 

mai economice coloanele cu umplutură cu diametru mic, cele cu diametru mare necesitând 

dispozitive interioare complexe. 

Coloanele de absorbţie cu umplutură au avantaje importante: suprafaţă mare de 

absorbţie pe unitatea de volum, construcţie simplă şi deci posibilitatea de a le executa din 

materiale rezistente la coroziune şi pierdere mică de presiune. Ele sunt indicate pentru lucrări 

experimentale (de cercetare), pentru coloane industriale cu diametrul sub 1,8 m, pentru 

tratarea fluidelor corosive. 

în coloanele de absorbţie, gazul şi lichidul absorbant circulă în contracurent şi se 

influenţează reciproc. Pentru aplicaţiile coloanelor cu umplutură interesează în special 

pierderea de presiune în domeniul de sub punctul de încărcare, determinarea punctului de 

înecare şi regimul optim de funcţionare al coloanei. 

Pierderea de presiune la trecerea prin umplutura udată rezultă din frecarea dintre gaz şi 

lichid şi din antrenarea lichidului. La viteze mici ale gazului, primul efect este predominant. 

Cu cît vitezele (sau debitele) fluidelor sunt mai mari, cu atât creşte valoarea 

coeficientului de absorbţie, şi prin aceasta, eficacitatea coloanei [15]. 

încărcarea în coloanele de absorbţie este însoţită de o creştere sensibilă a 

coeficientului de transfer de masă, fapt care se atribuie unei distribuţii mai bune a lichidului şi 

unei udări mai bune a umpluturii, cuplate cu o turbulenţă mai mare a gazului şi lichidului. Pe 

măsură ce debitul de gaz în coloană creşte, creşte şi cantitatea de lichid reţinută, fapt care 

duce la o micşorare a secţiunii libere de trecere a fazelor. O mărire în continuare a debitului 

de gaz poate avea ca rezultat înecarea coloanei. înecarea coloanei poate avea loc, de 

asemenea, şi prin creşterea debitului de lichid. 

Totuşi trebuie să se lucreze sub punctul de încărcare. Punctul de încărcare este de cele 

mai multe ori greu de determinat, iar încercările de corelare nu au dus la rezultate utile. De 

aceea se lucrează de preferinţă, pe baza punctului de înecare şi luând apoi ca viteză optimă 

50-70% din viteza de înecare [47]. 

Buna funcţionare a coloanelor cu umplutură depinde mult de repartizarea uniformă a 
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lichidului în stratul de umplutură; neirigarea uniformă a întregii umpluturi, formarea de canale 

în interiorul umpluturii, curgerea preferenţială a lichidului în apropierea peretelui sunt cauze 

principale care micşorează producţia coloanei a urmare a distribuţiei defectuoase 

(maldistribuţiei) de lichid absorbant. 

Debitul minim de lichid pentru ca întreaga suprafaţă a umpluturii să fie umezită este 

de 80 l/h pe metru de periferie. Noţiunea de periferie corespunde aici la aria totală a 

umpluturii [m^] pe metrul de înălţime. Scăderea debitului sub această valoare minimă coboară 

repede eficacitatea umpluturii. 

O umplutură pentru a fi eficace trebuie să îndeplinească următoarele condiţii: 

- să prezinte o suprafaţă mare raportată la unitatea de volum; 

- să realizeze o distribuţie uniformă a lichidului pe suprafaţa ei; 

- să realizeze o distribuţie uniformă a gazului în fracţia ei de goluri; 

- să ofere o rezistenţă mică pentru curgerea curentului de gaz şi de lichid; 

- să realizeze o amestecare bună a celor două faze; 

- să prezinte cât mai puţine puncte de contact între piesele vecine pentru a evita 

formarea pungilor de lichid; 

- să aibă o rezistenţă mecanică mare şi o rezistenţă chimică corespunzătoare; 

- să fie ieftină. 

Umpluturile se împart în trei mari categorii: materiale în bucăţi de formă neregulată, 

corpuri de umplere cu forme geometrice definite tumate în coloană şi grătare. 

a) Materialele de formă neregulată cum ar fi: bucăţi de cocs, de cărămidă, pietre sau 

surcele de lemn nu se mai folosesc în industrie datorită rezistenţei hidraulice relativ mari 

produse de mărimea lor neuniformă şi înfimdării coloanei în cazul în care fluidul conţine 

suspensii. 

b) Corpurile de umplere cu formă definită sunt cele mai răspândite şi sunt fabricate 

din materiale ceramice, tablă, carborund sau materiale plastice. Din această categorie de 

umpluturi se pot aminti: inele Raschig simple, cu punte şi cu punte în cruce, fabricate din 

materiale ceramice sau din materiale plastice, inele Perfo din metal, inele Pali ceramice, 

metalice şi plastice, şei Beri ceramice şi metalice cu distanţor, şei Intalox (Torus) ceramice, 

bile ceramice, inele din plasă de sârmă cu şi fară punte, inele din spirală de sârmă. 

Pentru aşezarea neregulată în strat, umpluturile de formă inelară au ca proprietate 

caracteristică, diametrul egal cu înălţimea. 

Umplutura tumată (neordonată) are un efect de uniformizare a distribuţiei lichidului în 

secţiunea coloanei. Valoarea acestui efect depinde de forma umpluturii şi de materialul din 
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care este confecţionată [32]. 

în tabelul 1.1 sunt date caracteristicile principale ale unor umpluturi [47]. 
Tabel 1.1, Caracteristici ale umpluturilor 

Tip 

Diametrul 
nominal 
[ mm ] 

Suprafaţa 
specifîcă 
[ mVm^ 1 

Porozitatea 

[ m /̂m^ 1 
Nr.buc / 

m^ 

Diametrul 
echivalent 

( m l 

Inele Raschig 
ceramice 

15x15x2 330 0,70 220 000 9 10"' Inele Raschig 
ceramice 25x25x3 200 0,74 50 000 15 10" 

Şei Beri ceramice 

12,5 460 0,68 570 000 6 10" 

Şei Beri ceramice 25 260 0,69 78 000 11 10-̂  Şei Beri ceramice 

35 165 0,70 30 000 17 10-̂  

Bile ceramice 15 230 0,450 325 000 15 10-' 

Efectul dezavantajos al peretelui descreşte cu cât raportul d/D dintre diametrul 

nominal al corpurilor de umplere şi diametrul coloanei este mai mic; este contraindicat să se 

folosească corpuri cu diametru mai mare decât 1/8 din diametrul coloanei şi se recomandă ca 

acest raport să fie 1/10. Corpurile mici au o mare suprafaţă specifică, dar şi o rezistenţă 

hidraulică mare, regula fiind valabilă şi invers. 

c) Grătarele suprapuse înlocuiesc din ce în ce mai mult corpurile de umplere. Se 

construiesc din materiale ceramice sau metal, în formă simplă sau paralele sau în forme 

complicate care urmăresc dirijarea raţională a fluidelor. Dintre aceste materiale de umplere, în 

ultimul timp, şi-au găsit o utilizare tot mai largă următoarele tipuri: umplutură Koch-Sulzer, 

grătare Glitsch, umplutură Spraypack şi umplutură Stedman. Construcţia lor are câteva 

avantaje: asigură o udare aproape completă a umpluturii şi evită apariţia unor curgeri 

preferenţiale şi a pungilor de lichid [32]. 

1-4 INTENSIFICAREA PROCESELOR DE ABSORBŢIE-DESORBŢIE 

Mărirea eficacităţii transferului de substanţă în coloane conduce automat la reducerea 

consumurilor energetice şi a dimensiunii utilajelor. Aceasta este o problemă importantă şi s-au 

găsit soluţii practice pentru rezolvarea sa. Intensificarea proceselor de absorbţie 

(chemosorbţie) şi desorbţie se face prin: modificarea parametrilor constructivi, modificarea 
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parametrilor tehnologici, utilizarea promotorilor de reacţie, utilizarea promotorilor statici de 

amestecare şi modificarea parametrilor hidrodinamici. 

1.4.1. Intensificarea pe seama modificării parametrilor constructivi 

O decizie optimă în ceea ce priveşte tipul de aparat de contactare gaz-lichid se poate 

lua pe baza raportului O a timpilor de difuzie şi reacţie [3]: 

0 = ^ (1.34) 
tr 

în general acest raport se modifică în lungul aceluiaşi absorber şi, din acest motiv, în 

partea inferioară a absorberului, unde O este relativ mic, este necesară o mărire a cantităţii de 

lichid reţinute în aparat. Această condiţie poate fi îndeplinită de aparatele cu talere cu sită 

având prag de deversare variabil (mai înalt la bază), de cele cu talere cu zone suplimentare de 

contact sau de cele cu umplutură care lucrează în regim de înecare parţială. 

Pentru absorberele cu umplutură, o importanţă deosebită o prezintă îmbunătăţirea 

distribuţiei iniţiale a fluxurilor şi redistribuirea lor în cazul aparatelor cu înălţime mare a 

stratului de umplutură. Eficacitatea lor poate fi mărită deasemenea prin realizarea unor 

regimuri hidrodinamice mai intensive şi prin utilizarea unor dispozitive de contact foarte 

eficace. 

1.4.2. Intensificarea pe seama modificării parametrilor tehnologici 

Temperatura. Analiza termodinamicii şi cineticii de chemosorbţie conduce la 

concluzia existenţei unei temperaturi optime a procesului. Un efect benefic suplimentar se 

poate realiza prin menţinerea acestei temperaturi optime în fiecare punct al aparatului (un 

profil optim al temperaturii în lungul axei). De exemplu, în cazul absorberului, la baza sa, 

unde concentraţia gazului care se absoarbe este mare, este de dorit o temperatură ridicată 

pentru a îmbunătăţi cinetica procesului, iar la vârf, în vederea unei purificări avansate este 

necesar să se facă o micşorare a temperaturii de desfăşurare a chemosorbţiei pentru a micşora 

valorile de echilibru. 

Presiunea. Creşterea presiunii (implicit şi a presiunii parţiale a gazului care se 

absoarbe) influenţează favorabil absorbţia, iar scăderea ei, desorbţia. Alegerea presiunii în 

absorber trebuie să aibă în vedere fazele procesului tehnologic care preced procesul de 
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absorbţie, precum şi fazele care urmează după el. 

Concentraţia chemosorbentului. Creşterea concentraţiei influenţează pozitiv asupra 

cineticii procesului. Trebuie avut în vedere şi faptul că o creştere a concentraţiei măreşte 

vâscozitatea soluţiei (atrăgând prin aceasta o micşorare a coeficientului de difuziune) şi poate 

creşte şi viteza de coroziune. Descoperirea şi utilizarea unor noi inhibitori de coroziune care 

au permis mărirea concentraţiilor soluţiilor au dus la rezultate spectaculoase în ceea ce 

priveşte consumul energetic. 
A 

Schimbarea solventului sau chemosorbentului. In general, prin schimbarea 

solventului apos cu unul organic (în întregime sau cu conţinut limitat de apă), economicitatea 

procesului de chemosorbţie se îmbunătăţeşte. Cauza constă atât în micşorarea căldurii 

specifice a soluţiei, a scăderii presiunii de vapori a solventului, cât şi a căldurii sale de 

vaporizare. Un alt avantaj constă în regenerarea parţială a absorbantului numai ca urmare a 

micşorării presiunii. Astfel de solvenţi fizici, pentru care s-au făcut dezvoltări recente de 

tehnologii sunt propilen-carbonatul (procedeul Fluor solvent), dimetil-eterul 

polietilenglicolului (procedeul Selexol), N-metil-2-pirolidona (procedeul Purisol). Au fost 

dezvoltate şi procedee hibride cum este de exemplu procedeul Sulfmol (diizopropanolamină 

40%, sulfolan 40%, apă 20%). 

1.4.3. Utilizarea promotorilor de reacţie 

Intensificarea proceselor de absorbţie se poate obţine şi prin adăugarea de activatori cu 

constantă mare de viteză de reacţie. în cazul absorbţiei dioxidului de carbon în soluţii de 

carbonaţi, deşi se cunosc numeroase clase de substanţe (amine, alcooli, zaharuri, acizi 

aminoacetici, aldehide, acizi slabi de natură anorganică) care pot juca un astfel de rol, doar un 

număr relativ mic dintre ei sunt folosiţi la scară industrială: acidul arsenios (procedeul 

Giammarco-Vetrococke), dietanolamina (procedeele Benfield şi Carsol), aminoboraţii 

(procedeul Catacarb). Pentru compararea diverşilor activatori se pot folosi constantele de 

viteză de reacţie [39]. 

Deoarece modul de acţiune al promotorilor este acelaşi, în continuare se prezintă cazul 

utilizării dietanolaminei ca activator. 

Reacţia dintre CO2 şi soluţia de carbonat / bicarbonat de potasiu în prezenţa 

dietanolaminei a fost studiat de o serie de cercetători [2],[54],[60],[94]. 
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Obser>'aţie: In continuare, numerotarea reacţiilor chimice se va efectua după un alt sistem; vezi 
reacţiile (l.l,r)-(1.22,r). 

Reacţiile care au loc sunt prezentate mai jos: 

CO, +2R ,NH R,NCOO- + R^NH^ 

H^O + CO^ " HCO^ + 0 H ~ 

H^O + R ^ N H ^ R^NH + H^O"^ 

(1.1,r) 

(1.2, r) 

(1.3, r) 

(1.4, r) 

(1.5, r) 

Mecanismul de reacţie între amine şi CO2 este format din două etape: formarea 

complexului zwitterion şi reacţiile complexului cu baza soluţiei: 

C O . + R . N H « R.NH"^COO" 
2 2 k_, 2 

R . N H + C O O " + R . N H - ^ R . N C O O " + R . N H + 

(1,6, r) 

(1,7, r) 

Din punct de vedere cinetic, toate bazele prezente în soluţii pot deprotona complexul 

2^t ter ion produs în reacţia (1.6, r). Ionul carbamat este o bază tare, contribuţia sa la viteza de 

reacţie (1.7, r) este foarte importantă. Reacţia (1.6, r) devine etapa determinantă de viteză. 

în ceea ce priveşte efectul ionilor carbamat asupra vitezei de absorbţie a CO2 în 

soluţiile apoase de amine, se sugerează faptul că amina existentă la interfaţa gaz-lichid, în 

reacţia cu CO2, poate regenera în sens invers reacţia de formare a carbamatului şi hidratarea 

CO2 [29]. Mecanismul de acţiune a promotorilor este prezentat schematizat în figura 1.5 

[109]: 

Gaz 
COj 

Lichid 

2R2NII 

Iiitei-Cntii 

COj R:NH/ > 

2R,NH + CO2 

Miezul Ucludului 

- RjNMî^ -

RîNCOO-

r 

RîNCOO-

Figura. 1.5. Mecanismul de acţiune a promotorilor propus în literatură 
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Efectul promotorilor cum ar fi soluţiile de dietanolamină în soluţiile de carbonaţi este 

atribuit schimbării tensiunii superficiale datorat aminei. 

în urma studiului absorbţiei CO2 în soluţii de carbonat/bicarbonat de potasiu utilizând 

ca promotori diferite amine, s-a observat o creştere considerabilă a vitezei de reacţie când s-au 

introdus cantităţi mici de amină în soluţie. Rezultatele au fost interpretate utilizând 

mecanismul promotorilor [95]. 

Rezultate similare se obţin şi în cazul absorbţiei CO2 în soluţii de carbonat^icarbonat 

de potasiu la 353 K [56]. 

Studiul în plan teoretic al mecanismului promotorilor în soluţii de carbonat conduce la 

un mecanism general de forma [2]: 

CO2 + promotor • intermediar (1.8, r) 

intermediar + OH" > HCO's + promotor (1.9, r) 

Pentru promotorii anorganici cum ar fi ionul arsenic, cele două reacţii sunt foarte 

rapide, cea de-a doua fiind mai rapidă decât prima. Mecanismul este asemănător cu 

mecanismul catalizei omogene. în cazul în care promotorii sunt soluţii de amine, 

intermediarul este ionul carbamat şi prima etapă este mai rapidă decât cea de a doua. A doua 

etapă este lentă şi are loc la suprafaţa lichidului, mecanismul fiind asemănător cu cel al 

promotorului. 

Realizând o sinteză a datelor experimentale obţinute de autorii menţionaţi şi a 

metodelor utilizate, se observă că cele două mecanisme, cel al promotorului şi al catalizei 

omogene, propuse în literatură pentru explicarea efectului promotorului amină în soluţii de 

carbonat / bicarbonat, simplifică mult mecanismele care au loc în realitate. 

1.4.4. Intensificarea prin utilizarea promotorilor statici de amestecare 

Utilizarea primelor pachete de umplutură ordonate structural este realizată de 

Stedman, dar geometria modemă a acestora este datorată firmei „Sultzer Brothers" din 

Elveţia. Utilizarea promotorilor statici de amestecare în industria chimică şi petrochimică 

(absorbţie, distilare), a fost iniţial încetinită datorită preţului ridicat al acestora. Astăzi, când 

caracteristicile lor de performanţă sunt mai bine înţelese, numărul aplicaţiilor este într-o 

considerabilă creştere. Ele sunt avantajoase economic de la distilările în vid şi până la distilări 

la presiune moderată , iar în cazul absorbţiei, pentru instalaţiile care lucrează la presiune joasă 
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sau în cazul unor debite mici de lichid. 

în ceea ce priveşte distribuţia lichidului, o importanţă deosebită o are şi pentru 

promotorii statici de amestecare, distribuţia iniţială. Nu numai suprafaţa udată poate fi 

afectată de maldistribuţie, dar pot exista şi zone stagnante existând posibilitatea apariţiei unor 

diferenţe apreciabile în ceea ce priveşte compoziţia fluxurilor în diverse zone ale coloanelor. 

1.4.5. Intensificarea pe seama modificării parametrilor hidrodinamici 

Viteza fazelor, în ceea ce priveşte transferul cu reacţie chimică, o intensificare 

putemică a transferului de masă se poate obţine în cazul în care chemosorberul lucrează în 

regim de reacţie instantanee. 

Influenţa vitezei lichidului scade la trecerea în domeniul reacţiei de pseudo-ordin (la 

vârful absorberului). Viteza gazului influenţează putemic suprafaţa de contact a fazelor, 

influenţa ei asupra coeficientului total de transfer de masă, KG a fiind puternică. 

Se observă o îmbunătăţire substanţială a transferului de masă utilizând coloana cu 

umplutură în regim de înecare în lichid. 

Convecţia superficială. O altă modalitate de intensificare a proceselor de 

chemosorbţie constă în conducerea lor în regim de convecţie superficială ridicată. 

1.5. STUDIU DE CAZ : ABSORBŢIA ŞI DESORBŢIA DIOXIDULUI DE 

CARBON ÎN SOLUŢII DE CARBONAT DE POTASIU 

este: 

1.5.1. Chimismul procesului 

1.5.1.1. Absorbţia 

Reacţia generală care exprimă absorbţia CO2 într-o soluţie de carbonaţi de potasiu 

CO2 + K^CO, o 2KHC0, ( 1.10,r) 
/N 
întrucât sărurile sunt electroliţi puternici, reacţia de mai sus poate fi scrisă în forma: 

CO2 + CO3- + //2O o 2HCO; (1.11 ,r) 
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Această reacţie este trimoleculară şi se desfaşoară în realitate printr-o secvenţă de 

reacţii. în cazul absorbţiei, dioxidul de carbon poate da două reacţii directe în soluţii alcaline. 

( 1.12.r) 

( 1.13.r) 

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

CO-- ^ HCO; ( 1.14.r) 

col' + H^O ^ HCO; + OH- ( 1.15,r ) 

Pentru valori ridicate ale pH-ului, reacţia este dominantă. Dacă se ia în considerare 

faptul că ea este reversibilă: 

CO^ +0H- <=> HCO; 
^im 

viteza de reacţie are expresia: 

r = k o H * [ O H > ( [ C 0 2 ] - [ C 0 2 * ] ) 

Concentraţia ionilor de hidroxil este determinată de echilibrul reacţiei: 

(1.16.r) 

(1.35) 

OH-
K W 

K, 

2-ca 
Hco; (1.36) 

unde Kw şi Kn sunt constante de disociere a apei şi respectiv a doua constantă de disociere a 

acidului carbonic. în ceea ce priveşte concentraţia de echilibru a CO2, ea are expresia: 

co: -Eil 
K, 

hco; 
(1.37) 

unde K] este prima constantă de disociere a acidului carbonic. 

In cazul folosirii dietanolaminei ca activator, concomitent cu reacţia (1.1 l,r) are loc şi 

reacţia: 

CO^-\-R^NH oR^NCOO-+H* (1.17,r) 

Pentru concentraţiile utilizate în cazul procedeelor de purificare utilizând soluţii de 

carbonaţi activate cu dietanolamină, este probabil că reacţia dominantă la interfaţă să fie 

(l,17,r) căci [ R2NH ] » [OH" ]. 

Produşii de reacţie ai reacţiei (1.17,r) difuzează înspre miezul lichidului unde se 
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desfăşoară reacţia ( l . l l , r ) - limitată de reacţia (1.16,r) - mai lentă decât reacţia (1.17,r), dar 

cu o stare de echilibru deplasată mai mult la dreapta. Reducerea concentraţiei de CO2 

exercitată de desfăşurarea reacţiei (1.1 l,r), provoacă inversarea mersului reacţiei (1.17,r). 

Anionul R2NC00' se descompune în CO2 şi amină liberă care, după ce ajunge în zona 

concentraţiilor ridicate de CO2 (la suprafaţa lichidului), poate reacţiona din nou cu dioxidul de 

carbon. 

în legătură cu cinetica reacţiei dintre CO2 şi DEA, problemele nu sunt încă suficient 

elucidate [4], [12]. Valorile constantei de viteză determinate de diverşi autori diferă chiar şi 

pentru 25°C. Deşi se observă o apropiere între valorile determinate în ultimii ani, extrapolarea 
A 

lor în alte domenii de temperatură este riscantă. In literatură sunt fumizate date referitoare la 

echilibrul carbonat/bicarbonat pentru DEA, în soluţii de K2CO3 de concentraţie 30% 

echivalent total, la temperaturi înjur de lOO^C [60]. 

1.5.1.2. Desorbţia 

în ceea ce priveşte desorbţia, survine o reacţie chimică de eliberare a CO2 din 

carbonat: 

2KHCO, « K^CO, + CO, + H,0 ( 1.18,r ) 

precum şi difuzia CO2 eliberat prin interfaţa lichid - gaz. Echilibrul reacţiei de mai sus se 

deplasează puternic spre dreapta chiar şi numai prin reducerea presiunii. Transformarea 

bicarbonatului în carbonat poate surveni pe două căi [83]: 

1. se formează ionii OH 

HCO; +OH- ( 1.19,r) 

şi apoi 

OH- + HCO; o CO]- + H^O ( 1.20,r) 
Reacţia ( 1.20,r) este practic instantanee. 

2. se formează moleculele de apă: 

H' + HCO; o CO, + H,0 ( 1.21 ,r) 

şi apoi, printr-o reacţie instantanee: 

HCO; CO]- + H' ( 1.22,r ) 

38 

BUPT



T E Z Â DE D O C T O R A T 

Reacţia dominantă este ( 1.19,r ). Viteza de reacţie este: [83]: 

r = koH ^ [ O H ] ^ ( [ CO2'] - [ CO2 ] ) ( 1.38 ) 

în prezenţa dietanolaminei, cinetica desorbţiei se îmbunătăţeşte. [105] 

1.5.2. Caracteristici principale ale componenţilor 

1.5.2.1. Caracteristicile gazului de alimentare 

Azotul (N?) 

Azotul este un gaz incolor cu o stabilitate moleculară mare. în scop industrial este 

obţinut din aerul atmosferic, azotul fiind parte componentă importantă (cca. 78%). în tabelul 

1.2 se prezintă câteva proprietăţi fizice ale sale [127]: 

Tabel 1.2. Proprietăţi fizice ale azotului 

Proprietatea Valoarea 
Masa molară 28 [ k g ] 
Densitatea 1,2805 [ k g / m ' ] 
Punctul de topire -210,0 [ °C] 
Punctul de fierbere -195,8 [ T ] 
Temperatura critică -147 [ °C ] 
Presiunea critică 33,5 [ atm ] 
Volumul critic 910-' [ m ' ] 

Azotul este foarte puţin solubil în apă, prezentând o inerţie chimică foarte mare, 

necesitând pentru a reacţiona, catalizatori specifici foarte activi şi temperatură ridicată. 

Reacţionează cu carbonul, oxigenul, siliciul şi, în reacţie cu Al, Br, Ca, Mg, Li sau metalele 

tranziţionale se obţin nitruri [127]. 

Dioxidul de carbon (COţ) 

Dioxidul de carbon este un gaz incolor şi inodor ; nu arde şi nu întreţine arderea. în 

tabelul 1.3 se prezintă câteva proprietăţi fizice ale sale [127]. 

Dioxidul de carbon disociază termic şi reacţionează cu metalele alcaline şi zincul. 

Reacţionează cu bazele, fiind dizolvat de soluţii de carbonaţi şi bicarbonaţi (Na, K). 
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Tabel 1.3. Proprietăţi fizice ale dioxidului de carbon 

Proprietatea Valoarea 
Masa molară 44 [kg] 
Densitatea (stare gazoasă) 1,9768 [ k g / m ' ] 
Densitatea (stare lichidă) 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 critică 3 1 , 3 [ ° C ] 
Presiunea critică 72,9 [ atm ] 
Volumul critic 9,510-' [ m ' ] 

1.5.2.2. Caracteristicile soluţiei absorbante 

Carbonatul de potasiu ( K 2 C O 3 ) se prezintă sub forma unui praf alb cristalin şi fară 

miros. Masa moleculară a acestuia este de 138,20 g. Temperatura de topire a carbonatului de 

potasiu este SQl '̂C, iar densitatea sa este 2290 kg/m^ [127]. 

Carbonatul de potasiu este solubil în diferite substanţe precum apă, alcooli, cetone, 

esteri, etc. Forma în care este utilizat carbonatul de potasiu în lucrarea de faţă este soluţia 

apoasă. 

Figura. 1.6. Structura K2CO3 şi KHCO3 

în tabelul 1.4 sunt prezentate temperaturile de solidificare ale soluţiei apoase de 

carbonat de potasiu la diferite concentraţii [127]: 
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Tabel 1.4. Temperaturile de solidificare ale soluţiei de carbonat de potasiu 

Concentraţia [%] Temperatura de solidificare ("Cj 
0 0 
5 -1,67 
10 -3,89 
15 -6,11 
20 -11,1 

în tabelul 1.5 sunt prezentate valorile densităţii soluţiei apoase de carbonat de potasiu 

la diferite concentraţii şi temperaturi [127]: 
Tabel 1.5. Densitatea soluţiei de carbonat de potasiu [kg/m^] 

^-^Xemp CC] 
Conc 15,6 21,1 26,7 32,2 37,8 48,9 98,9 

5 1042 1040 1038 1035 1033 1028 998 
10 1092 1088 1086 1083 1081 1076 1046 
15 1139 1137 1135 1132 1130 1124 1093 
20 1190 1188 1185 1182 1179 1173 1143 

în figurile 1.7 şi 1.8 sunt prezentate diagramele Solubilitate - Temperatură şi Greutate 

specifică - Temperatură - Concentraţie 
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în tabelul 1.6 sunt prezentate valorile densităţii soluţiei apoase de carbonat de potasiu 

la diferite concentraţii la temperatura de 15,6 ^C [127]: 

Tabel 1.6. Densitatea soluţiei de carbonat de potasiu 

Concentraţia [%] Densitatea (kg/m^] 
5 1041 
6 1051 
7 1060 
8 1070 
9 1080 
10 1090 
11 1100 
12 1110 
13 1120 
14 1129 
15 1138 

în tabelul 1.7 sunt prezentate valorile vâscozităţii soluţiei apoase de carbonat de 

potasiu la diferite concentraţii la temperatura de 20 prin metoda Brookfield [127]: 

Tabel 1.7. Văscozitatea soluţiei de carbonat de potasiu 

Concentraţia [%] Vâscozitatea [ cP | 
5 3,0 
10 3,3 
15 3,7 
20 4,3 
25 4,9 
30 5,6 

/V 

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

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

Tabel 1.8. pH-ul soluţiei de carbonat de potasiu 

Concentraţia [%] PH 
1 11,49 
2 11,58 
3 11,63 
5 11,68 
10 11,75 
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în tabelul 1.9 sunt prezentate valorile căldurii specifice a soluţiei apoase de carbonat 

de potasiu la diferite concentraţii [127]: 

Tabel 1.9. Căldura specifică a soluţiei de carbonat de potasiu 

Concentraţia [%] Cp 1 kJ / kg • K 1 
5 3,934 
10 3,725 
15 3,516 
20 3,348 

în tabelul 1.11 sunt prezentate valorile tensiunii superficiale a soluţiei apoase de 

carbonat de potasiu la diferite concentraţii la temperatura de 20 [127]: 

Tabel LII. Tensiunea superficială a soluţiei de carbonat de potasiu 

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

în tabelul 1.12 sunt prezentate valorile presiunii de vapori a soluţiei apoase de 

carbonat de potasiu la diferite concentraţii la temperatura de 20,5 [127]: 

Tabel LI2. Presiunea de vapori a soluţiei de carbonat de potasiu 

Concentraţia [%] 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 

/N 

In cazul absorbţiei CO2 în soluţii calde de carbonat, etanolaminele sunt utilizate ca şi 

promotori ai reacţiei şi au concentraţii de aproximativ 1-2%. Se folosesc ca şi promotori ai 

reacţiei, diverse etanolamine şi alţi compuşi organici înrudiţi cu acestea. 

Promotorii utilizaţi în concentraţii mici pentru intensificarea procesului sunt: 

dietanolamină, trietanolamină, trietilamină şi 2-(2-aminoetoxi)etanol. 
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Dietanolamina are formula chimică C4H11NO2 sau (HO-CH2-CH2)2NH 

HO - CH. - CH2 - N . CH2-CH2 - OH 

Figura 1.9. Structura dietanolaminei 

Câteva dintre proprietăţile fizice ale dietanolaminei sunt prezentate în tabelul 1.13 [127]: 

Tabel LI 3. Proprietăţile fizice ale dietanolaminei 

Mărimea Valoarea 
^ Masa molară 105,13 kg 
i Densitatea relativă L0955 

Indicele de refi^cţie no"^ L 4 7 5 - K 4 7 9 
; Punctul de topire 2 7 - 3 0 X 
j Punctul de fierbere 268 

Trietanolamină are formula chimică C6H15NO3. 

(HO - CH2 - CH2 )2 - N - CH2 - CH2 - OH 

Figura 1.10. Structura trietanolamină 

Câteva dintre proprietăţile fizice ale trietanolaminei sunt prezentate în tabelul 1.14 [127]: 
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Tabel 1.14. Proprietăţile fizice ale trietanolaminei 

Mărimea Valoarea 
Masa molară 149,19 kg 
Densitatea relativă 1,1245 
Indicele de refracţie no^^ 1,484- 1,486 
Punctul de topire 21 
Punctul de fierbere 360 X 

Un alt promotor utilizat în procesul de absorbţie este 2-(2aminoetoxi)-etanol cu 

formula chimică C4H11NO2. 

H2N - CH2 - CH2 - O - CH2 - CH2 - OH. 

Figura 1.11. Structura 2-(2aininoetoxi)-etanoluiui 

Câteva dintre proprietăţile fizice ale 2-(2-aminoetoxi)-etanolului sunt prezentate în 

tabelul 1.15 [127]: 

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

Mărimea Valoarea 
Masa molară 105,14 kg 
Densitatea relativă 1,05 - 1,048 
Indicele de reft-acţie no^" 1,4585 - 1,4605 
Punctul de topire -12,5 'C 
Punctul de fierbere 218 -224 ^C 

Trietilamina are formula chimică CeHisN. 

( C H 3 - C H 2 ) 2 - N - C H 2 - C H 3 

V 
Figura 1.12. Structura trietilaminei 
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Câteva dintre proprietăţile fizice ale trietilaminei sunt prezentate în tabelul 1.16 [127]: 
Tabel LI 6. Proprietăţile fizice ale trietilaminei 

Mărimea Valoarea 
Masa molară 101,2 kg 
Densitatea relativă 0,720 - 0,726 
Indicele de refi-acţie no^" 1,399- 1,401 
Punctul de topire -114.7^C 
Punctul de fierbere 88,9 - 88,8 "C 

1.5.3. Analiza chimică a soluţiei de K2CO3 

Analiza chimică are o mare importanţă în toate etapele unui proces chimic. Cu ajutorul 

analizei chimice se urmăreşte desfăşurarea procesului prin stabilirea compoziţiei produselor 

finale şi intermediare. Analiza chimică constă în determinarea naturii componentelor unui 

amestec (analiza chimică calitativă) precum şi a raportului exact dintre componente (analiza 

chimică cantitativă). 

Analiza chimică este un proces complex determinat de diversitatea soluţiilor supuse 

analizei, de multitudinea de transformări la care trebuie supuse, de scopul utilizării lor, de 

rapiditatea şi precizia cu care trebuie efectuată analiza. Deci, trebuie privite atent problemele 

legate de alegerea metodei de analiză şi a tehnicii de lucru, modificarea acesteia în funcţie de 

necesităţi, interpretarea rezultatelor şi prelucrarea lor. 

în cadrul determinărilor experimentale din această lucrare, este necesară analiza fazei 

lichide, respectiv, determinarea concentraţiilor speciilor carbonice prezente în soluţia 

absorbantă în vederea calculării gradului de carbonatare. Distribuţia speciilor carbonice 

funcţie de valoarea pH-ului este prezentată în figura 1.13 [103]. 
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Figura 1.13. Distribuţia speciilor carbonice 
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O problemă importantă este determinarea continuă a gradului de carbonatare, 

propunându-se evaluarea acestuia pe baza măsurării pH-ului soluţiilor. Pe baza celei de-a 

doua constante de disociere a acidului carbonic (relaţia 2.43) se poate stabili o legătură între 

gradul de carbonatare şi pH. 

a = (1 .39) 

Măsurarea pH-ului este foarte importantă, în acest sens, firmele producătoare din 

domeniu oferind posibilităţi multiple de măsurare a principalelor mărimi caracteristice reglării 

sale. Facilităţile de implementare a electrozilor, în domeniul aplicaţiilor industriale au 

cunoscut un progres important. Sistemele elaborate permit accesul la electrod fară a influenţa 

procesul tehnologic precum şi efectuarea operaţiei de calibrare în mod automat în ce priveşte 

introducerea electrodului în soluţii tampon şi memorarea valorilor obţinute. Datorită 

intervalului îngust de variaţie a pH-ului se impune folosirea unui pH-metru de precizie bună 

(0,01 %). Din alt punct de vedere, în regim industrial, datorită condiţiilor de presiune 

măsurarea pH-ului este mai dificilă [79]. 

în lucrarea de faţă, analiza soluţiei se face prin titrare cu HCl O,IN determinându-se 

alcalinitatea faţă de cei doi indicatori cu pH de viraj diferit. 

Alcalinitatea apei (p), se defineşte ca şi mvali de acid, necesari aducerii unui dm" de 

apă la pH-ul de viraj al fenolftaleinei - cca. 8,2 (figura 1.14). 

In mod identic se defineşte alcalinitatea faţă de metiloranj (m) ca şi mvali de acid, 

necesari aducerii unui dm^ de apă la pH-ul de viraj al metiloranj ului - cca. 4,5 (figura 1.14). 

I t l — 

P -
pHp=8,2 

pHm=4.5 

Figura 1.14. Alcalinitatea faţă de fenoiftaleină şi metiloranj 

Distribuţia speciilor carbonice, în ftmcţie de pH-ul de viraj al celor doi indicatori, este 

prezentată în tabelul 1.17. 
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Tabel 1.17. Distribuţia speciilor carbonice 

1. pH>pHp 2. pHp>pH>pH„, 3. pH<pH„, 

HCO3' + C03^" CO2 + UCO{ CO2 + H' 

C 0 2 « 0 COa^-« 0 C03^"«0; HCOj-^O 

Punctul de viraj al fenolftaleinei se caracterizează prin: [CO2] = [COs^'], iar punctul de 

viraj al metiloranjului prin: [HCOs'] = [H"̂ ]. 

Astfel, o probă prezintă alcalinitate (p) faţă de fenolftaleină, conferită de prezenţa 

carbonaţilor şi OH" şi alcalinitate faţă de metiloranj (m), conferită atât de prezenţa HCO3", cât 

şi a C03^". La determinarea acestor mărimi au loc reacţiile: 

Determinarea p 

O H - + H " 0 H 2 O 

0 0 3 ' - + H " C ^ H C 0 3 -

Determinarea m 

C03'--h2H^ o C O , + H 2 O 

HCO3 4-H^ O C O ^ + H . O 

Intr-un flacon de 200 cm^ se măsoară 100 cm^ proba de analizat. Se adaugă 2-3 picături 

de fenolftaleină şi se titrează cu soluţie de HCl 0,1 N până la virajul de la roşu la incolor. 

p = n r f (mval/dm^) = 10 ' m* f (cm^ HCl N/10/dm^) (1.40) 

în care: ni - nr cm HCl N/10 folosiţi la titrare 

f - factorul soluţiei de HCl N/10 

In proba decolorată se adaugă 2-3 picături de metilorange şi se titrează de la portocaliu 

la roşu cu o soluţie de HCl N/10: 

m = (m + 02) • f (mval/dm^) = 10 ' (111+02)' f (cm^ HCl N/l O / dm^) (1.41) 

în care: ni - nr cm^ HCl N/10 folosiţi la titrare faţă de fenolftaleină 

n2 - nr cm^ HCl N/10 folosiţi în continuare la titrare în prezenţă de metilorange 

f - factorul soluţiei de HCl N/10 

In situaţia în care se supune analizei o cantitate mai mică din soluţia a cărei compoziţie 

ne interesează, proba va fi preparată într-un balon cotat de 100 cm\ fiind adus la semn cu apă 

distilată, iar în formulele de calcul se va ţine cont de gradul de diluţie. 
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Concentraţiile speciilor carbonice se calculează cu formulele: 

[C03'1 = P (1.4 

[HC03-] = m - 2 p (1.42 

Proba caldă din faza lichidă se recoltează în vase cu capac etanş, se răceşte 1 

temperatura camerei şi apoi este supusă analizei. Indicatorii folosiţi sunt fenolftaleină (cu vin 

de la roşu la incolor) şi indicator mixt (cu viraj de la albastru la incolor) în loci 

metiloranjului, deoarece, datorită culorilor, se poate observa mai uşor punctul de viraj. 

Pentru fiecare experiment, s-a făcut o analiză iniţială şi una finală a soluţie 

calculându-se concentraţiile de carbonat şi bicarbonat, molaritatea soluţiei şi gradul d 

carbonatare. 
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Capitolul 2. 

M O D E L A R E A ŞI S I M U L A R E A P R O C E S E L O R D E A B S O R B Ţ I E 

2.1. MODELE MATEMATICE: DEFINIŢIE, CLASIFICARE 

Modelul matematic al unui sistem este un ansamblu de relaţii matematice, ecuaţii şi 

inecuaţii, ce caracterizează şi descriu interdependenţele dintre parametri constuctivi şi 

funcţionali ai sistemului. Prezenţa inecuaţiilor în model se datorează unor restricţii cu caracter 

fizico-chimic, tehnologic şi constructiv. 

Principalele tipuri de modele matematice din punct de vedere al modului de deducere 

al relaţiilor dintre variabile sunt: 

1. Modele analitice - bazate pe ecuaţii de conservare. Ele se obţin prin scrierea 

ecuaţiilor de bilanţ (masă, energie) pentru întregul reactor sau o porţiune infinitezimală a 

reactorului (funcţie de tipul acestuia). 

2. Modele statice - bazate pe corelarea datelor experimentale; forma ecuaţiilor poate 

să nu fie în legătură cu semnificaţia fizica a variabilelor ce caracterizează procesul, iar 

domeniul de valabilitate al modelului se rezumă la domeniul în care au fost modificate 

variabilele. 

3. Modele stohastice - sunt utilizate pentru situaţii în care o descriere probabilistică 

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

Complexitatea curgerii fluidelor în reactoarele industriale şi accesibilitatea limitată a 

unor informaţii referitoare la condiţiile la limită sau la parametri de transport de proprietate, 

au condus la căutarea unor soluţii inginereşti care să ocolească dificultăţile menţionate. 

Altemativa la utilizarea ecuaţiilor diferenţiale de bilanţ al impulsului ce s-a impus pe o scară 

foarte largă, o constituie utilizarea aşa numitelor modele de circulaţie. Acestea constituie 

reprezentări conceptuale simplificate ale circulaţiei fluidelor şi amestecării în reactoarele 

chimice. Prin utilizarea unui model de circulaţie, problema descrierii hidrodinamicii 

amestecului de reacţie este decuplată de cea a rezolvării ecuaţiilor de bilanţ masic şi termic. 

2.2.1. Modele de circulaţie 

Dacă în elaborarea modelului se pomeşte de la o descriere moleculară, se obţin 

metode deosebit de complexe. Pentru a micşora complexitatea modelelor se formulează 

ipoteze simplificatoare asupra comportării procesului, de exemplu ipoteze asupra modului de 

parcurgere de către fluxul de proprietate: 

- modelul de amestecare perfectă: în interiorul sistemului nu există gradient de 

proprietate ca urmare a amestecării perfecte a masei materiale; 

- modelul de deplasare totală (curgere tip piston): în direcţia deplasării nu există nici 

un fel de amestecare, iar pe direcţia perpendiculară deplasării există amestecare perfectă [13]. 

2.2.1.1. Modelul de circulaţie cu amestecare perfectă 

Modelul de circulaţie cu amestecare perfectă presupune existenţa capacităţii de 

omogenizare instantanee a întregului volum ocupat de către fluid, printr-o intensitate infinită a 

amestecării acestuia. într-un spaţiu cu amestecare perfectă, toate proprietăţile fluidului 

(temperatură, concentraţie, densitate) au la un moment dat aceleaşi valori, în orice punct al 

acestuia [13]. 

Simbolul unui reactor cu amestecare perfectă este reprezentat în figura 2.1: 

Figura 2.1. Reactor cu amestecare perfectă 
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2.2.1.2. Modelul de deplasare totală 

Modelul de deplasare totală presupune o circulaţie perfect ordonată a fluidului, orice 

fenomen de amestecare fiind exclus. Vitezele de deplasare ale tuturor elementelor 

constituente ale fluidului, care la un moment dat se află în acelaşi plan perpendicular pe 

direcţia curgerii, sunt egale între ele (profilul vitezelor de curgere este un profil plan). 

Simbolul unui reactor cu deplasare totală este prezentat în figura 2.2: 

Figura 2.2. Reactor cu deplasare totală 

Un astfel de model de circulaţie este denumit şi curgere tip piston şi presupune că 

toate proprietăţile fluidului sunt constante într-o secţiune transversală, perpendiculară pe 

direcţia de curgere. [13] 

2.2.1.3. Modele de reactoare reale 

Modelele de circulaţie cu amestecare perfectă şi respectiv deplasare totală reprezintă 

concepte idealizate de curgere, care nu pot fi reproduse practic decât în limitele unor 

aproximări. Reactoarele pentru care se adoptă aceste modele sunt denumite reactoare ideale: 

reactor cu amestecare perfectă şi respectiv reactor cu deplasare totală. Ele reprezintă 

limitele extreme între care se situează întregul spectru al curgerilor reale (în reactoarele 

întâlnite în practica industrială şi de laborator). 

Există cazuri practice în care cele două modele ideale descriu circulaţia amestecului de 

reacţie cu o precizie suficientă calculelor tehnice. 

De multe ori însă, particularităţile curgerii fluidelor în utilajele chimice sunt sensibil 

diferite faţă de cele care definesc modelele ideale. 

în vederea descrierii corecte a realităţii dintr-un reactor cu amestecare reală se 

utilizează diferite combinaţii de reactoare ideale cu luarea în considerare de zone în care 

fluidul este staţionar, în acest caz având totuşi loc un schimb de substanţă cu fluxul principal 

pe baza diferenţei de concentraţie, numite zone stagnante. 

Zonele stagnante reprezintă porţiuni ale volumului reactorului în care fluidul poate fi 

considerat în repaus şi care participă într-o măsură neglijabilă la realizarea transformării 

chimice (figura 2.3). 
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u 

Figura 2.3. Model de reactor cu amestecare perfectă şi zone stagnante 

Unul dintre modelele cele mai utilizate pentru descrierea curgerii neideale în reactoare 

tubulare este modelul de tip piston cu dispersie axială. 

Se presupune că peste fluxul convectiv de tip piston se suprapune o dispersie axială. 

Amestecarea axială conduce la diferenţieri importante faţă de modelul de circulaţie tip 

deplasare totală datorate fie construcţiei racordurilor, inducându-se turbulenţe generatoare de 

amestecare axială atât la intrare cât şi la ieşire, fie datorită curgerii laminare şi profilului 

parabolic de viteze stabilindu-se gradienţi importanţi de concentraţie şi temperatură în direcţia 

radială, ce nu pot fi anihilaţi prin mecanisme moleculare de transport de masă [13]. 

Coeficientul de dispersie depinde atât de caracteristicile fluidului cât şi de regimul de 

curgere şi structura geometrică a reactorului. 

Ca măsură a amestecării axiale se foloseşte numărul adimensional Peclet (Pe). 

Numărul Pe este privit ca raportul dintre fluxul transportat prin convecţie şi fluxul 

cauzat de dispersia axială (difuzie şi dispersie de turbulenţă) [113]: 

p^ _ fluxul transportat prin convecţie _ w • L ^̂  
fluxul cauzat de dispersia axiala D^ 

2.2.2. Modelarea curgerii fazelor 

Studiul hidrodinamic al absorbţiei prin experimente cu trasori s-a realizat în cadrul 

unui studiu anterior [85]. Experimentele au vizat ambele faze pe toate porţiunile coloanei de 

absorbţie. 

în faza lichidă, trasorul folosit a fost KCl 0,5N, iar măsurătorile au urmărit variaţia 

valorii conductivităţii lichidului ce trece printr-o celulă de conductivitate aşezată la ieşirea 

lichidului din coloană, a cărei valoare se corelează cu valoarea concentraţiei fazei. 

în faza gazoasă, trasorul folosit a fost un amestec de CO2 şi N2 cu concentraţie 

cunoscută, măsurătorile urmărind variaţia concentraţiei amestecului gazos la ieşirea din 

coloană cu ajutorul analizorului de CO2. 

Datorită efectelor absorbţiei fizice, studiul privind hidrodinamica fazei gazoase s-a 

realizat fară contracurent de lichid, evaluarea valorilor parametrilor de amestecare a acestei 
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faze facându-se pe baza datelor prezente în literatură [22]. 

Schema de modelare a absorberului din instalaţia pilot este prezentată în figura 2.4 [85]: 

Faiig, Pej^j} Vjtidjjyaff 

— u-•-1 

Mi^urare 
conccniraţie 
fizăgczoasâ 

Irtrar^ trasor 
jcză ^oasă 

Intyare trasor 
fcEâ hchidâ 

Determinare 
concentrape 
faza lichida 

Vad^Z, PeAD_L 

— • 

Zorja stagnantă 
pentru fiza gczoasă 

Figura 2.4. Schema de modelare a absorberului cu umplutură 

în zona umpluturii, atât faza gazoasă cât şi cea lichidă sunt corect descrise de un 

model de circulaţie tip piston cu dispersie axială. în partea inferioară a absorberului, pentru 

faza gazoasă s-a considerat un model de tip amestecare perfectă cu zone stagnante, iar în 

partea superioară, un model de tip amestecare perfectă, respectiv tip piston cu dispersie axială. 

In partea inferioară a absorberului pentru faza lichidă s-a considerat un model de tip 

amestecare perfectă respectiv piston cu dispersie axială [86]. 

în tabelul 2.1 sunt prezentate valorile stabilite în urma experimentelor cu trasori, 

pentru parametri hidrodinamici ai zonelor adiţionale [85]. 

TabeL 2.1. Parametri hidrodinamici 

Zona Notatie Valoare 

Partea inferioară 
Intrarea fazei gazoase 

V i M G Bază 5 • 10"' fm'l Partea inferioară 
Intrarea fazei gazoase Vsz G 2,15 • 10-' [m'] 
Partea inferioară 
Intrarea fazei gazoase 

ksz 1,55 • 10-' [l/s] 

Partea superioară 
Ieşirea fazei gazoase 

V i M G Vârf 9,8-10"' Partea superioară 
Ieşirea fazei gazoase V A D G 1,7-10"' [m'] 
Partea superioară 
Ieşirea fazei gazoase 

Pe AD G 49 

Partea inferioară 
Ieşirea fazei lichide 

V , M L (16,8-116 -0,224) •10"-' K ] Partea inferioară 
Ieşirea fazei lichide V A D L 3,110"' [dm'] 
Partea inferioară 
Ieşirea fazei lichide 

Pe AD L 9,07 •L + 196 

54 

BUPT



T E Z Â DE D O C T O R A T 

în tabelul 2.2 sunt prezentate valorile stabilite în urma experimentelor cu trasori, 

pentru parametri ce descriu zona umpluturii [85]. 
Tabel. 2.2, Parametri hidrodinamici in zona umpluturii 

Parametri Notatie Corelare Domeniu valoric 
Cifra Reynolds în faza lichidă Ret 1 10..70 
Retenţia fazei lichide P L 2,39- 1,55 • 10-^.7,50 • IO"-mVm^ 

Dispersia axială a fazei lichide B O L 3,53-lO-^-ReL* "' i 3,96 • 10-^.3,06 • 10"' Dispersia axială a fazei lichide 
P C L 3,06 -10-^ ReL*"^ ; 3,4..26,5 

Dispersia axială a fazei gazoase B O G 
J jy.g-0.02 ReL 0,290..0,960 

Dispersia axială a fazei gazoase 
Pec 101 • e-""^ 25..83 

2.3. ECUAŢIILE MODELULUI MATEMATIC AL ABSORBERULUI PILOT 

La baza deducerii analitice a modelului matematic stau ecuaţiile de conservare a 

proprietăţii, precum şi o serie de ecuaţii suplimentare: expresiile coeficienţilor de transfer, 

legile gazelor, cinetica şi echilibru chimic, etc. Formularea modelelor dinamice pomeşte cu 

scrierea ecuaţiilor de bilanţ: 

Acumularea 

în interiorul 

sistemului 

Transport spre 

interior prin 

suprafaţa 

sistemului 

Transport spre 

exterior prin 

suprafaţa 

sistemului 

+ 
Generarea în 

interiorul 

sistemului 

Dispariţia 

în interiorul 

sistemului 

E D 

Procesele de absorbţie-desorbţie sunt prezente în numeroase instalaţii chimice. într-un 

tum de absorbţie, compoziţia gazului şi cea a lichidului se modifică atât în timp cât şi în 

lungul axei coloanei. In timp ce raportul molar al gazului absorbit scade de la valoarea Yo la 

valoarea Yf, concentraţia molară în lichid a componentului care se absoarbe creşte de la 

valoarea Xi la Xf (figura 2.5). Acest schimb este însoţit de efecte termice. Totodată, în fiecare 

moment de timp, compoziţia la o aceeaşi înălţime 'h' poate fi alta ca urmare a schimbărilor 

intervenite în debit sau în compoziţia fluxurilor la una sau la ambele intrări [113]. 
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a vf 

G, Yo 

Figura 2.5. Turn de absorbţie cu umplutură 

în regim staţionar, concentraţia va fi constantă în timp într-un anumit punct din 

reactor, dar nu şi în lungul coordonatei axiale. Pentru calcule se alege ca zonă de bilanţ, o 

porţiune din volumul reactorului (un element de volum) suficient de mică astfel încât 

variabilele să poată fi considerate constante. 

2.3.1. Bilanţ masic 

Schema fluxurilor pentru un element de volum de înălţime 'dh' este prezentată în 

figura 2.6: 

x ^ ^ dh 

. D ^ ^ - D - S ^ ^ 

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

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

Ca = concentraţia molară a substanţei care se absoarbe în gaz, [kmol/m^]; 

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

Dl, Dg = coeficienţii de dispersie axială, [m'/s]; 

X = concentraţia molară a substanţei care se absoarbe în lichid, [kmol/m^]; 

L = debitul de lichid, [mVs]; 

Ky = coeficientul total de transfer de masă, [kmol/m^ s]; 

(po, (PL = fracţia de volum ocupată de faza gazoasă sau lichidă, [mVm^]; 

S, Sl, Sg = suprafaţa secţiunii transversale, respectiv suprafaţa transversală care este 

ocupată (prin care trece) de lichid sau gaz, [m^]; Sl = (pf S; Sg = cpc' S; 

Pg = retenţia de gaz, [kmol/m'^]; 

a = aria udată dintr-un m^ de umplutură, [mVm^]; 

y = fracţia molară a componentei care se absoarbe în gaz, [kmol/kmol total]. 

în urma efectuării bilanţului de materiale în regim dinamic în jurul unui element de 

volum de înălţime 'dh', având secţiunea egală cu secţiunea coloanei, luând în considerare şi 

fluxurile cauzate de difuzia axială în lungul axei se obţin ecuaţiile ce caracterizează 

modificările compoziţiei fazelor în lungul axei şi în timp [113]. 

Faza gazoasă; 

Acumularea: A = ̂ {Pc, • S • dh-y)= p,, • S • dh-^ (2.2) 
dt ot 

Intrări: I = G Y - (2-3) dh 

( m ' 

Ieşiri: E = G dh 
dc 

' âh 

\ 

(2.4) 

Transfer în faza lichidă: 

âh 

D = K v a . S d h . ( Y - Y ' ) (2.5) 

Faza lichidă: 
c) ^ X 

Acumularea: A = —(fi,-Sdh-X)^(p,-S-dh-— (2.6) 
ot Ol 
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Intrări: 

Ieşiri: 

I = L X + dh 
dh 

-D,S, 
âh 

E = L X-D, S, 
â 

âh 
vr ^^ J, X + dh 

âh 

Transfer din fază gazoasă: G = Ky aSdhiy -Y') 

(2.7) 

(2 .8) 

(2.9) 

Pornind de la aceste ecuaţii se fac o serie de notaţii şi simplificări: 

y = " a PA 
V RT. 

Y . ^ Pa c^ R T 
Şl Y = -

1 + Y P - P . 

• G = - • 

(2.10) 

(2.11) 

Pentru a uniformiza domeniul de variaţie al coordonatei axiale, se face trecerea la 

coordonata axială adimensională: 

h 
H 

az=—ah; 
H H' 

(2.12) 

Numărul Peclet pentru partea de gaz Peo: 

• 1 <Pg-P8 D, 
Hw,, Pea 

Numărul Peclet pentru partea de lichid Pcl : 

D, 1 
U w, H • w, Pe, 

(2.13) 

(2.14) 

Modelul matematic al absorberului este deci constituit din două ecuaţii cu derivate 

parţiale [112].: 

G, (l + r ) ' ât âz^ âz ^ ' 

i i J P L . Ş ^ . ^ . f X ^ a x ^ K ^ . ţ Y - Y - ) (2.16) 
Lo at FCL dz^ dz h^ ^ ' 

ecuaţii care descriu modificarea compoziţiei fazelor în lungul axei şi în timp, în condiţii 

izoterme. 
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Rezolvarea acestui sistem este posibilă prin tehnici numerice dacă se cunosc condiţiile 

la limită (condiţiile referitoare la gaz şi la lichid la z=0 şi z=l). Dacă se consideră că dispersia 

are loc doar în interiorul absorberului, aceste condiţii sunt: 

Condiţiile la limită pentru partea de gaz: 

1 âY 
r=0 Pe,., âz 

r=0 

Condiţiile la limită pentru partea de lichid: 

1 ax 
Z=1 Pe, dz 

z=l 

âY 
âz 

dx 
dz 

= 0 
.-=1 

= 0 
z=0 

(2.17) 

(2.18) 

în relaţiile 2.17 şi 2.18, Ym şi X,n reprezintă raportul molar al componentei care se 

absoarbe la intrarea în absorber şi respectiv concentraţia molară a acestei componente la 

intrarea lichidului în absorber. 

în regim staţionar, acumularea fiind nulă, ecuaţiile se transformă în ecuaţii diferenţiale 

ordinare [112]: 

1 d^Y dY K y - a - H 
P e . dz^ dz 

Pe^ dz' dz Lo ^ ^ 

Condiţiile la limită rămân aceleaşi ca şi în cazul modelului dinamic. 

(2.19) 

(2.20) 

2.3.2. Bilanţ termic 

Bilanţurile energetice sunt necesare atunci când apar modificări ale valorilor 

temperaturii. Aceste modificări se datorează fenomenelor ce au loc în sistem: 

- reacţii chimice (endoterme sau exoterme); 

- detentă sau compresie; 

- vaporizare sau condensare; 

- schimb de căldură cu exteriorul. 

Aceste bilanţuri pot fi foarte complexe, însă există diverse metode simplificatoare în 

funcţie de cazul studiat: absenţa lucrului mecanic, viteze mici (absenţa energiei cinetice), 

diferenţă neglijabilă între nivelul la care intră fluxul de intrare şi cel de ieşire (suprimarea 

termenului referitor la energia potenţială). 
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în modelare şi simulare, la nivel industrial, nu se poate neglija componenta termică. 

Literatura este săracă în ceea ce priveşte hidrodinamica, neevaluându-se exact numărul Peclet 

în ceea ce priveşte efectul amestecării axiale asupra temperaturii fazelor. Datorită faptului că 

transferul de masă şi transferul termic sunt cauzate în absorber de curgerea turbulentă peste 

corpurile de umplutură, unii autori utilizează aceleaşi valori ale numerelor Pe, ca şi în cazul 

transferului masic. 

Deducerea ecuaţiilor ce descriu modificarea temperaturii fazelor în lungul axei şi în 

timp, avându-se în vedere efectul amestecării axiale, pomeşte de la scrierea fluxurilor termice 

aferente unui element de volum de înălţime 'dh' (figura 2.7). 

- A D 6 •s.iL 
c/J 

Go-Cli^'S-

V irtl 

eTa dh 
ch 

•dh 
A 

eh [ eh 

\ - c^ . • p^ S Tf - ^ dh I 

{ AHf^ Ky a S dh{Y Y ) 

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

unde: Go = debit specific de inert, [kmol/(m^ • s)]; 

Lo = debitul specific de lichid, [mV(m^ • s)]; 

S = suprafaţa secţiunii transversale [m^]; 

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

a = aria udată dintr-un m^ de umplutură, [m^/m^]; 

Cp_L, Cp_G = căldura specifică a fazei lichide, respectiv gazoase, [kJ/(kg • K)]; 

Cm̂  = căldura molară a amestecului gazos [kJ/(kmol • K)] 
^̂ iNERT ^ ^âldura molară a gazului inert [kJ/(kmol • K)] 

Cm"̂  = căldura molară a componentei gazoase active [kJ/(kmol • K)] 
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Ky = coeficientul total de transfer de masă, [kmol/m^ • s]; 

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

Qţ = coeficient de transfer termic între cele două faze, [kW/(m^ • K)] 

p̂ iNERT ^ j-^ţg^ţi^ g^^ [kmol/m^]; 

, = conductivitatea termică a fazei lichide, respectiv gazoase, [kW/m*K] 

pL = densitatea fazei lichide, [kg/m^]; 

Debitul de lichid prin coloană şi căldura specifică a soluţiei s-au considerat constante, 

în ceea ce priveşte faza gazoasă, s-a luat în considerare atât modificarea compoziţiei cât şi a 

căldurii molare a acesteia. 

Faza gazoasă: 

Acumularea: 

^VHG m G/ J ^ Y m ^ 

Convecţia: 

G o - S - C , INERT 
/ / 

T g -

V V 
T . + ^ . d h 

dt / / 

^ ^ INERT Q j. ^^G = - S - d h . — 

(2.21) 

(2 .22) 

Dispersia: 

- ^ D G 
5To 5 
ah ah 

T . - H ^ - d h 
\ \ 

/ / 

Schimbul de căldură: 

a , a S d h ( T , - T j 

(2.23) 

(2.24) 

Entalpia componentului A: 

- K Y a S - d h - ( Y - Y ' ) T c C : (2.25) 

Coeficient de dispersie a temperaturii: 

D t g = 
D̂ G 

P INERT p INERT 
G '^m 

(2 .26) 
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Numărul Peclet (amestecarea termică axială): 

PexG = 
H Go C INERT 

m 

••D G 

Faza lichidă: 

(2.27) 

Acumularea: 

d 
dt (pL • PL • cp_L • S • dh • T J = PL • pL • c p L • s • dh • dt (2.28) 

Convecţia: 

L o - P L - C p L - S k + ^ - d h 
' ah 

\ \ 
y = Lq-Pl -Cp L -S-dh dh 

(2.29) 

Dispersia: 

- ^ D L ah a h l ah 

\ \ 

y J 
(2.30) 

Schimbul de căldură: 

-aj •a S dh (TL -TQ) (2.31) 

Entalpia componentului A: 

Ky •a-S dh ( Y - Y ' ) TG C (2.32) 

Entalpia reacţiei: 

-AHr Ky •a S d h - ( Y - Y ' ) (2.33) 

Coeficient de dispersie a temperaturii: 

D t l = 
^D L 

P l P l - C p l 
(2.34) 

Numărul Peclet (amestecarea termică axială): 

H-LOPL-Cpl 

^D L 
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Sub aspect termic, ecuaţiile modelului matematic al absorberului sunt [113].: 

Lo a d z Pe^L d z L ^ - P l - C p l L o P l C p , 

(2.36) 

P i f • H aXo _ a i o 
+ 1 a , a H . _ . K , a H ( Y - Y ' ) c , : 

Pe dz- G ^ L o c rcŢ Q az Up Lo Cp l (1 + Y ) - G o dt dz 
(2.37) 

La intrarea fazei gazoase (z=0), fluxul piston de la intrare este egal cu suma fluxurilor 

termice piston şi difuziv din coloană, iar la ieşire (z=l) temperatura este constantă, deci 

gradientul de temperatură este nul. 

T =T ^G IN ^G 
1 a r . 

r=0 Pe,G dz 
a r . 

r=0 
dz 

= 0 (2.38) 
:=\ 

La intrarea fazei lichide (z=l), fluxul piston de la intrarea în absorber este egal cu 

suma fluxurilor piston şi difuziv din coloană; la ieşire (z=0), gradientul de temperatură este 

nul. ^L IN "" ^L 
1 

Z = 1 PCţ l dz 
a r . 

r=l dz 
= 0 (2.39) 

r = 0 

2,3.3. Bilanţ de impuls 

Alături de ecuaţiile bilanţurilor de materiale şi termic, în descrierea fenomenelor ce au 

loc în unitatea de volum considerată, trebuie luate în considerare şi ecuaţiile conservării 

impulsului. Bilanţul, în cazul conservării impulsului, este format din trei ecuaţii, câte una 

pentru fiecare direcţie. Acestea au o formă matematică mai complexă. 

în cazul în care curgerea fluidelor este într-o singură direcţie, gradienţii de proprietate 

au valoare maximă în acea direcţie, iar pe celelalte direcţii pot fi neglijaţi. în locul variabilelor 

punctuale se vor folosi valorile mediate pe secţiunea normală (cea ocupată de una din faze) pe 

direcţia principală de curgere.[65] 

Ecuaţia de bilanţ a impulsului este prezentată în relaţia 2.40: 

dP H G mO 1-^G c , •(\-(Po)nG + c , o mO ( 2.40) 
dz C, pc -dp 

în absorberul pilot se poate considera presiunea constantă de-a lungul axei coloanei, 

în general, influenţa acesteia este foarte mică, presiunea totală la absorbţie fiind mare 

comparativ cu modificările ce au loc în stratul de umplutură. 
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2.4. ESTIMAREA PARAMETRILOR MODELULUI 

în cazul în care reacţia dintre dioxidul de carbon şi ionii hidroxil este considerată de 

ordinul 2, factorul de amplificare al absorbţiei de către reacţia chimică poate fi calculat pe 

baza relaţiei (1.29), în care n = 3. 

E = 
l + O 

0.33 

- l 
(l + O)' ,0,75 

30.5. 1)0.5 

Factorul de amplificare pentru reacţia instantanee are expresia: 

E . =1 + 
K - h c o ; 

2 - [co; j ) i 
1+ 

4 K c o ; C O 2- HCO; 

( k [ c o ^ ] + [ h c o ; ] ) ' 
- l 

în această relaţie, apar câţiva termeni prezentaţi în continuare: 

Constantele de echilibru ale reacţiilor de disociere ale acidului carbonic: 

Kn = 

K . = 

H^ • C O 
2 -

HC03-

[ h c o ; 

coj 

- 2902 7 
log K„ = ^ + 6,498 - 0,0238 • T^ 

- 3404 7 log K, = ^ +14,843 - 0,03279 • T^ 
Tl 

Constanta de echilibru termodinamic: 

K. 
K = 4 

K, 

0 = 

II 

D l k OH OH" 

OH" co]-
HCO3-

3404 7 log koH = 1 3 , 6 3 5 + 0 , 0 8 Ii 

Tăria ionică: 

1 r ^ . + Hco; CO 2 -

3 J 

Concentraţia dioxidului de carbon la echilibru: 

h c o ; 
c o ; 

K. c o ; 2-

(2.41) 

(2.42) 

( 2.43) 

(2.44) 

(2.45) 

(2.46) 

(2.47) 

(2.48) 

(2.49) 

(2.50) 
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Fracţia molară a fazei gazoase la echilibru: 

co: Y* 
HeP 

Concentraţia dioxidului de carbon dizolvat, la interfaţă: 

H c R L 
co; 

(2.51) 

(2.52) 

Valoarea CO, J se determină prin calcul iterativ până la încadrarea în toleranţa admisă, 

în practică, se utilizează gradul de carbonatare (a) în locul concentraţiei molare a 

componentei absorbite în lichid (X). Gradul de carbonatare este raportul dintre cantitatea de 

K2CO3 transformată în KHCO3' şi cantitatea de K2CO3 echivalent total din soluţie. 

a = 
HC03 - 2 - [cor] 

[K; X = a M (2.53) 

unde: M este molaritatea soluţiei 

Concentraţia totală a ionilor de potasiu în soluţia iniţială este: 

H C O : + 2 CO3'- (2.54) 

în cazul soluţiilor de carbonat / bicarbonat de potasiu activate, concentraţia CO2 la 

echilibru poate fi calculată cu ajutorul gradului de carbonatare [105]. 

Utilizând ecuaţia 2.52, obţinem expresia de calcul pentru concentraţia ionilor carbonat şi 

bicarbonat în soluţie [109]: 

1 - a co]-
HCO3 = a 

(2.55) 

(2.56) 

Coeficienţii parţiali de transfer de masă şi aria udată sunt evaluaţi utilizându-se 

relaţiile următoare [69].: 

Coeficientul parţial de transfer de masă raportat la faza gazoasă: 

0,33 

ko-C Do 
/ \ 0,7 / \ 

na 
R- T, [po-DgJ 

- 2 (2.57) 

Coeficientul parţial de transfer de masă în fază lichidă în cazul absorbţiei fizice: 

yfc; = 0,0051-

Aria udată: 

Vi-g 
Pl ) 

•^mO Ul 
Pi-D, 

(2.58) 

a = a, 1 - e x p -1 ,45 
/ \ 0,10 / ^ 1 \ -0,05 0,20 / \ 0,75 

LMO 
0,10 

ap [ T ' G 
0,75 

U - Î 1 L J g •Pl ; U p - c j - P L ; U C J (2.59) 
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în model se mai introduce un termen, factorul de accelerare a reacţiei chimice de către 

promotor, Ep, ce va fi determinat pe baza datelor preluate din proces. în aceste condiţii, 

coeficientul parţial de transfer de masă raportat la faza lichidă are expresia: 

(2 .60 ) 

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

ko kL He 
K G = k^ -hkL He 

K - ^ o . P 

[kmol/(Pa • m' • s)] 

[kmol/(m^ • s)] 

(2 .61 ) 

( 2 .62) 

Onda elaborează o corelare pentru coeficientul parţial de transfer de masă raportat la 

faza gazoasă în fimcţie de cifra Reynolds ( Rec ) în cazul proceselor de absorbţie ce au loc în 

coloane cu diferite tipuri de umplutură: inele Rashig, şei Beri şi sfere (bile). Relaţia (2.56) se 

mai poate scrie sub forma relaţiei (2.62): 

RT 

^s-Do 
(2.63) 

Dispersia datelor experimentale folosite în relaţia criterială pentru estimarea 

coeficientului parţial de transfer de masă pentru partea de gaz este prezentată în figura 2.8 [ 1 ]: 

6 8 10 

Figura 2.8. Corelaţia lui Onda pentru kc 

în cazul unei coloane de absorbţie în care stratul de umplutură este format din bile 
ceramice, se poate considera C = 5,3-
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2.5. SIMULAREA PROCESELOR CHIMICE 

Simularea unui proces constă în estimarea comportamentului unui proces bazată pe un 

model matematic prin intermediul programelor din diverse limbaje de programare. 

La ora actuală există pachete cu programe de algoritmi performante pentru rezolvarea 

numerică a sistemelor de ecuaţii care simplifică activitatea utilizatorilor [75]. 

Procesul poate fi de ordin fizic, tehnic sau economic în interiorul unui sistem. Sistemul 

este sfera unde are loc procesul considerat; limitele sistemului trebuie definite clar. De obicei, 

se pot da informaţii şi din exterior, însă nu există o condiţionare reciprocă. 

Odată cu creşterea complexităţii procesului, se recomandă împărţirea sistemului în 

subsisteme, pentru a se păstra o anumită ordine a interdependenţelor. 

Calitatea rezultatelor simulării depind de structura modelului matematic rezultat şi de 

siguranţa parametrilor modelului. Aceşti parametri pot fi evaluaţi din diverse relaţii prezente 

în literatură sau în urma efectuării unor studii experimentale. 

în cazul proceselor din domeniul tehnic, simularea pe calculator reduce foarte mult 

costurile comparativ cu efectuarea studiilor experimentale. Odată cu creşterea puterii de 

calcul şi dezvoltarea industriei computerelor, apar tot mai multe posibilităţi software de 

simulare a proceselor. 

Avantajele simulării proceselor sunt: 

- o mai bună înţelegere a problemei 

- precizie ridicată în rezultatele obţinute 

- posibilitatea comparării directe între mai multe variante bazate pe acelaşi model, etc. 

O strategie recomandată în vederea obţinerii unor rezultate sigure este descrierea 

iniţială a problemei într-un mod cât mai simplu, verificarea rezultatelor după fiecare pas şi 

creşterea complexităţii. 

Pentru realizarea simulării unui proces cu ajutorul calculatorului, modelul matematic 

trebuie implementat într-un software adecvat. Lucrarea de faţă utilizează limbajul MATLAB, 

deoarece acest mediu de programare este un putemic mijloc de calcul numeric şi de 

reprezentare grafică, punând la dispoziţia utilizatorului atât ftmcţii elementare de bază, cât şi 

ftincţii speciale cum ar fi solverele de ecuaţii liniare, neliniare şi diferenţiale [38]. 

Programele utilizate sunt realizate ierarhizat, apelând la structuri de tip funcţii pentru 

calculul diferiţilor parametri şi coeficienţi, folosindu-se şi în achiziţia şi prelucrarea datelor. 
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P A R T E A a I l -a . P A R T E A E X P E R I M E N T A L A 

Capitolul 3. 

D E S C R I E R E A I N S T A L A T I E I P I L O T 

Instalaţia pilot utilizată pentru studiile experimentale efectuate în lucrare este 

amplasată în Laboratorul de Fenomene de Transfer din cadrul Facultăţii de Chimie Industrială 

şi Ingineria Mediului, Catedra de Inginerie Chimică, UPT. 

Instalaţia experimentală este prezentată în figura 3.1 şi este compusă dintr-un absorber 

cu umplutură, un desorber cu umplutură, un schimbător de căldură şi ansamblul încălzitor 

electric cu pompă tip EP9000. Pe lângă componentele principale, alte echipamente din cadrul 

instalaţiei sunt: analizorul de CO2 model ZFP-5, traductorul de presiune diferenţială, 

rotametre pentru măsurarea debitelor de fluid şi un calculator cu o placă de achiziţie a datelor. 

Soluţia de carbonat de potasiu este introdusă la vârful coloanei de absorbţie cu 

ajutorul pompei P şi circulă în contracurent cu faza gazoasă (amestecul gazos) ce este 

introdus pe la baza coloanei. După contactarea celor două faze, gazul este eliminat la vârful 

coloanei, iar faza lichidă (soluţia absorbantă) trece în coloana de desorbţie. Lichidul circulă 

datorită presiunii din coloana de absorbţie. Trecerea soluţiei epuizate din coloana de absorbţie 

în cea de desorbţie se face prin schimbătorul de căldură recuperator, realizându-se astfel o 

preîncăzire a soluţiei pe seama răcirii soluţiei regenerate care circulă în sens invers. 

Alimentarea se face la vârful coloanei de desorbţie. Dioxidul de carbon desorbit şi vaporii de 

absorbant trec prin condensatorul de la vârful desorberului unde se separă CO2 de condens. 

Soluţia regenerată este trecută cu ajutorul pompei P prin schimbătorul de căldură, din nou în 

coloana de absorbţie. în unele cazuri, pentru o răcire corespunzătoare a soluţiei regenerate, 

răcirea acesteia se face cu apă de la reţea, iar legătura absorber - desorber nu se mai face prin 

schimbătorul de căldură. 
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I N S T A L A Ţ I A P I L O T D E A B S O R B Ţ I E - D E S O R B Ţ I E 
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Figura 3.1. Schema instalaţiei de absorbţie - desorbţie 
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Debitele de lichid şi de gaz se măsoară cu ajutorul a două rotametre. Ele sunt reglate 

manual, aduse la valoarea dorită şi păstrate constante în timpul determinărilor. 

Pentru ca instalaţia pilot să fie mai uşor de operat şi valorile măsurate să fie 

achiziţionate automat, se utilizează un calculator de proces. Toate instrumentele de măsură 

sunt conectate direct la o interfaţă I/O KEITHLEY MEGABYTE INC. Model DAS-1601, iar 

programele din MATLAB sunt rulate pentru a salva periodic valorile măsurate şi pentru a 

trimite semnale de control. 

3.1. COLOANA DE ABSORBŢIE 

Coloana de absorbţie este construită din oţel. Principalele caracteristici constructive 

ale acesteia sunt prezentate în tabelul 3.1: 

Tabel 3.1. Caracteristici constructive 

Denumire Valoare 
înălţimea totală a coloanei 2,29 m 
Diametrul interior 0,08 m 
înălţimea totală a umpluturii 1,30 m 
înălţimea bazei coloanei 0,54 m 
Diametrul interior al bazei coloanei 0,16 m 
Aria secţiunii coloanei 5,027- 10-' m' 
Volumul total al coloanei 6,535 • 10-' m' 

în figura 3.2 sunt prezentate dimensiunile coloanei de absorbţie, iar în figura 3.3 este 

prezentată schema de automatizare a acesteia. 

Zona umpluturii este formată din două corpuri de aceeaşi înălţime (750 mm). 

Umplutura are înălţimea de 650 mm în fiecare tronson si este formată din sfere cu diametrul 

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

Denumire Simbol Valoare 
Diametrul nominal al umpluturii dp 0,015 m 
Numărul de sfere - 325000 b i le /m ' 
Volumul liber al umpluturii 8 0,45 m' / m' 
Suprafaţa specifică a umpluturii as 230 m' / m' 

Pentru a evita instabilităţile cauzate de faza gazoasă, se păstrează un nivel minim de 

lichid în partea inferioară a coloanei. Trecerea fazei lichide de la presiunea din coloană la 

presiunea atmosferică se face cu ajutorul ventilului pneumatic (EEl) comandat de calculator. 
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Figura 3.2. Dimensiunile coloanei de absorbţie 
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Figura 3.3. Schema de automatizare a coloanei de absorbţie 
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3.2. COLOANA DE DESORBŢIE 

Schema desorberului este prezentată în figura 3.4. Coloana de desorbţie este construită 

din oţel şi formată din două tronsoane de umplutură compusă din inele Rashing ceramice 

aşezate pe un grătar de susţinere. 

Figura 3.4. Schema coloanei de desorbţie 
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Coloana de desorbţie este alcătuită din 5 ansambluri, pompa de recirculare şi 

conductele de legătură aferente instalaţiei. 

Ansamblul I situat la baza coloanei reprezintă schimbătorul de căldură, fiind prevăzut 

cu un fascicul de ţevi de încălzire în forma de U. în interiorul ţevilor circulă lichidul cald ce 

asigură una din condiţiile de desfăşurare a desorbţiei, respectiv temperatură ridicată. Nivelul 

de soluţie epuizată / regenerată este indicat cu ajutorul unei sticle de nivel. 

Sistemul de încălzire II este format din ansamblul încălzitor electric de 9 kW cu 

pompă, tip EP9000 cu 3 rezistenţe electrice (patroane) Rl , R2 şi R3, care pot fi utilizate 

individual. 

Schema ansamblului încălzitor electric cu pompă EP9000 este prezentată în figura 3.5: 

^ . giis ^ 

n m 

Figura 3.5. Ansamblu încălzitor EP9000 

Caracteristici: Construcţia se bazează (exceptând patroanele de încălzire) pe 

elementele tipurilor FP5000 şi FP5000 E 

Date tehnice 

încălzirea electrică 

- Puterea electrică [kW] 9 

- Numărul patroanelor de încălzire 3 

- Tensiunea normală [V] 400 trifazat 

- Curentul nominal absorbit [A] 14 

- Conexiunea Y 

Pompa 

- înălţimea de pompare maximă [m] 3,2 

- Debit volumic maxim [l/h] 3400 
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Motorul pompei: 

- Construcţia 

- Puterea absorbită [W] 

- Tensiunea nominală [V/Hz] 

- Curent nominal absorbit [A] 

Ansamblul încălzitor electric cu pompă: 

- Temperatura maximă admisibilă a agentului termic [®C] 

- Presiunea maximă admisibilă a agentului termic [bar] 

- Dimensiunea de racordare 

- Masa [kg] 

Protecţia la supraîncălzire cu reanclanşare manuală 

- Curentul de comutare admisibil [A] 

- Tensiunea admisibilă [V] 

- Temperatura de declanşare [°C] 

Motor sferic 

88 

230/ 50 

0,42 

110 

6 

5/4" filet exterior 

7,9 

3 x25 

400 
Trifazat 

95 ± 5 

Modificarea puterii de încălzire poate fi realizată prin cuplarea individuală a celor trei 

rezistenţe cu ajutorul unor comutatoare. Lichidul încălzit în acest ansamblu şi care asigură 

încălzirea soluţiei în corpul I este apa distilată, pentru a se evita depunerile pe interiorul 

ţevilor schimbătorului. Aceasta circulă forţat asigurând un randament mare de transmitere a 

căldurii. 

Sistemul de încălzire, pentru o funcţionare în condiţii de siguranţă, are şi un vas de 

expansiune. Rolul acestuia este de a purja în mediu exterior, pentru a nu solicita ansamblul 

peste presiunea la care este prevăzut a funcţiona în condiţii de siguranţă. 

Ansamblurile III şi IV reprezintă împreună coloana de desorbţie, fiind umplute cu 

inele Rashig (tabel 3.3). 
Tabel 3.3. Caracteristici ale desorberului pilot 

înălţime totală [mm] : 2000 

Tip umplutură : Inele Raschig 

înălţime umplutură [mm] : 500 

Nr. straturi de umplutură : 2 

Ansamblul V permite realizarea legăturilor fizice ale coloanei şi anume: 

- ştuţul S1 prin care se introduce soluţia de desorbit; 
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- ştuţul S2 prin care se evacuează gazul desorbit. 

în partea de sus a utilajului se află un sistem pentru distribuţia uniformă a soluţiei 

epuizate din absorber. 

Desorberul este izolat termic corespunzător, cu vată de sticlă cu grosimea de 80 mm. 

în cazul instalaţiei de absorbţie-desorbţie, lichidul intră în coloana de desorbţie 

datorită presiunii din coloana de absorbţie, iar studiul individual al coloanei de desorbţie 

impune utilizarea pompei de recirculare cu roţi dinţate (P). 

Soluţia epuizată intră în desorber pe un traseu tangenţial, fiind distribuită uniform pe 

suprafaţa umpluturii, unde circulă în contracurent cu vapori de apă şi CO2 desorbit. 

Pentru măsurarea temperaturii sunt prevăzute sondele 1-7 în diferite puncte ale 

instalaţiei. 

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

- Temperatura de ieşire a agentului termic se măsoară cu ajutorul sondei 2; 

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

- Temperatura deasupra lichidului se măsoară cu ajutorul sondei 4; 

- Temperatura la vârful coloanei se măsoară cu ajutorul sondei 5; 

- Propagarea căldurii spre exterior poate fi determinată prin măsurarea temperaturii 

dintre corp şi izolaţie cu ajutorul sondelor suplimentare 6 şi 7. 

SCHIMBĂTORUL DE CĂLDURĂ 

Are o construcţie tubulară, fiind alcătuit dintr-o manta de oţel inoxidabil care are 

sudate la capete plăcile tubulare, prin care trece fascicolul de ţevi. Schema schimbătorului de 

căldură este prezentată în figura 3.6: 

Soluţie regenerată (H2O) 
răcită 

Soluţie epuizată J ! ! • Soluţie epuizată 
J încălzită 

Soluţie regenerată (H^O) 

Figura 3.6. Schema schimbătorului de căldură 

Cele două capace se fixează la capete prin flanşe, permiţând o uşoară manevrabilitate. 
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Forma subţire, lungă a ţevilor permite uşoara lor curăţare, respectiv înlocuire. 
A 

In acest schimbător de căldură are loc răcirea soluţiei regenerate, respectiv încălzirea 

soluţiei epuizate. Aceast lucru permite recuperarea unei părţi din energia vehiculată cu 

acestea. 

Schimbătorul de căldură are 52 de ţevi cu o lungime de 520 mm fiecare. Ţevile au 

dimensiunea de 16 x 2 mm. La acest tip de schimbător de căldură, geometria de dispunere a 

ţevilor poate fi hexagonală sau circulară. Schimbătorul de căldură utilizat are ţevile dispuse 

după o geometrie hexagonală. 

Dimensiunile schimbătorului de căldură sunt prezentate în tabelul 3.4: 

Tabel 3.4. Dimensiunile schimbătorului de căldură 

Dimensiune ţevi [mm]: 1 6 x 2 

Număr ţevi : 52 

Lungime ţevi [mm] : 520 

Mod de dispunere : hexagon 

Manta [mm]: 2 1 9 x 4 

Lungime manta [mm] : 460 

Racorduri [mm]: 2 5 x 2 5 

După chemosorbţie, absorbantul epuizat se încălzeşte în schimbătorul de căldură cu 

soluţia absorbantă regenerată, caldă care vine de la coloana de desorbţie. Absorbantul epuizat 

circulă prin ţevile schimbătorului, cel regenerat prin manta şi astfel în schimbător se asigură o 

recuperare de căldură. 

3.4. AUTOMATIZAREA INSTALAŢIEI PILOT 

Automatizarea reprezintă o treaptă ridicată de conducere, care asigură performanţe 

adecvate pentru procesul condus. Automatizarea instalaţiei pilot constă în dotarea acesteia cu 

anumite echipamente tehnice speciale în vederea efectuării automate a operaţiei de conducere 

în condiţii prestabilite [77]. 

Principalele operaţii impuse de automatizare sunt: 

măsurarea principalelor variabile ale procesului condus; 

reglarea la o anumită valoare constantă a uneia sau mai multor variabile. 
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Dispozitivul de automatizare (DA) sau de conducere reprezintă ansamblul 

echipamentelor tehnice care se ataşează procesului în vederea realizării operaţiei de 

automatizare. Sistemele de reglare automată (SRA) sunt acele sisteme automate care au 

conectat dispozitivul de automatizare în opoziţie cu procesul (P). în acest caz, se disting trei 

elemente fundamentale ale DA [108]. 

elementul de măsurare reprezintă partea DA care intră în contact direct cu 

procesul urmărind în mod continuu variaţia mărimii de ieşire (e) 

elementul calculator (sau în varianta clasică, regulatorul) are rolul de a 

determina abaterea (a) dintre valoarea reală a mărimii de ieşire faţă de valoarea prescrisă (w) a 

acesteia, pe care o prelucrează matematic după o anumită ecuaţie de dependenţă (algoritm de 

reglare) fumizând la ieşire mărimea de comandă. 

elementul de execuţie prin care se acţionează direct asupra procesului prin 

intermediul mărimii de execuţie. 

Sistemele de măsurare convertesc o mărime de o anumită natură (chimică, fizică, etc.) 

într-o altă mărime (electrică, pneumatică, etc.). Scopul fundamental al acestora este 

determinarea valorii reale a parametrilor măsuraţi. Rezultatul măsurării poate fi afişat direct la 

un dispozitiv de redare. Sistemele de măsurare sunt utilizate şi ca elemente componente într-

un dispozitiv de automatizare sau de conducere, semnalul analogic (mărimea de reacţie) fiind 

afişat la dispozitivul de redare. 

în cadrul instalaţiei experimentale se măsoară o serie de parametri cum ar fi: 

nivelul, temperatura, presiunea, compoziţia fazei gazoase, debitele fazelor lichidă şi 

gazoasă, iar pentru desfăşurarea experimentelor în condiţiile impuse se reglează 

următorii parametri: nivelul în coloana de absorbţie, presiunea din absorber şi debitele 

fazelor lichidă şi gazoasă. 

3.4.1. Reglarea nivelului 

Pentru partea inferioară a absorberului s-a prevăzut un sistem de reglare a nivelului, 

astfel încât să existe întotdeauna o cantitate de lichid (pentru a nu permite gazului să iasă). 

Acesta este alcătuit dintr-un traductor de presiune diferenţială (TPD), calculatorul de proces, 

convertorul electropneumatic (CEP) şi elementul de execuţie (E), plasat pe conducta de 

evacuare din absorber (figura 3.3). Măsurarea nivelului se realizează de către traductorul de 

presiune diferenţială, iar comanda numerică, după conversia în semnal pneumatic, acţionează 

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

Reglarea automată a presiunii se utilizează cu precădere la aparate tehnologice de tip 

recipient (reactoare, coloane de distilare, coloane de separare etc.). Această operaţie se poate 

realiza prin modificarea debitului de alimentare, a debitului de consum sau mai precis prin 

modificarea diferenţei acestor două debite. Cele două 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 execuţie se face în funcţie de rolul tehnologic al utilajului 

respectiv. 

în procesul de absorbţie debitul de intrare al fazelor gazoasă şi lichidă trebuie 

menţinut constant, motiv pentru care aceste debite nu pot fi utilizate ca mărimi de execuţie, 

în cazul instalaţiei experimentale, robinetul de reglare este plasat pe conducta de evacuare a 

fazei gazoase. 

Sistemul de reglare automată discontinuă a presiunii (figura 3.3) este alcătuit dintr-un 

manometru cu contact (PT) şi un electroventil (EE2). La creşterea presiunii în coloană 

manometrul cu contact comandă prin închiderea circuitului, deschiderea electroventilului. 

Sistemul de reglare automată discontinuă asigură o abatere staţionară acceptabilă 

suficientă în acest caz o bună stabilitate, deci o precizie de reglare satisfăcătoare. 

3.4.3. Măsurarea concentraţiei fazei gazoase 

Pentru măsurarea concentraţiei fazei gazoase se utilizează un analizor de CO2 model 

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

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

Figura 3.7. Analizor de CO2 model FUJI ZFP-5 
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Măsurarea concentraţiei de CO2 se face prin absorbţie în IR, (NDIR - Non Dispersive 

Infrared Ray). Schema este prezentată în figura 3.8: 

Detector 

Gaz analizat 

Sursa IR 

Senzor debit mas ic 

Celula de măsurare 

Jl Pompa 

Figura 3.8. Sistem de analiză IR 

Analizorul este prevăzut cu pompă care aspiră proba de gaz şi o dirijează printr-un 

filtru-membrană, spre celula de analiză. Pentru aspirare există două posibilităţi: fie aspirare 

continuă, fie doar pentru o perioadă de 20 de secunde la intervale egale de timp. Debitul 

aspirat trebuie să fie cât mai mic, cca. 1 1/min. 

în interiorul celulei de analiză se dă un semnal în domeniul IR, care este atenuat de 

dioxidul de carbon prezent în probă. Semnalul este apoi trecut într-o cameră ce conţine un 

detector de microdebite foarte exact şi foarte stabil, care are capacitatea de a măsura 

concentraţia de CO2 bazându-se pe absorbţia în IR. Construcţia detectorului asigură o 

sensibilitate mică la vibraţii şi o mare siguranţă pe termen lung. In interval de 10 secunde 

analizorul indică o valoare exactă a conţinutului de CO2 din proba analizată. Schema bloc a 

acestui analizor este prezentată în figura 3.9 [128]: 
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Figura 3.9. Schema bloc a analizorului de CO2 
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Analizorul poate da un semnal de ieşire proporţional cu concentraţia de CO2 detectată, 

sub forma unei tensiuni în domeniul 0-100 mV în vederea stocării informaţiei pe calculator 

datorită legăturii direct cu placa de achiziţie. 

Prin intermediul robinetelor VR4,VR5, VR6, plasate ca în figura 3.3 se pot obţine probe 

din gazul analizat în cele trei puncte ale coloanei de absorbţie. Rezultatul analizei compoziţiei 

este transmis sub forma unui semnal electric la intrarea CAN - CHl. Pe baza operaţiei de 

calibrare, calculatorul va afişa şi stoca valoarea reală a concentraţiei de CO2. 

Cu acest tip de analizor se poate măsura şi concentraţia dioxidului de carbon din 

atmosferă. Analizorul permite alegerea scalei, măsurarea facându-se pe două scale, respectiv 

în domeniul [0-2000] ppm şi [0-5000] ppm. Sensibilitatea de măsurare este de ±5% pe 

domeniul [0-2000] ppm şi ±10% pe domeniul [0-5000] ppm. Condiţiile de funcţionare 

indicate sunt în intervalul O - 40 ^C şi o umiditate de maxim 90%. Părţile componente ce intră 

în contact cu proba analizată sunt produse din oţel inoxidabil SUS304, CaF2 sau aluminiu 

anticoroziv. Analizorul este alimentat de la o sursă de curent de altemativ de 115 V ± 10%, 

cca. 15VA. Aparatul are posibilitatea funcţionării pe baza bateriei interne cu care este 

prevăzut, fiind capabil de operare continuă timp de 8 ore, doar pe baza acesteia [128]. 

3.4.4. Măsurarea temperaturii 

Pentru măsurarea temperaturii se pot utiliza termorezistenţe industriale, termocuple 

sau traductoare bazate pe dilatatrea gazelor ca elemente sensibile. Alegerea este dictată de 

domeniul de variaţie al temperaturii, de precizia necesară, de dimensiunile geometrice, etc. în 

cazul coloanei de absorbţie temperatura s-a măsurat la baza coloanei (figura 3.3), utilizându-

se o termorezistenţă de tip Pt-100. Sistemul de măsurare a temperaturii este alcătuit dintr-o 

termorezistenţă (ES), adaptorul rezistenţă - curent (traductorul de bază TB), de tip ELT 162A. 

Semnalul electric furnizat de acesta constituie mărime de intrare pentru CAN - CH2. Pe baza 

curbei de etalonare şi a programului elaborat în MATLAB, se afişează direct valoarea reală a 

temperaturii. 

Pentru caracterizarea cât mai precisă a distribuţiei temperaturii în cadrul coloanei de 

desorbţie s-au utilizat 7 termocuple plasate ca în figura 3.4. Acestea sunt conectate direct la 

sistemul de achiziţie alcătuit din sistemul de intrare T21 şi interfaţa ACjr. Rezultatele 

determinărilor sunt afişate direct în temperatură pe baza curbei de etalonare şi a programului 

elaborat în MATLAB [78]. 

Pentru ca temperatura din ansamblul II al schimbătorului de căldură de la baza 
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coloanei de desorbţie (figura 3.4) să nu depăşească valoarea maximă admisibilă (95 se 

utilizează un traductor de temperatură bazat pe dilatarea gazelor prevăzut cu un contact a 

cărui poziţie este normal închis. La atingerea temperaturii maxim admisibile contactul se va 

deschide, decuplând rezistenţele de încălzire. 

3.4.5. Măsurarea şi reglarea debitelor de fluid 

Debitele fazelor lichidă şi gazoasă se măsoară cu ajutorul rotametrelor. Reglarea lor se 

face manual prin intermediul unor robinete cu ventil (care pot fi înglobate constructiv în 

carcasa rotametrului). Pentru ca debitele să fie păstrate constante pe tot parcursul 

determinărilor, este necesar ca valoarea acestora să fie reglată periodic. Această reglare are 

loc destul de rar, motiv pentru care nu s-au introdus sisteme de reglare automată a acestora, 

având în vedere şi preţul relativ ridicat al unor astfel de sisteme. 

Operaţia de etalonare a rotametrelor este obligatorie datorită condiţiilor de exploatare, 

diferite de cele în care s-a făcut etalonarea lor iniţială (temperatura, presiunea, densitatea 

fluidului, etc.). 

3.5. UTILIZAREA SISTEMELOR ANALOG-NUMERICE 

LA AUTOMATIZAREA PROCESELOR 

Utilizarea calculatorului de proces în locul tuturor regulatoarelor reprezintă o treaptă 

avansată de conducere a proceselor, acesta preluând flmcţiile tuturor regulatoarelor şi având 

posibilitatea, printr-un program adecvat, să genereze secvenţial algoritmii de conducere 

specifici regulatoarelor înlocuite. Schema bloc a unui astfel de sistem este prezentată în figura 

3.10. 

La acest tip de conducere nu mai sunt necesare regulatoarele, condiţia fiind ca din 

procesul tehnologic calculatorul să primească cât mai multe date. Pachetul de programe 

trebuie să fie suficient de complet şi complex astfel încât să ia în considerare toţi factorii de 

dependenţă care intervin în procesul tehnologic respectiv. Comenzile sunt generate direct de 

calculator, care le transmite secvenţial la elementele de execuţie. Calculatorul, pe baza 

valorilor mărimilor de referinţă (stabilite soft) şi a algoritmilor de reglare determină valorile 

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

Microprocesoarele şi microcalculatoarele au facilitat dezvoltarea circuitelor de 

conversie prin utilizarea lor în calitate de sistem logic programat (ca o parte componentă a 

circuitului de conversie) sau prin utilizarea circuitelor de conversie ca dispozitive periferice 

ale unui sistem de calcul complet. Aceste soluţii au permis obţinerea unor sisteme de achiziţie 

şi distribuţie a datelor ieftine, complexe şi uşor de utilizat care pot fi implementate cu uşurinţă 

în instalaţiile de măsurare industriale sau în laboratoarele de cercetare. Interfaţarea sistemelor 

numerice de măsurare cu microcalculatorul asigură o legare simplă şi directă a sursei de date 

analogice cu un sistem numeric capabil să stocheze, prelucreze sau transfere aceste date. 

Avantajul acestor sisteme constă în uşurinţa cu care ele pot fi implementate în sistemele de 

măsurare industriale sau în laboratoarele de cercetare. Conform cerinţelor generale, schema 

bloc a unui sistem de achiziţie este prezentată în figura 3.11 [107]: 

Sistemele de achiziţie de date sunt prevăzute la intrare cu 'n' amplificatoare care 

asigură impedanţă ridicată de intrare, câştig programabil şi impedanţă mică de ieşire. 

Prezenţa multiplexorului de intrare face posibilă utilizarea unui singur convertor 

analog-numeric. Aceasta micşorează preţul de fabricaţie, asigură aceeaşi eroare de măsurare 

pentru toate canalele dar în acelaşi timp reduce substanţial (în ftincţie de numărul canalelor 

multiplexate) frecvenţa maximă de lucru. în general, nu sunt prevăzute circuite de memorare a 

rezultatului conversiei la ieşirea CAN care nu poate păstra datele decât în perioada de la 

terminarea conversiei şi până la declanşarea unui nou ciclu de conversie. Aceasta impune o 

programare corespunzătoare a calculatorului, care trebuie să aştepte preluarea datelor după ce 
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semnalul de începere a procesului de conversie (în general cu rezoluţie variabilă) a fost emis. 
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Figura 3.11. Schema bioc a unui sistem de achiziţie de date 

Folosind programe mai complexe calculatorul poate rula programul principal şi în 

perioada procesului de conversie, achiziţia propriu-zisă a datelor numerice facându-se după 

terminarea conversiei (utilizându-se o logică de priorităţi adecvată). Pentru a putea stabili 

logica de priorităţi este prevăzut sistemul de control întreruperi şi timp real. De modul în care 

se utilizează toate resursele soft şi hard depind performanţele întregului sistem . 

în ftincţie de necesităţile tehnologice se alege interfaţa dorită. Ofertele firmelor de 

profil acoperă o gamă foarte largă în ceea ce priveşte metoda de conversie utilizată, numărul 

canalelor de intrare (uzual 4, 8, 16), amplitudinea semnalului de intrare (variind în general în 

limitele domeniului (-10 , +10 ) V.), câştigul în tensiune controlat iniţial sau programabil, 

viteza de acces, etc. 

Nu numai sistemele hard au cunoscut o dezvoltare vertiginoasă, dar şi pachetele de 

programe specifice achiziţiei, dar mai ales stocării şi prelucrării datelor. Grafica implementată 

face posibilă afişarea utilă şi reală a tuturor parametrilor achiziţionaţi şi analizaţi. Printre 

firmele care s-au impus datorită îmbinării armonioase a programelor soft cu sistemele hard 

produse se numără National Instruments şi Real Time Devices. Acestea oferă o gamă de cel 

puţin 20 de interfeţe de proces şi cel puţin câte un program soft complex cum ar fi Atlantis 

(RTD) sau Labview (NI). 

Datorită complexităţii programelor soft cât şi a preţului ridicat al acestora, în cadrul 

acestei lucrări s-au utilizat programe proprii adecvat elaborate în ftincţie de parametri 

specifici: numărul canalelor de intrare, modul de analiză şi prezentare grafică, modul de 

stocare a informaţiei. Elaborarea programelor soft a fost făcută în diverse limbaje: Basic, 
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şi Matlab. 

în cadrul determinărilor efectuate a fost necesară utilizarea interfeţei DAS 1601 pentru 

realizarea sistemelor de măsurare şi reglare a coloanei de absorbţie şi sistemul de măsurare 

alcătuit din sistemul de intrare T21 şi interfaţa ACjr pentru caracterizarea termică a coloanei 

de desorbtie. 

3.5.1. Interfaţa DAS 1601 

Această interfaţă este produsă de firma Keithley Instruments din S.U.A. şi face parte 

dintr-o generaţie relativ nouă (1996-2001). Interfeţele produse în această serie (DAS 1401, 

1402, 1601, 1602) se caracterizează prin performanţe analogice ridicate [126]: 

> 16 intrări analogice sau 8 intrări diferenţiale; 

> selecţie semnal unipolar-bipolar; 

> selecţie amplificare programabilă pentru semnalele analogice (10,100, 500); 

> conversie analog-numerică (aproximaţii succesive) pe 12 biţi; 

> magistrală de 12 biţi extemă de comunicaţie cu alte calculatoare; 

> 2 convertoare numeric-analogice de 12 biţi; 

> programator timp real. 

Schema bloc este prezentată în figura 3.12.: 
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Figura 3.12. Schema bloc a interfeţei DAS-1601 
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Confonn schemei bloc, interfaţa este compusă din: 

> 16 amplificatoare de intrare de impedanţă ridicată; 

> un multiplexor cu 16 intrări; 

> circuitul de conversie analog-numerică; 

> două circuite de conversie numeric-analogică; 

> circuite de selecţie a v ariantelor de lucru (jumperi); 

> magistrala de comimicaţie cu calculatorul; 

> magistrala de ccmiunicaţie numerică cu alte calculatoare; 

> circuitul de programare a timpului real de achiziţie. 

Pratru a crea posibilitatea conversiei mai multor mărimi de intrare se utilizează un 

mult i ţ^or de 16 canale. Număml de canale utilizate este stabilit prin program. Cele 16 

canale miipolare pot fi combinate câte două (0-8, 1-9, 2-10, 3-11, 4-12, 5-13, 6-14, 7-15 ) 

rezultând 8 canale diferenţiale de intrare prin schimbarea unui comutator. 

Utilizarea semnalelor diferenţiale de intrare este recomandată când semnalul măsurat 

este diferenţial (nu are masă - masa este flotantă) sau când măsoară semnale de nivel scăzut 

(100 mV sau mai mici) supuse unor perturbaţii de nivel ridicat 

Amplificatorul de intrare utilizat are următoarele roluri: 

> stabilirea legăturii adecvate a circuitelor de intrare cu circuitul de conversie; 

> amplificarea fiecărui canal în funcţie de necesităţi (prin program); 

> stabilirea polarităţii semnalului de intrare: unipolar sau bipolar prin intermediul 

comutatoruiui S4 (BIP - UNI). In regim unipolar se dublează rezoluţia convertorului. 

Metoda (k conversie utilizată este cea a aproximaţiilor succesive. Sistemul realizat are 

la bază un convertor analog-digital de 12 biţi şi un registru de aproximaţii succesive. Sfârşitul 

convCTsid este sesizat de un registru de stare [126]. 

Convertorul cu aproximaţii succesive are factorul de 'merit' (produsul viteză-

acuratete) dintre cele mai ridicate. Schema bloc a unui astfel de circuit de conversie este 

prezentată în figura 3.13. 
Canparator i ^ Start conuersie 

FbarU Generator tact FbarU Generator tact 

Date mmerice 
de ieşire 
(paralel) 

CMA. Referinţă 

Figura 3.13. CAN cu aproximaţii succesive 
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Circuitul este un sistem cu CNA cu reacţie care funcţionează în buclă închisă [107]. 

Viteza maximă de lucru este de 100.000 de conversii per secundă ceea ce face posibilă 

o alegere a modurilor distincte de conversie şi anume: 

Periodic: la începutul fiecărei perioade reale (de eşantionare) are loc conversia unui 

semnal de intrare după care se trece la următorul, etc. Perioada de eşantionare este constantă 

(stare implicită de lucru); 

Continuu: la începutul fiecărei perioade reale (de eşantionare) are loc conversia tuturor 

semnalelor de intrare în ordinea stabilită de program. Trecerea de la un semnal la celălalt se 

realizează după terminarea conversiei sincron cu tactul, deci perioada de conversie este 

variabilă. 

Acest timp este determinat real de posibilităţile de funcţionare ale calculatorului în 

care se implementează placa şi nu în ultimul rând de programul soft utilizat. 

Stabilirea perioadei de achiziţie poate fi realizată: 

> prin program 

> prin utilizarea unui circuit de timp programabil a cărui schemă este prezentată în 

figura 3.14. 

n S p l Oscilator quartz 
10 MHz 

I -10 I întrerupător )ător>i • 

-10 100kHz 

î > 

CI co 

Numărător 

7i> 

Numărător 
programabil 82C54 a Numărător #1 

(16 biţi) 

Numărător 

Numărător #0 

10 kn 

Ieşire numărător 2 

Conexiune internă 

Ieşire numărător O 

lokn 

< 3 

lOkn 

Intrare numărător O 

Poartă 

Impuls start 

Conexiune internă 

Figura 3.14. Circuit de timp programabil 

Acesta conţine un oscilator de precizie ridicată realizat cu ajutorul unui cristal de 

quartz, un numărător programabil (C.I. 82C54) şi circuitele aferente necesare stabilirii 

comunicaţiei cu magistrala interfeţei [ 126]. - - _ ^ 
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3.5.2. Interfaţa ACjr 

Interfaţa ACjr are schema bloc prezentată în figura 3.15. 

In i 

In2 

In8 

Tensiune 
referinţă 

Convertor 
tensiune-
frecventi 

r Convertor 
tensiune-
frecventi 

Convertor 
tensiune-
frecventi L 
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(AmpI) 

1 Numirator 
programabil 

J (timp real) 
/ L 

Circuit memorie 
tip intrare-ieşire 

C 

A 

L 

C 

U 

L 

A 

T 

O 
R 

Figura 3.15. Schema bloc a interfeţei ACjr 

Conform schemei bloc, acest sistem este alcătuit din: 

> 8 amplificatoare diferenţiale de intrare; 

> un multiplexor; 

> un amplificator cu câştig programabil; 

> convertorul tensiune-frecvenţă; 

> un circuit de timp real (numărător programabil); 

> magistrala de comunicaţie numerică cu alte calculatoare. 

Amplificarea dorită pentru fiecare canal în parte se obţine prin modificarea reţelei 

rezistive din bucla de reacţie. Schema bloc este prezentată în figura 3.16: 

U, in Rin 

- C Z h 

Rin 

TT R+R 
in 

— C D — 

Figura 3.16. Schema bloc a amplificatorului de intrare 

Modificarea amplificării se face prin schimbarea rezistenţei placa prezentând cose 

de lipire a acestei rezistenţe de reacţie pentru fiecare canal în parte. 

Tipul de integrat utilizat este AD 712 care are două amplificatoare în aceeaşi capsulă 
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şi următorii parametri (importanţi): curentul de intrare 50 pA, deriva termică 10 / 

frecvenţa de tăiere 10 MHz, câştig în buclă deschisă 400, puterea medie consumată 500 mW. 

Circuitele de conversie analog-numerice cu transformare tensiune-frecvenţă 

convertesc mărimea de intrare într-un tren de impulsuri sau o undă dreptunghiulară având 

frecvenţa riguros proporţională cu nivelul mărimii de intrare. 

Transformarea mărimii de intrare se realizează prin integrarea acesteia având ca efect 

un tren de impulsuri de frecvenţă variabilă. Acestea sunt numărate într-un interval de timp fix. 

Schema bloc a unui astfel de convertor este prezentată în figura 3.17. 

Figura 3.17. Circuit de conversie tensiune - frecvenţă 

Tensiunea de intrare este transformată prin integrare într-un semnal rampă având 

polaritatea opusă mărimii de intrare. Când amplitudinea semnalului rampă atinge valoarea 

fixă prestabilită UR (-UR) comparatorul comandă generatorul de impulsuri de curent. Acesta 

generează un impuls care are amplitudinea şi durata stabilită în aşa fel încât sarcina lui să fie 

egală şi de semn opus celei de pe condensatorul C, asigurându-se evacuarea completă a 

sarcinii efective stocate de integrator [107]. 

Un ciclu de funcţionare este prezentat sub formă grafică în figura 3.18. 
Numai* 
afişat 

Tensiune de 
intrax^e nula 

4eee 

Tens iune de . 
in-tiĉ are 

necunoscu-tal 

3688--

2888--

1888 

188 A 128 228â248 T(ms) I 1 Z 8 
Procese "tr-anz itor- i i Transfer-

Figura 3.18. Ciclu de funcţionare a unui convertor tensiune-frecvenţă 
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Limitarea frecvenţei maxime generată de convertorul tensiune-frecvenţă introduce o 

limitare a rezoluţiei. Rezoluţia poate fi însă schimbată prin modificarea intervalului de timp 

de numărare, eliminând astfel principalul dezavantaj al acestui tip de conversie: viteza relativ 

redusă. 

Un alt dezavantaj îl constituie măsurarea tensiunilor având nivelul apropiat de zero, 

când frecvenţa generată trebuie să fie apropiată de zero, iar existenţa unui curent de offset al 

integratorului îngreunează acest deziderat. 

Deoarece valoarea rezultatului conversiei (mărimea de ieşire) este obţinută prin 

numărare pe o perioadă de timp semnificativă, cea mai mare parte a zgomotelor sunt eliminate 

prin mediere. Dacă se alege perioada de numărare multiplu al perioadei sursei principale de 

zgomot, eliminarea perturbaţiilor acestora este aproape completă. 

Un avantaj al acestei metode este oferit în cazul măsurătorilor continue, când utilizarea 

ca mărime de ieşire a succesiunii continue de impulsuri oferă avantaje deosebite în cazul 

transmiterii la distanţă a informaţiei (prin utilizarea a numai două fire fară nici o sincronizare 

suplimentară) sau în cazul în care este necesară o separare galvanică între convertor şi restul 

sistemului de prelucrare (prin utilizarea unui singur cuplor optic), necesitate impusă de unele 

aplicaţii industriale. 

3-5.3. Sistemul de intrare T21 

Schema bloc a acestui sistem este prezentată în figura 3.19: 

I 

N 

T 

E 

R 

F 

A 

T 

A 

Figura 3.19. Schema bloc a sistemului T21 de conectare a termocuplelor 
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Această soluţie rezolvă toate problemele utilizării termocuplelor la măsurarea 

temperaturii prin implementarea: 

- unui circuit integrat specializat (LM 335) care are rolul de a menţine constantă 

temperatura capetelor reci pentru toate termocuplele; 

- utilizarea aceluiaşi tip de amplificare pentru tensiunea termocuplelor; 

- liniarizarea caracteristicii prin program (soft); 

ftimizarea la ieşirea amplificatoarelor a unui semnal de amplitudine corespunzătoare 

pentru conectarea directă la interfaţa ACjr. 

Sistemul mai permite şi conectarea a 8 linii de intrare respectiv ieşire care permit 

conectarea altor sisteme la calculator, cum ar fi modulele optice care asigură o separare 

galvanică (izolare) necesară în practica industrială [107]. 

3.5.4. Convertorul numeric-analogic 

Convertoarele numeric-analogice au rolul de a converti un semnal numeric 

(discontinuu) într-un semnal analogic (continuu). Prin utilizarea calculatoarelor la 

automatizarea proceselor, este necesară conversia mărimii de comandă numerice (ftimizată de 

calculator), într-o mărime de comandă analogică care poate fi transmisă elementului de 

execuţie. Având în vedere rolul esenţial al acestei conversii, s-au proiectat şi realizat diferite 

circuite integrate specializate. Un exemplu de circuit integrat de tip CNA de 8 biţi îl constituie 

circuitul integrat DAC 08, a cărui schemă bloc este prezentată în figura 3.20 : 
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f ROL D-

k1 E 1̂2 Conutatoare curenţi 

T 

T2 
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II R 12 
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Figura 3.20. Schema bloc a circuitului D A C - 0 8 
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Principiul de funcţionare este următorul: 'Interfaţa comenzi comutatoare de curenţi" 

transformă nivelele logice ale datelor numerice de intrare (Bl... B8) în semnale de comandă 

pentru un set de 'Comutatoare curenţi' (kl...k8). Aceştia controlează curenţii aplicaţi 'Reţelei 

ponderare curenţi*, care are ca element principal o reţea rezistivă de tip R/2R. 

Curenţii Ii—Ig fiimizaţi de 'Blocul Reţea ponderare curenţi' sunt o fracţiune 

crescătoare cu puterile lui 2 din curentul Ir. 

în fimcţie de starea logică a intrărilor Bi..Bg se obţine un curent Io proporţional cu 

valoarea numerică a cuvântului binar de intrare format din cei 8 biţi. 

Alimentarea blocurilor componente interne ale convertorului este asigurată de 

'Circuitul de Polarizare'. Acesta furnizează şi curenţii de polarizare necesari unei funcţionări 

optime a 'Interfeţei comenzi comutatoare de curenţi'. 

Schema bloc conţine şi amplificatorul operaţional cu intrare diferenţială conectat în 

bucla de reacţie negativă prin intermediul tranzistorului T [107]. 

3.6. UTILIZAREA SISTEMELOR ANALOG-NUMERICE LA STUDIUL 

COMPORTĂRII DINAMICE A COLOANEI DE DESORBŢIE PENTRU 

TRANSFERUL DE CĂLDURĂ 

Pentru a caracteriza cât mai precis fenomenele de transfer termic ce au loc în coloana 

de desorbţie este necesar studiul comportării dinamice a acesteia. 

Prin determinările efectuate se urmăreşte găsirea unor posibilităţi de apreciere 

reală a vitezei de variaţie a temperaturii în diverse puncte ale desorberului pilot precum 

şi a pierderilor de căldură specifice, în vederea automatizării coloanei de desorbţie, 

îmbunătăţirii randamentului termic şi modelării analitice şi experimentale a 

fenomenelor de transfer termic pentru instalaţia pilot de absorbţie-desorbţie. 

Pentru caracterizarea transferului de căldură se măsoară temperatura în diverse puncte 

ale coloanei de desorbţie (figura 3.4). 

Sistemul analog-numeric utilizat este alcătuit din interfaţa analog-numerică ACjr şi 

sistemul de intrare T21, prezentate în paragrafele 3.5.2. şi 3.5.3. 

Pentru utilizarea corectă a sistemelor de măsurare, s-a realizat şi operaţia de etalonare 

a acestora precum şi liniarizarea caracteristicilor statice ale termocuplelor, afişând direct 

valoarea temperaturii în grade Celsius. 

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

UTtmVj 

2 

FF3 

tir 

7 
ax 

T(tefnp)[°Cl-

Figura 3.21. Graficul de etalonare a termocuplelor 

Pentru sistemul de conversie mărimea de intrare este o tensiune, calculul de regresie 

liniară se efectuează pentru dependenţe de forma T = f (UŢ), obţinându-se relaţiile de 

dependenţă caracteristice termocuplelor utilizate : 

Ti-3 [°C] =16,81 + 0,175- Ut,_3 [mV] (Termocuplu tip fier-constantan) 

T4 f C ] = 16,01 + 0,227 • U T, [mV ] (Termocuplu tip cromel-alumel) 

Deoarece procesul studiat este un proces lent, rezoluţia aleasă pentru convertorul 

analog-numeric a fost cea maxim admisibilă (12 biţi), iar pentru obţinerea mai multor date, 

perioada dintre determinări s-a stabilit la 8 secunde. 

Măsurarea simultană a temperaturii în mai multe puncte cu ajutorul sistemului analog-

numeric utilizat, permite studierea experimentală a coloanei pentru diferite regimuri termice 

de ftmcţionare în vederea determinării condiţiilor optime de transfer termic. 

Pentru explicitarea bilanţurilor termice este necesară cunoaşterea cât mai exactă a 

ariilor suprafeţelor şi a coeficienţilor de transfer termic [35]. Dificultatea rezolvării modelului 

analitic constă în aprecierea cât mai exactă a valorii acestora, în aşa fel încât rezultatele 

obţinute să fie cât mai apropiate de determinările experimentale efectuate în aceleaşi condiţii. 

Transferul termic primar are loc la baza coloanei. Căldura necesară încălzirii lichidului 

este preluată de la sistemul de încălzire II şi transmisă lichidului de la baza coloanei prin 

schimbătorul de căldură multitubular al ansamblului I. 

Un rol important în cazul transferului termic îl constituie regimul de curgere al 

lichidului [36]. în mod uzual este indicat a se realiza un regim de curgere turbulentă pentru 
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asigurarea condiţiilor favorabile unei intensităţi ridicate a fenomenelor de transfer de căldură. 

Circulaţia permanentă a lichidului, specifică instalaţiilor industriale este asigurată prin 

utilizarea pompei^ evîtându-se supraîncălzirea locală şi neuniformă. Influenţa circulaţiei 

lichidului asupra transferului termic dintre schimbătorul de căldură şi lichid este pusă în 

e^îdenţă în graficele din figura 3.22: 

o 120 240 360 480 600 720 840 960 10801200132014401560 
t imp ( sttcund« ) 

a. fără circulaţie în desorber 

120 

O 120 240 360 480 600 720 840 960 1080 1200 
tim p ( s«cundtt ) 

b. cu circulaţie ÎD desorber 

Figura 3.22. Evoluţia temperaturilor în timp la baza coloanei pe durata încălzirii lichidului 

Cu cât diferenţa dintre temperaturile de intrare şi ieşire ale agentului termic este mai 

mică cu atât transferul termic este mai bun. Conform curbelor TI şi T2 din figurile 3.22.a. şi 
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3.22.b., transferul termic este mult mai bun în cazul asigurării circulaţiei în desorber. 

încălzirea raţională a coloanei (în care se include şi economia de combustibil) constituie una 

dintre obiectivele principale ale optimizării procesului studiat. Asigurarea circulaţiei 

micşorează cu aproape 1/3 puterea de încălzire pentru atingerea aceleaşi temperaturi de 

funcţionare a instalaţiei de desorbţie. 

Această concluzie rezultă din compararea celor două temperaturi (curbele T3) obţinute 

în aceeaşi perioadă de timp (0-950 secunde), pentru care lichidul ajunge aproximativ la 

aceeaşi temperatură. 

în figura 3.22.a când s-au utilizat trei trepte de încălzire, temperatura este de 57 

iar în figura 3.22.b când s-au utilizat două trepte de încălzire, temperatura este de 55 

Amplasarea corectă a sistemelor de măsurare a temperaturii este esenţială în cadrul 

determinărilor experimentale în procesele de transfer de căldură în regim dinamic. Altfel, se 

pot face aprecieri eronate asupra valorii acesteia, în cazul în care mediul de măsurare este 

neomogen, fenomen pus în evidenţă în figura 3.23. 

110 

o 60 120 180 240 300 360 420 4«1 540 600 660 720 780 840 
tim p ( cund* i 

Figura 3.23. Evidenţierea apariţiei erorilor de amplasare la baza coloanei de desorbţie 

Temperatura măsurată de sonda 3 (curba T3) indică o modificare semnificativă a 

temperaturii în cazul asigurării omogenizării lichidului prin circulaţie, pompa de recirculare a 

lichidului fiind pomită la timpul t=300 secunde. Erorile care apar sunt semnificative (15 

pentru exemplu prezentat), punctul de măsurare realizat constructiv nefiind indicat a se utiliza 

ca loc de plasare pentru elementul de măsurare în vederea reglării temperaturii. 

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

automate. Pentru studiul regimului dinamic, s-au cuplat, respectiv decuplat câte o rezistenţă 
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de încălzire, pe durate relativ mici, variaţiile corespunzătoare de temperatură fiind ilustrate în 

figura 3.24. 

Se constată că dacă variaţiile de putere de încălzire au loc pe durate relativ mici, 

influenţa acestora este neglijabilă. Fluxul termic transmis reprezintă principalul parametru 

care se poate modifica în vederea optimizării regimului termic. Modificarea se realizează prin 

alimentarea comandată a numărului rezistenţelor utilizate sau prin variaţia continuă a 

alimentării prin intermediul unui autotransformator reglabil. 

Influenţa puterii de încălzire asupra temperaturii la baza coloanei a fost determinată 

prin modificarea numărului treptelor de încălzire. Conform variaţiei temperaturii în timp 

(curba T3), prezentată în figurile 3.22.a. (perioada 980-1420 secunde şi diferenţa de 

temperatură: 88-63=25 "̂ C) şi 3.22.b. (perioada 600-1200 secunde şi diferenţa de temperatură: 

65-42=23 "̂ C), viteza de variaţie a acesteia în cele două cazuri este diferită şi anume de 0,0383 

°C/sec, respectiv 0,0568 °C/sec. 

Se constată că în cazul utilizării a trei trepte de încălzire, cu circulaţia lichidului 

asigurată de pompa P, viteza de creştere a temperaturii este de aproximativ 1,5 ori mai mare 

faţă de cazul în care se utilizează doar 2 trepte de încălzire. 

6 0 120 180 240 300 360 420 480 540 600 660 720 780 840 
tim p ( lecund» ) 

Figura 3.24. Variaţia temperaturii la baza coloanei de desorbţie la modificarea puterii pe durate mici 

în concluzie, regimul termic optim de pomire se obţine pentru puterea maximă de 

încălzire şi circulaţia forţată a lichidului. 

Evaluarea pierderilor poate fi făcută pe baza modificărilor de temperatură indicată de 

sondele 6 şi 7, variaţia corespunzătoare a temperaturilor fiind prezentată în figura 3.25. 
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12D 240 3G0 480 600 720 840 960 108012001320144Q1560 
timp (secunde ) 

Figura 3.25. Variaţia temperaturii la sondele 6 şi 7 (curbele 6 şi 7) în timp 

Se constată că există diferenţe destul de mici între temperatura lichidului în interiorul 

desorberului (curba T3) şi temperaturile măsurate la exteriorul acestuia (curbele T6 şi 17). 

Diferenţa de temperatură în ambele cazuri este de aproximativ 10 ^C, ceea ce indică o bună 

izolare termică a coloanei. 

Utilizarea sistemelor de achiziţie analog-numerice pentru măsurarea temperaturii în 

mai multe puncte permite caracterizarea transferului de căldură. Pe baza diagramelor 

prezentate se poate aprecia că un rol important în cazul transferului termic îl constituie 

regimul de curgere al lichidului, circulaţia permanentă ducând la intensificarea acestuia. 

Izolarea corespunzătoare a coloanei micşorează pierderile spre exterior şi deci şi cantitatea de 

energie consumată. 

De asemenea, un rol important îl joacă şi alegerea optimă a locului de amplasare 

a termocuplelor şi calitatea acestora. Este indicat ca desorbţia să aibă loc la o 

temperatură constantă realizată prin introducerea unui sistem de reglare automată al 

acesteia. Din punct de vedere al transferului termic de la baza coloanei de desorbţie, 

proiectarea şi realizarea schimbătorului de căldură şi alegerea puterii electrice a 

rezistenţelor de încălzire permit obţinerea unor randamente termice ridicate, pierderile 

în exterior fiind minime. 

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

evoluate, permite interpretarea facilă a acestora. 

Rezultatele şi concluziile obţinute vor fi utilizate la modelarea experimentală a 

fenomenelor de transfer termic pentru instalaţia de absorbţie-desorbţie. 

98 

BUPT



T E Z Â D E D O C T O R A T 

Capito lu l 4. 

D E T E R M I N Ă R I E X P E R I M E N T A L E 

4.1. M O D U L DE LUCRU 

Scopul principal al tezei este evaluarea efectului diverşilor promotori asupra reacţiei 

chimice în cazul absorbţiei dioxidului de carbon în soluţii calde de carbonat de potasiu. 

Determinările au fost realizate în condiţii apropiate (presiuni parţiale şi temperaturi) de cele 

ale zonei superioare a absorberului industrial. 

Experimentele pe instalaţia pilot au fost făcute în regim staţionar, păstrându-se, pe cât 

posibil, în cadrul aceluiaşi experiment, principalii parametri la o valoare constantă: debitul 

fazei lichide, debitul fazei gazoase, presiunea şi nivelul în baza coloanei. 

O metodă de lucru a fost trecerea o singură dată prin coloana de absorbţie a fazei 

lichide în contracurent cu faza gazoasă (cu compoziţii iniţiale cunoscute), analizarea fazei 

lichide la ieşirea din absorber şi măsurarea concentraţiei fazei gazoase în trei puncte de-a 

lungul înălţimii coloanei: la vârf, la mijloc şi la bază. O altă modalitate de experimentare a 

fost recircularea în sistem închis, absorbţie-desorbţie, a unei cantităţi de soluţie, şi analiza ei 

în două puncte bine stabilite pe instalaţia pilot: înainte şi după absorber, asupra fazei gazoase 

efectuându-se aceleaşi măsurători ca şi în cazul metodei anterioare. 

Pe intervalele de variaţie ale parametrilor, s-au făcut experimente la diferite valori ale 

temperaturii medii, ale presiunii absolute din coloană şi ale debitului soluţiei calde de K2CO3, 

debitul fazei gazoase fiind păstrat la aceeaşi valoare. 

Pe parcursul determinărilor experimentale a fost măsurată fracţia molară a CO2 în faza 

gazoasă (analizor conectat succesiv la baza, mijlocul şi vârful coloanei) şi determinate prin 

99 

BUPT



T E Z Â DE D O C T O R A T 

analiză, concentraţiile [HCO3' ] şi [COj^' ] în faza lichidă. 

Instrumentele de măsură fiind conectate direct la interfaţa I/O KEITHLEY 

MEGABYTE INC. model DAS-160K valorile achiziţionate la un interval de 0,5 secunde 

sunt salvate în vederea prelucrării ulterioare cu ajutorul limbajului MATLAB. Programele 

utilizate sunt realizate ierarhizat, apelând la structuri de tip funcţii pentru calculul diferiţilor 

parametri şi coeficienţi. Acestea se folosesc şi la achiziţia datelor, prelucrarea lor şi în 

simularea numerică a procesului studiat. 

Principalii parametri au fost citiţi atât direct la aparatele de măsură cât şi pe baza 

datelor achiziţionate numeric în fişierele de tip \ m a f (fişere de date). 

Rezultate tipice ale achiziţiei analog-numerice a datelor de pe instalaţia pilot de 

absorbţie, privind analiza fazei gazoase, succesiv în cele trei puncte, păstrarea nivelului în 

baza absorberului şi a temperaturii în absorber sunt prezentate mai jos (figura 4.1). 
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O 200 400 600 800 1000 1200 1400 
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o 200 400 600 800 1000 1200 1400 
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Figura 4.1. Achiziţia numerică a valorilor concentraţiei de CO2, nivelului şi temperaturii de pe instalaţia pilot 

Achiziţia numerică a datelor permite vizualizarea acestora şi pe zone mai restrânse ale 

timpului, reuşind astfel o mai corectă evaluare a valorii parametrilor (figurile: 4.2, 4.3 şi 4.4 -

evoluţia parametrilor la vârful, mijlocul şi baza coloanei de absorbţie). 
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Figura 4.2. Achiziţia numerică a datelor (concentraţie de CO2, nivel şi temperatură) 

la vârful coloanei în intervalul de timp [1120-1200| secunde 
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Figura 4.3. Achiziţia numerică a datelor (concentraţie de CO2, nivel şi temperatură) 

la mijlocul coloanei în intervalul de timp |1000-I080| secunde 

101 

BUPT



T E Z Â DE D O C T O R A T 

2 0 4 0 6 0 8 0 1 0 0 1 2 0 1 4 0 1 6 0 
timp [secunde] 

E 4 0 

I 20 

O 
O 2 0 4 0 6 0 ^ . M ^ , 1 0 0 1 2 0 1 4 0 1 6 0 ^ timp [secunde] 

v v ^ 

je 100 
(S 
l 
2 
2 
E O 2 0 4 0 6 0 8 0 1 0 0 1 2 0 1 4 0 1 6 0 

timp [secunde] 

Figura 4.4. Achiziţia numerică a datelor (concentraţie de CO2, nivel şi temperatură) 

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

Programele MATLAB, permit chiar în timpul determinărilor experimentale afişarea 

valorilor şi prezentarea sub formă grafică a variaţiei parametrilor achiziţionaţi (compoziţia 

fazei gazoase, nivelul, temperatura), facilitându-se observarea instalării şi menţinerii 

regimului staţionar în instalaţia pilot. 

Achiziţia numerică a datelor se dovedeşte a fi de un real folos în efectuarea 

determinărilor experimentale, contribuind la o mai bună observare a fenomenelor ce au 

loc. 

Pentru atingerea obiectivelor propuse, determinările experimentale vizează trei direcţii 

de cercetare: 

§ studiul sistemului COj - H2O în vederea verificării aplicabilităţii relaţiilor 

preluate din literatură, în ceea ce priveşte absorbţia fizică a CO2, când transferul de masă este 

determinat doar de coeficienţii de transfer ai absorbţiei fizice şi de valoarea constantei lui 

Henry. 

§ studiul sistemului CO2 - K2CO3 / KHCO3 în vederea dezvoltării şi validării 

modelului matematic în cazul chemosorbţiei, caz în care, alături de absorbţia fizică intervine 

şi efectul datorat reacţiei chimice exprimat prin intemiediul unui factor de amplificare. 

§ studiul sistemului CO2 - K2CO3 / KHCO3 - Activator în vederea evaluării 

efectului unor promotori ai reacţiei chimice, dezvoltării şi validării modelului matematic, în 
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care mai intervine factorul de amplificare datorat acţiunii promotorului. 

Promotorii utilizaţi sunt: 

^ 2-(2aminoetoxi)-etanol (C4HnN02) 

^ Dietanolamina(C4HiiN02) 

^ Trietanolamina (CeHisNOj) 

^ Trietilamina (C6H,5N) 

Strategia de cercetare 

Experimentele au fost realizate în condiţii apropiate de cele ale zonei superioare ale 

absorberului industrial (presiuni parţiale, temperaturi, etc). S-au efectuat determinări 

experimentale în diferite condiţii de lucru: 

^ Absorbţia CO2 în apă - Experimentele Al-î-A3; 

> Absorbţia CO2 în soluţii calde de K2CO3 / KHCO3 - Experimentele B1-B9; 

^ Absorbţia CO2 în soluţii calde de carbonat / bicarbonat de potasiu cu promotori 

o 2-(2aminoetoxi)-etanol - Experimentele Cl-î-C12; 

o Dietanolamina (DEA) - Experimentele Dl-i-D14; 

o Trietanolamina (TEA)- Experimentele E1-^E9; 

o Trietilamina (TREA)- Experimentele F1-^F8. 

Etapele urmate în cadrul determinărilor experimentale şi a prelucrării datelor sunt: 

1. Măsurarea concentraţiei fazei gazoase în trei puncte de-a lungul înălţimii 

absorberului: baza, mijlocul şi vârful coloanei; 

2. Determinarea gradului de carbonatare a fazei lichide în urma analizei prin titrare cu 

HCl şi indicatori; 

3. Validarea datelor colectate pe parcursul experimentelor (eroarea bilanţului de 

materiale pentru CO2 - faza gazoasă versus faza lichidă - max. ±5 %); 

4. Reprezentarea grafică a profilului compoziţiei fazelor (raportul molar a fazei 

gazoase şi gradul de carbonatare a fazei lichide) în absorber pe baza modelului matematic şi 

hidrodinamic al procesului, implementat în MATLAB şi a rezultatelor obţinute. în cazul 

absorbţiei CO2 în apă se reprezintă grafic doar profilul compoziţiei fazei gazoase de-a lungul 

înălţimii coloanei. 

5. Verificarea aplicabilităţii relaţiilor de calcul a solubilităţii CO2 preluate din 
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literatură, în condiţiile în care au fost efectuate determinările experimentale (HeO şi He) 

6. Compararea rezultatelor simulate în ceea ce priveşte gradul de carbonatare a fazei 

lichide cu rezultatele obţinute pe baza analizelor iniţială şi finală ale soluţiei absorbante; 

7. Compararea rezultatelor simulate în ceea priveşte variaţia raportului molar a fazei 

gazoase de-a lungul înălţimii coloanei cu analiza compoziţiei fazei în cele trei puncte: vârful, 

mijlocul şi baza absorberului; 

8. Corelarea rezultatelor simulate cu cele experimentale prin corecţii în model asupra 

coeficientului parţial de transfer de masă în fază lichidă prin utilizarea unui factor de 

amplificare a procesului de către reacţia chimică (Ec) - în cazul sistemului CO2 - K2CO3 / 

KHCO3; 

9. Corelarea rezultatelor simulate cu cele experimentale prin corecţii în model asupra 

coeficientului parţial de transfer de masă în fază lichidă prin utilizarea unui factor de 

amplificare a reacţiei chimice de către promotor (Ep) - în cazul sistemului CO2 - K2CO3 / 

KHCO3 - Promotor. 

4.2. ABSORBŢIA CO2 ÎN APÂ 

Pentru fiecare caz studiat se pune în discuţie şi valoarea numărului Peclet ce determină 

influenţa dispersiei axiale în curgerea de fază ( PCL, Peo ). Determinarea valorilor numărului 

Pe se face cu ajutorul experimentelor cu trasori. în urma unor astfel de experimente, s-a ajuns 

la evaluarea acestora prin dependenţa de valoarea cifrei Reynolds în fază lichidă (RCL) 

conform expresiilor 4.1 şi 4.2 [85] : 

Faza lichidă: Pe^ = 0,306 • Ret"' (4.1 ) 

Fazagazoasă: Pe^ = 1 0 1 - e - ^ " ' ( 4 . 2 ) 

Experimentele efectuate au avut ca scop studiul solubilităţii CO2 în apă. 

Apa încălzită la diverse temperaturi, a fost circulată o dată prin coloana de absorbţie 

în contracurent cu dioxidul de carbon, la diverse valori ale debitelor şi la diferite presiuni, 

măsurându-se concentraţia de CO2 a fazei gazoase, succesiv în partea inferioară a coloanei, la 

mijloc (între cele două straturi de umplutură) şi în partea superioară a coloanei. 

S-au efectuat determinări experimentale în diferite condiţii (Al ^ A3). Domeniile de 
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variaţie ale parametrilor de lucru în cadrul determinărilor experimentale efectuate sunt 

prezentate în tabelul 4.1: 

Tabel 4.1. Domeniile de variaţie ale parametrilor de lucru 

Parametru Valoare 

Presiunea absolută în coloană P 3..5 [bar] 
Temperatura medie în coloană T 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,18.. 1,52 [Nm'/h] 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 2,1.3,6 10'̂  [kmol isERT/(m's)] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 60.. 100 [l/h] 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 3,76..5,38 10-Vw^Yw^ s)] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare I/A 4,59..6,27 10"̂  [kmol CO2 /kmol N2] 

Cifi-a Reynolds în fază gazoasă Rec 17,4..23,62 

Cifi-a Reynolds în fază lichidă Rei 30.94..36,68 

Numărul Peclet în fază gazoasă Peo 46..52,5 

Numărul Peclet în fază lichidă Pei 12..15 

Parametri dispersiei axiale au fost calculaţi pe baza relaţiilor 4.1 şi 4.2. 

în cazul absorbţiei CO2 în apă, transferul de masă este determinat doar de coeficienţii 

de transfer ai absorbţiei fizice şi de valoarea constantei lui Henr>-. Aceste valori sunt 

prezentate pentru fiecare experiment realizat, redate în continuare. 

Pe baza relaţiilor din literatură şi a datelor iniţiale introduse, programele MATLAB 

calculează parametri absorbţiei fizice. Sub formă grafică se prezintă variaţia compoziţiei fazei 

gazoase în lungul înălţimii coloanei, comparând curba de simulare cu rezultatele obţinute în 

urma analizei fazei gazoase în cele trei puncte. Se reprezintă grafic şi curba de echilibru în 

fază gazoasă. 

în cazul unei bune corelări a rezultatelor experimentale cu cele simulate, se utilizează 

valoarea calculată a constantei Henry pentru verificarea aplicabilităţii relaţiilor de calcul a 

solubilităţii CO2 preluate din literatură, în condiţiile în care au fost efectuate determinările 

experimentale. 

în cazul apariţiei vreunei erori, pentru o mai bună corelare vor fi efectuate modificări 

în model. 
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Experiment Al (O^ - n o 

Parametru Valoare Unitate de măsură 
Presiunea absolută în coloană P 3 [bar] 
Temperatura medie în coloană T 335 fK] 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,18 [Nm'/hJ 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Gq 2.7810-' [kmol isERT/(m^s)] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 68 [h'h] 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 3.7610-' [m'/(m' s)J 
Compoziţia fazei gazoase la intrare Yis 4,71 10-' [kmolC02/kmolN2] 
Cifra Reynolds în fază gazoasă Rec 17,34 -

Cifra Reynolds în fază lichidă Rei 36,68 -

Numărul Peclet în fază gazoasă Peo 46 -

Numărul Peclet în fază lichidă Pei 15 -

0.05 

0.045 

0.04 

f 
.E 0.035 

^ 0.03 O 

0.025 

0.02 

0.015 

0.01 

Simulare 
O Experimental 

Echilibru 

0.1 0.2 0̂ 3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1 
Coordonata axială adimensională ' z ' 

Figura 4.5. Compoziţia fazei gazoase de-a lungul înălţimii coloanei (Experiment Al) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

A„ 1,2510^ [ m'/m' ] 
kto 2,3210-^ [m/5] 

kc 1,7610-^ [ kmol/Pa m-s ] 
KG 3,2710-" [ kmol/Pa m^ s ] 
Ky 9,2010-'' [ kmol/m s ] 
HeO 4,95 lÔ " [ Pa m'/kmol ] 
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Experiment A2 C ( ) : - l l : ( ) 

Tabel 4.4. Parametri de lucru (Experiment A2i 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 3 [bar] 
Temperatura medie în coloană T 325 [K] 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,24 [Nm'/hJ 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 2,88 10-' [kmol isert/ (m- s)] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 68 [l/h] 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 3,7610'' [m'/(m's)] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare y/.\ 4.27 10-' [kmol COs /kmolN:] 
Cifra Reynolds în fază gazoasă Rec 18,46 -

Cifra Reynolds în fază lichidă Rei 30.94 -

Numărul Peclet în fază gazoasă Pcg 52,5 -

Numărul Peclet în fază lichidă Pei 12 -

0.065 

0.06 

0.055 

^ 0.05 
® 

Z 0.045 

0.04 

iL 0.035 

0.03 

0.025 

0.02 

0.015 

Simulare 
Experimental 
Echilibru 

0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1 
Coordonata axială adimensională ' z ' 

Figura 4.6. Compoziţia fazei gazoase de-a lungul înălţimii coloanei (Experiment A2) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Au 1,23 10' [ m'/m' ] 
ku) 1,8310"^ [rr^/s] 
kc 1,80 IO'" [ kmol/Pa m' s ] 
KG 3,8610'" [ kmol/Pa m^ s ] 
Ky 1,0810" [ kmol/m^ s ] 
HeO 4.6310" [ Pa m'/kmol ] 
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Experiment A3 ( 0 : - M : ( ) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 
Presiunea absolută în coloană P 5 [bar] 
Temperatura medie în coloană T 314 [K] 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1.52 [Nm'/hJ 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 3,5910-' fkmol iserţ/ (m^-s)] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 97,5 [l/h] 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 4,3810 ' [m'/(m-s)] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare Yis 4,610-' [kmol C02/kmolN2] 
Cifra Reynolds în fază gazoasă Rec 23,62 -

Cifra Reynolds în fază lichidă Rei 34,32 -

Numărul Peclet în fază gazoasă Pec 48,5 -

Numărul Peclet în fază lichidă Pei 13,5 -

Simulare 
Experimental 
Echilibru 

0.1 0.9 1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 
Coordonata axială adimenslonală ' z ' 

Figura 4.7. Compoziţia fazei gazoase de-a lungul înălţimii coloanei (Experiment A3) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Au 133,80 [ m'/m^ ] 
ku) 1,66 IO"* 
kc 1,2610"' [ kmol/Pa m'- s ] 
KG 3,9710-" [ kmol/Pa m' s ] 
Ky 1,8610-' [ kmol/m^ s ] 
HeO 4,05 10' [ Pa m'/kmol ] 
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în graficele prezentate în fîgurile 4.5, 4.6 şi 4.7, în ceea ce priveşte compoziţia 

fazei gazoase, comparaţia între datele experimentale (punctele) şi rezultatele simulate 

(curba), evidenţiază o bună corelare între modelul teoretic şi experiment. Se observă că 

relaţiile de calcul prezentate în literatură sunt valabile în condiţiile în care au fost 

realizate determinările experimentale. 

în evaluările parametrilor cinetici şi de echilibru s-au folosit relaţiile obţinute de 

diverşi autori în domeniu. în ceea ce priveşte evaluarea constantei lui Henr>^ se pot folosi 

relaţiile furnizate de Astarita (4.3 şi 4.4) şi Suenson (4.5) [1][105]. 

1. Astarita: He0 = 10 ^ (4 .3 ) 

1 87'ţ 
2. Astarita: HeO = ^ t^ttt^^^ r ( 4.4 ) 

-159,9+®- 6756*log(T)-l,1029̂ 10'-
e' T 

3. Suenson: He0 = 101325*10 ^ (4 .5 ) 

Valorile calculate pe baza acestor relaţii sunt diferite. Forma grafică a acestor relaţii 

este prezentată în figura 4.8: 

10̂  

2. Astarita , . ^ , ^ 
1. Astarita 

2 
O z 

3. Suenson 

10® 
280 290 300 310 320 330 340 350 360 

Temperatura [ K ] 

Figura 4.8. Constanta Henry la absorbţia CO2 în apă 

Se observă că în intervalul de temperatură 320 - 340 K cele trei relaţii dau valori 

asemănătoare pentru acest parametru. în programele de simulare utilizate în această lucrare se 
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foloseşte relaţia lui Suenson. 

-1350 

HeO = 101325* 10 ^ ' ' ' ' [Pa-m'/lcmol] ( 4 . 6 ) 

Printr-o reprezentare grafică şi a datelor experimentale se poate observa o 

corelare bună, nefîind necesară operarea nici unei modifîcări în model, în ceea ce 

priveşte metodele de estimare a coeficienţilor de transfer de masă. 

4.3. ABSORBŢIA CO2 ÎN SOLUŢII CALDE DE K2CO3 / KHCO3 

Experimentele efectuate în sistemul CO2 - K2CO3 / KHCO3 (Bl - Bl0) au umiărit 

evaluarea parametrilor de transfer de masă în cazul în care pe lângă efectul absorbţiei fizice 

apare şi efectul reacţiei chimice între componentele sistemului. 

Experimentele au fost realizate în condiţii apropiate de cele ale zonei superioare ale 

absorberului industrial (presiuni parţiale, temperaturi, grad de carbonatare, etc). 

Datorită numeroaselor surse de erori, datele colectate pe parcursul experimentelor 

trebuie supuse unui proces de validare fiind selectate seturile de date la care eroarea bilanţului 

de materiale pentru CO2 (faza gazoasă versus faza licihidă) s-a încadrat în toleranţa admisă 

(maximum 5 %). 

Pe baza modelului matematic şi hidrodinamic al procesului, implementat în MATLAB 

şi a rezultatelor experimentale obţinute, se reprezintă grafic profilul compoziţiei fazelor în 

absorber. Pentru faza lichidă se face o comparaţie între rezultatele simulate în ceea ce 

priveşte gradul de carbonatare şi rezultatele analizelor iniţială şi finală ale soluţiei absorbante, 

iar în faza gazoasă, comparaţia priveşte variaţia raportului molar de-a lungul înălţimii 

coloanei (simulare) şi analiza compoziţiei gazului în cele trei puncte: vârful, mijlocul şi baza 

absorberului (experiment). 

Evaluarea efectului reacţiei chimice asupra procesului de absorbţie pentru 

determinările experimentale selectate se face pe profilelor compoziţiilor în absorber, prin 

minimizarea erorilor dintre rezultatele obţinute experimental şi cele ale simulării procesului. 

Pentru realizarea unei bune corelări a rezultatelor experimentale cu cele simulate, se 

pot efectua corecţii în model asupra coeficientului parţial de transfer de masă în fază lichidă 

(utilizarea un factor de amplificare a procesului de către reacţia chimică, analiză de regresie) 
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sau în estimarea solubilităţii CO2. 

Domeniile de variaţie ale parametrilor de lucru, în cadrul determinărilor experimentale 

sunt prezentate în tabelul 4.8 : 

Tabel 4.8. Domeniile de variaţie ale parametrilor de lucru (cazul sistemului CO: - K2CO3 / KHCO3) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 3,7..5,0 [bar] 

Temperatura medie în coloană T 328..339 [K] 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,00.. 1.50 [Nm'/h] 

Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 2,4..3,4 10-̂  [kmol isert/ (m- s)] 

Debitul fazei lichide (intrare ) L 60.. 110 [l/h] 

Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 3,0..6,0 10-̂  [m'/(m' s)] 

Compoziţia fazei gazoase la intrare Yis 3,75..4,75 10-' [kmol C02/ kmolN2] 

Numărul Peclet în fază gazoasă Peo 10..29 -

Numărul Peclet în fază lichidă Pei 23..44 -

Molaritatea soluţiei de K2CO3 0,83..1,14 [mol/l] 

Gradul de carbonatare a = [HCOs" ] / [ K^ ] 20..33 -

Compoziţia soluţiei de carbonat 10 [O/o] 

în funcţie de regimul de curgere (valoarea Ret), pentru fiecare caz studiat au fost 

calculate valoarile numărului Peclet ( Pet, Peo ) cu relaţiile (4.1, 4.2). 

în figura 4.9 este prezentat procesul de selecţie şi validare a datelor experimentale pe 

baza erorii bilanţului (molar) de materiale pentru CO2 (faza gazoasă versus faza lichidă): 
20 

15 

10 

E ' — " " V - ; -
i o 
o • 
lîj • „ _ „ 

-10 

-15 

-20 0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 
Număr experiment 

Figura 4.9. Selecţia datelor experimentale (cazul sistemului CO2 - K2CO3 / KHCO3 ) 
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In urma procesului de validare se vor lua în considerare experimentele Bl, B2, 83, 

B5, B6, B7, B8 şi B9, care vor fi utilizate în evaluarea acurateţii relaţiilor din literatură pentru 

descrierea procesului de absorbţie a CO2 în soluţii calde de carbonat de potasiu. 

Tabelul 4.9 reuneşte principalele date referitoare la bilanţul CO2 pentru fiecare din 

cele 8 experimente. 

Tabel 4.9. Selectarea seturilor de date (cazul sistemului CO: - K^CO^ / KHCOs} 

Parametru 
Experiment 

Parametru 
Bl B2 B3 B5 B6 B7 B8 B9 

G 1,41 1.41 1,41 1,03 1,36 1,36 1,32 1,32 

L 60 100 60 60 75 75 110 105 

Yrs * 10' 4,16 4,27 3,84 4,38 4,38 4,60 4,71 4,71 

Y O U T * 1 0 ' 1,47 1,47 1,32 0,96 1,62 1,44 1,20 1,13 

aiN 22,02 23,54 31,58 32,74 24,92 23,60 24,59 20,87 

« O L T 24,72 25,11 34,06 35,02 27,51 26,35 26,52 22,91 

nco2 = F ( Y I N , Y O U T ) 1,60 1,67 1,51 1,49 1,58 1,81 1,95 1.99 

N C 0 2 = F ( « I N » « O L T ) 1,63 1,64 1,56 1,42 1,53 1,74 1,90 1.93 

Eroare [%] -1,43 1,92 -3,5 4,82 3,11 3,71 239 2,66 

în continuare sunt prezentate experimentele selectate. 
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Experiment Bl CO: - K:C ()3 KIK (>3 

Tabel 4.10. Parametri de lucru (Experiment Bl) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 4,3 [bar] 
Temperatura medie în coloană T 333 [K] 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,41 [Nm'/h] 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 3.35 10-' [ kmol jserţ/(m-h) ] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 60 l/h 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 3.06 10-' [m'/ (m' h) ] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare Yjs 4,1 10*' [ kmol CO2 / kmol N2 ] 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 1,09 [mol/l] 
Gradul de carbonatare iniţial a/v [ % ] 22,02 % 
Gradul de carbonatare final a.on [ % ] 24,72 % 
Numărul Pe în fază lichidă Pei 23,49 -

Numărul Pe în fază gazoasă Pec 28,98 -

a. Faza gazoasă 

Simulare EC=1.00 
Experiment 
Simulare EC=0.97 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adlmensională *z* 

b. Faza lichidă 
0.25 

& 
150.225 

0.22 

Simulare EC=1.00 
Experiment 
Simulare EC=0.97 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adlmensională *z' 

Figura 4.10. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment Bl) 
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Experiment B2 CO: - K : r ( ) 3 / K I K (>3 

Tabel 4.11. Parametri de lucru (Experiment B2) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 4.3 [bar] 
Temperatura medie în coloană T 334 [K] 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,41 [Nm'/hJ 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 3,3410-' [ kmol isERT' (m^h) ] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 100 [Vh] 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lq 5,38 10-' [m'/(m' h) J 
Compoziţia fazei gazoase la intrare Yis 4,2810-' [kmol C02/kmolN2] 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 1,07 [mol/l] 
Gradul de carbonatare iniţial a/.v [ % ] 23,54 [%[ 
Gradul de carbonatare final aour [ % ] 25,11 [%] 
Numărul Pe în fază lichidă Pei 43,25 
Numărul Pe în fază gazoasă Peo 10,82 -

a. Faza gazoasă 

Simulare EC=1.00 
Experiment 
Simulare EC=0.89 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensională 'z' 

0.255 
b. Faza lichidă 

0.235 

Simulare EC=1.00 
Experiment 
Simulare EC=0.89 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensională 'z' 

Figura 4.10. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment Bl ) 
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Experiment B3 CH^ - K^CO; KlK'i): 

Tabel 4.12. Parametri de lucru (Experiment B3) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 4.3 [bar] 
Temperatura medie în coloană T 334 [K] 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,41 [Nmr/h] 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 3,3610-' [ kmol isERT'(m^h) ] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 60 [l/h] 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lq 3,0610-' [m'/(m' h)] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare Yis 3.84 [kmol COi/kmolN:] 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 1,14 [mol/l] 
Gradul de carbonatare iniţial a/.v [ % ] 31,58 [%J 
Gradul de carbonatare final aon [ % ] 34,06 
Numărul Pe în fază lichidă PEI 23,88 
Numărul Pe în fază gazoasă PEC 28,42 -

a. Faza gazoasă 

Simulare EC=1.00 
Experiment 
Simulare E01 .32 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensîonalâ 'z' 

0.345 
b. Faza lichidă 

g.0.325 

.S 
râ 0.32 

0.315 

Simulare EC=1.00 
Experiment 
Simulare E01 .32 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axialâ adimensionalâ 'z' 

Figura 4.10. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment Bl) 
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Experiment B5 C O: - K;(O, / Kllf ()., 

Tabel 4.13. Parametri de lucru (Experiment B5) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 5 [bar] 
Temperatura medie în coloană T 338 [K] 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,03 [Nm'/h] 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 2,44-10-' [ kmol isert/ (m^h) ] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 60 [Ifh] 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lq 3,0610' [m'/(m' h)] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare Yjs 4.38 10-' [kmol C02/kmolN2] 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 1.13 [mol/î] 
Gradul de carbonatare iniţial Q/A [ % ] 32J4 [%] 
Gradul de carbonatare final aour [ % ] 35,02 [%] 
Numărul Pe în fază lichidă Pei 24,44 
Numărul Pe în fază gazoasă Pec 24.25 -

a. Faza gazoasă 

Simulare EC=1.00 
Experiment 
Simulare EC=1.06 

0.01 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensionalS 'z' 

b. Faza lichidă 
0.355 

•<5 0.33 

0.325 

Simulare EC=1.00 
Experiment 
Simulare EC=1.06 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensională 'z' 

Figura 4.10. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment Bl) 
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Experiment B6 CO: - K CO,! KIK ()3 

Tabel 4.14. Parametri de lucru (Experiment B6) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 4 [bar] 
Temperatura medie în coloană T 328 fKJ 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,36 [Nm'/h] 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 3,22 10'' [ kmol isERT / (m^ h) ] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 75 m 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 3,93 10"' [m'/(m' h) ] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare F/.v 4.38 10-' [kmol CO:/kmolN2] 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 0,83 [mol/l] 
Gradul de carbonatare iniţial a/.v [ % ] 24,92 [%] 
Gradul de carbonatare final O O L T [ % ] 27,01 [%1 
Numărul Pe în fază lichidă Pei 28,09 
Numărul Pe în fază gazoasă Fee 22,98 -

a. Faza gazoasă 

Simulare EC=1.00 
Experiment 
Simulare EC=1.10 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensionalâ 'z' 

b. Faza lichidă 
0.28 

Simulare EC-1.00 
Experiment 
Simulare EC^^I.IO 

0.24 
0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensională 'z' 

Figura 4.48. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment FI) 
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Experiment B7 C (>: - K:r() , / KIICO., 

Tabel 4.15. Parametri de lucru (Experiment B7) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 4,00 [bar] 
Temperatura medie în coloană T 331 [K] 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,36 [Nm'/hJ 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 3,21 10"' [kmol iserţ/(m-h) ] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 75 [l/h] 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lq 3,93 10-' h)] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare Yis 4,610-' [ kmol CO2 / kmol N: ] 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 0,89 [mol/l] 
Gradul de carbonatare iniţial ajs [% ] 23,60 [%] 
Gradul de carbonatare final o.out [ % ] 26,05 [%] 
Numărul Pe în fază lichidă PEI 29,57 
Numărul Pe în fază gazoasă PEC 21,33 -

0.05 

> 0.02 

a. Faza gazoasă 

Simulare EC=1.00 
Experiment 
Simulare EC=1.13 

0.01 
0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensională 'z' 

b. Faza lichidă 

0.235 

Simulare EC=1.00 
Experiment 
Simulare EC=1.13 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensională 'z' 

Figura 4.48. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment FI) 
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Experiment B8 r O : -K:C ()3 KIK (>3 

Tabel 4.16. Parametri de lucru (Experiment B8) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 3,70 [bar] 
Temperatura medie în coloană T 338 [K] 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,32 [Nm'/hJ 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 3,11 10-' [ kmol isERT ̂  fm-h) ] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 110 [l/h]] 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 5,97-10-' [m'/(m' h)J 
Compoziţia fazei gazoase la intrare Yis 4,7 MO"' [kmol C02/kmolN2j 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 0,915 [mohi] 
Gradul de carbonatare iniţial a/.\ [% ] 24,59 [%] 
Gradul de carbonatare final aour [ % ] 26,52 [%] 
Numărul Pe în fază lichidă Pei 30 
Numărul Pe în fază gazoasă Pec 20 -

0.05 

0.01 

a. Faza gazoasă 

Simulare EC=1.00 
Experiment 
Simulare EC=0.99 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensionalâ 'z' 

b. Faza lichidă 
0.275 

& 
•5 0.25 

0.245 

Simulare EC=1.00 
Experiment 
Simulare EC=0.99 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensională 'z' 

Figura 4.37. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment D14) 
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Experiment B9 C() : -K:C()3 /K1K()3 

Tabel 4.17. Parametri de lucru (Experiment B9) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 3,70 [bar] 
Temperatura medie în coloană T 339 [K] 
Debitul fazei gazoase (intrare) G 1,32 [Nm'/h] 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 3,11 10"' [ kmol isERT / (m^h) ] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 105 [l/h] 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 5,6810-' [m'/{m' h) ] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare F/.v 4,7 MO'" [ kmol CO2 / kmol N2 ] 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 0,923 [mol/l] 
Gradul de carbonatare iniţial a/.v [ % ] 20,87 [%] 
Gradul de carbonatare final don [ % ] 22,91 [O/o] 
Numărul Pe în fază lichidă Pei 30 
Numărul Pe în fază gazoasă Pcg 20 -

a. Faza gazoasă 

Simulare EC=1.00 
Experiment 
Simulare EC=0.89 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensionalâ 'z' 

b. Faza lichidă 
0.235 

Io.215 

î 0.21 

Simulare EC^̂ I.OO 
Experiment 
Simulare EC-0.89 

0.205 
0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensională 'z' 

Figura 4.37. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment D14) 
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In cazul absorbţiei CO2 în soluţii calde de carbonat de potasiu, transferul de masă este 

influenţat de reacţia chimică, coeficienţii de transfer de masă utilizaţi în cadrul experimentelor 

în sistemul CO2 / H2O. necesitând o corecţie corespunzătoare. 

Tabelul 4.18 prezintă principalii parametri de transfer de masă din cadrul 

determinărilor luate în considerare şi asupra cărora pot fi efectuate corecţii: 

Tabel 4.18. Parametri de transfer de masă (cazul sistemului CO: - K:C03 / KHCO}) 

Parametru 
Experiment 

Parametru 
Bl B2 B3 B5 B6 B7 B8 B9 

A„ 115,7 134,43 115,82 116,31 123,17 123,58 138,39 136,83 
He * 10^ 1,14 1.16 1.09 0,98 1,42 1,28 1,05 1,02 
kt * 10^ 5,47 5,17 6,25 6,45 4,05 5,30 7,35 7,87 

Aria udată şi parametri absorbţiei fizice sunt calculaţi ca şi în cazul sistemului CO2 / 

H2O. în simulare trebuie introduse relaţii despre comportarea la echilibru şi amplificarea 

procesului în fază lichidă, de către reacţia chimică. Factorul de amplificare este calculat direct 

din nimiărul Hatta pe baza relaţiei ( 1.26 ). 

O corecţie care se face comparativ cu absorbţia în sistemul CO2 / H2O este asupra 

valorii constantei Henry. Valoarea acesteia se ajustează în fiincţie de molaritatea soluţiei de 

carbonat conform expresiei: 

He = (pHe • HeO (4.7) 

(4.8) 

Rularea modelului matematic al absorberului pentru cazurile selectate a arătat 

necesitatea introducerii factorilor de corecţie. 

O comparaţie între valorile experimentale şi simulare, evidenţiază o corelare relativ 

bună în unele condiţii de lucru, dar care se mai poate corecta prin introducerea unui factor de 

amplificare: 

k , = E c - k l (4.9) 

Obiectivul acestei ajustări este minimizarea erorilor dintre rezultatele de simulare si 

cele obţinute experimental. 
Tabel 4.19. Factorul de amplificare a procesului de absorbţie de către reacţia chimică 

Parametru 
Experiment 

Parametru 
Bl B2 B3 B5 B6 B7 B8 B9 

<pEc 0,97 0,89 1,32 1,06 1,10 1,13 0,99 0,89 

Ec 5,45 UA7 5,29 3,52 4,<9 6,55 
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V a r i a ţ i ^ c ftmcţie de gradul de carbonatare iniţial este prezentată în figura 4.18: 

o 
0.2 0.22 0.24 0.26 0.28 0.3 0.32 0.34 

Grad de carbonatare iniţial 

Figura 4.18. Analiza de regresie liniară (cazul sistemului CO2 - K2CO3 / KHCO3) 

A 

In urma analizei de regresie liniară se obţine o dependenţă de forma: 

(pEc = 0,4782 + 2,2194 * a,N (4.10) 

'^L (4.11) 

Această corecţie '(PEC' în expresia lui ICL este utilă în studiul efectului promotorilor 

asupra procesului de absorbţie. 

Efectuarea acestor corecţii ale parametrilor transferului de masă în fază lichidă 

duc la o mai bună corelare între rezultatele experimentale şi cele simulate. 

4.4. ABSORBŢIA CO2 ÎN SOLUŢII CALDE DE K2CO3 / KHCO3 CU PROMOTORI 

Experimentele efectuate în sistemul CO2 - K2CO3 / KHCO3 - activatori au urmărit 

evaluarea efectului promotorilor asupra transferului de masă. Efectul scontat este cel de 

amplificare a reacţiei chimice dintre componentele sistemului [37]. 

Experimentele au fost realizate în condiţii apropiate de cele ale zonei superioare ale 

absorberului industrial (presiuni parţiale, temperaturi, grad de carbonatare, etc). 

S-au efectuat determinări experimentale cu patru promotori ai reacţiei chimice în 

sistemul K2CO3 / KHCO3: 
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> 2-(2aininoetoxi)-etanol - Experimentele C1 -C12 

> Dietanolamina - Experimentele D1 -D14 

> Trietanolamina - Experimentele E1-E9 

> Trietilamina - Experimentele FKF8 

Datorită numeroaselor surse de erori, datele colectate pe parcursul experimentelor 

trebuie supuse unui proces de validare fiind selectate seturile de date la care eroarea bilanţului 

de materiale pentru CO2 (faza gazoasă versus faza licihidă) s-a încadrat în toleranţa admisă 

(maximum 5 %). 

Pe baza modelului matematic şi hidrodinamic al procesului, implementat în MATLAB 

şi a rezultatelor experimentale obţinute, se reprezintă grafic profilul compoziţiei fazelor în 

absorber. Pentru faza lichidă, ca şi în cazul sistemului K2CO3 / KHCO3 se face o comparaţie 

între rezultatele simulate în ceea ce priveşte gradul de carbonatare şi rezultatele analizelor 

iniţială şi finală ale soluţiei absorbante, iar în faza gazoasă, comparaţia priveşte variaţia 

raportului molar de-a lungul înălţimii coloanei (simulare) şi analiza compoziţiei gazului în 

cele trei puncte: vârful, mijlocul şi baza absorberului (experiment). 

Evaluarea efectului promotorilor utilizaţi asupra reacţiei chimice pentru determinările 

experimentale selectate se face pe profilelor compoziţiilor în absorber, prin minimizarea 

erorilor dintre rezultatele obţinute experimental şi cele ale simulării procesului [111]. 

Pentru realizarea unei bune corelări a rezultatelor experimentale cu cele simulate, se 

pot efectua corecţii în model asupra coeficientului parţial de transfer de masă în fază lichidă 

prin utilizarea unui factor de amplificare reacţiei chimice. 

Domeniile de variaţie ale parametrilor de lucru în cadrul determinărilor experimentale 

simt prezentate în tabelul 4.20: 

Tabel 4.20. Domeniile de variaţie ale parametrilor de lucru 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 3,1..5,0 [bar] 
Temperatura medie în coloană T 330..340 fKl 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,20..1,52 [Nm\'h] 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 2,83..3,60 10-' [kmol INERT/ (m's)] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 60..100 fl/hj 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 3,06..5,39 10-' [m'/(m- s)] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare F/A' 3,93..5,26 1 0 ' fkmol CO2 / kmol N2J 
Numărul Peclet în fază gazoasă Pec 7..30 -

Numărul Peclet în fază lichidă Pei 23..51 -

Molaritatea soluţiei de K2CO3 0,96.. 1,31 [mol/l] 
Gradul de carbonatare a = [HCO3' ] / [ K^ ] 21..27 -

Compoziţia soluţiei de carbonat 10 f%l 
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A 

In funcţie de regimul de curgere a fazei lichide (Rei), pentru fiecare caz studiat se 

calculează valoarea numărului Peclet ( PCL, PCG ) cu relaţiile (4.1 şi 4.2). 

4.4.1. 2-(2aminoetoxi)-etanol 

în figura 4.19 este prezentat procesul de selecţie şi validare a datelor experimentale, pe 

baza erorii bilanţului (molar) de materiale pentru CO2 (faza gazoasă versus faza lichidă), în 

cazul utilizării 2-(2aminoetoxi)-etanol în calitate de promotor: 

40 

30 

20 

5 « 
1 ^ . V ir 
iu o ^ 

-10 

-20 

-30 
6 8 

Numâr experiment 
10 12 14 

Figura 4.19. Selecţia datelor experimentale (promotor: 2-(2aminoetoxi)-etanol) 

In urma procesului de validare se vor lua în considerare experimentele C2, C3, C4, 

C5, C7, C8 şi CI 1, care vor fi utilizate în prelucrările ulterioare. 

Tabelul 4.21 reuneşte principalele date referitoare la bilanţul CO2 pentru fiecare dintre 

cele 8 experimente. 
Tabel 4.21 Selectarea seturilor de date (cazul AMET) 

Parametru Experiment Parametru 
C2 C3 C4 C5 C7 1 C8 C i l 

G 1,36 1,52 1,52 1,36 1,52 1.52 1,20 
L 100 60 100 60 60 100 75 

YEV^IO' 4,44 4,38 4,38 4,49 4,57 4,60 4.82 
Y o u t * 1 0 ' 0,62 0,70 0,65 1,06 0,70 0,58 1,21 

a i N 27,00 25,06 25,06 26,15 24,28 22,92 21,96 

CIOUT 29,35 29,18 27,60 29,48 28,75 25,71 24,54 

n c o 2 = f (YIN» Y O U T ) 2,2069 2,3790 2,4130 1,9759 2,4900 2,5965 1,8197 

nc02 = f (ttlN> ttoUT ) 2,2186 2,2969 2,4930 1,8917 2,3370 2,6145 1,7670 
Eroare [ % ] -0,53 3,45 -3,31 4,26 4,84 -0,69 2,90 

Experimentele validate în sistemul CO2 - K2CO3 / KHCO3 - 2-(2aminoetoxi)-etanol 
sunt prezentate în continuare. 

124 

BUPT



T E Z Â DE D O C T O R A T 

Experiment C2 CO:- K:( ()3/KI1C ()J- Wl l T 

Tabel 4,22. Parametri de lucru (Experiment C2) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 4 [bar] 
Temperatura medie în coloană T 337 fKJ 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,3618 [Nm'/hJ 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 3.22-10*' [ kmol isERT' (m-h) ] 
Debitul fazei lichide (intrare) L 100 fl/hj 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 4,3810-' [m'/(m' hj ] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare 4.43 10-' [kmol C02/kmol\2j 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 0,97 [mol/l] 
Gradul de carbonatare iniţial a/v [ % ] 27,00 f%] 
Gradul de carbonatare final aour [ % ] 29.35 
Numărul Pe în fază lichidă Pei 44,74 
Numărul Pe în fază gazoasă Peo 9,58 -

a. Faza gazoasă 

Simulare EP=1.00 
Experimental 
Simulare EP=1.70 

0.3 

0.27 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensionalâ *z' 

b. Faza lichidă 

—^ Simulare EP=1.00 
" Experimental 

—— Simulare EP=1.70 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensionalâ 'z' 

Figura 4.48. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment FI) 
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Experiment C3 C O : - K : ( O w KIIC (>3- A M l r 

Tabel 4.23. Parametri de lucru (Experiment C3) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 5 [bar] 
Temperatura medie în coloană T 334 fK] 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,52 [Nm'/h] 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 3,6010-' [ kmol isert / (m- h) ] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 60 [l/h] 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 3,0610 ' [m'/(m' h)] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare F/a 4 ,3810 ' [kmol C02 /kmolN2] 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 1,01 [mol/l] 
Gradul de carbonatare iniţial a/.v [ % ] 25,06 [%] 
Gradul de carbonatare final aour [ % ] 29,18 [%] 
Numărul Pe în fază lichidă Pei 24,27 
Numărul Pe în fază gazoasă Pec 27,86 -

a. Faza gazoasă 

Simulare EP=1.00 
Experimental 
Simulare EP=1.54 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axialâ adlmenslonald 'z' 

b. Faza lichidă 

0.25 

— Simulare EP=1.00 
Experimental 

— Simulare EP=1.54 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axialâ adimensîonalâ *z' 

Figura 4.37. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment D14) 
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Experiment C4 ( O; - K:(: ()., KIU (>3 - AMF r 

Tabel 4.24. Parametri de lucru (Experiment C4) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 5 [bar] 
Temperatura medie în coloană T 334 m 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1.52 [Nm'/hJ 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 3,610-' [ kmol isERT^ (m-h) ] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 100 [l/h] 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 4,3810' [m'/(m' h)] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare Yix 4,3810-' [kmol CO:/ kmolN2] 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 1,01 [mol/l] 
Gradul de carbonatare iniţial a a [ % ] 25,06 [%] 
Gradul de carbonatare final oolt [ % ] 27.60 [%] 
Numărul Pe în fază lichidă Pei 44,671 
Numărul Pe în fază gazoasă Peg 10,097 -

a. Faza gazoasă 

Simulare EP=1.00 
Experimental 
Simulare EP=1.48 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimenslonalâ 'z' 

0.28 

0.25 

b. Faza lichidă 

^ Simulare EP=1.00 
) Experimental 

Simulare EP=1.48 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axialâ adimenslonalâ 'z' 

Figura 4.37. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment D14) 
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Experiment C5 C 0 : -K:C ()3 K H ( O , - AMKT 

Tabel 4.25. Parametri de lucru (Experiment C5) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 4 [bar] 
Temperatura medie în coloană T 331 [K] 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1.36 fXmr h] 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 3.22 10-' [ kmol isert ' (m^h) ] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 60 flh] 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 3 ,0610 ' [m'/(m' h) ] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare Y/s 4,4910'^ [ kmol CO2 / kmol N2 ] 
Molaritatea soluţiei de K 2 C O 3 M 1,03 [mollj 
Gradul de carbonatare iniţial a/.v [ % ] 26,15 [%] 
Gradul de carbonatare final ooct [ % ] 29,48 [%] 
Numărul Pe în fază lichidă Pei 23,00 
Numărul Pe în fază gazoasă Peo 29,69 -

a. Faza gazoasă 

0 0.025 
1 
- 0.02 

Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simulare EP=1.55 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensionalâ 'z' 

b. Faza lichidă 

0.26 

Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simulare EP=1.55 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensionaiă 'z' 

Figura 4.37. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment D14) 
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Experiment C7 r O : - K:C <), / K I K O , - AMI T 

Tabel 4,26. Parametri de lucru (Experiment C7) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 5 [bar] 
Temperatura medie în coloană T 332 m 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1.52 [Nm'^hJ 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Gq 3,5910"' [ kmol isERT'' (m- h) ] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 60 [l/h] 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 3,0610"' [m'/(m' hj ] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare } A 4,57-10"' [kmol C02/ kmolN2] 
Molaritatea soluţiei de K 2 C O 3 M 0,96 [mol/l] 
Gradul de carbonatare iniţial Q/A [ % ] 24,28 [%} 
Gradul de carbonatare final aour [ % ] 28,75 [%] 
Numărul Pe în fază lichidă PEI 23,10 
Numărul Pe în fază gazoasă PEC 29,55 -

a. Faza gazoasă 

Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simulare EP=1.73 

0.3 

& 
« 0.25 

0.24 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensionalâ 'z' 

b. Faza lichidă 

Simulare EP=1.00 
Experiment 

— Simulare EP=1.73 

0.2 0.4 0.6 0.8 1 
coordonata axială adimensională 'z' 

Figura 4.48. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment FI) 
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Experiment C8 C O : - K:( (), / KIICO, - \ M I T 

Tabel 4.27. Parametri de lucru (Experiment C8) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 5 [bar] 
Temperatura medie în coloană T 332 [K] 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1.52 [Nm'/hJ 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 3,5910' [ kmol isERT' (m- h) ] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 100 flh] 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 4,38 10 ' fm'/(m' h) ] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare F/.v 4,6010" [ kmol CO2 / kmol N2 ] 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 0,96 fmol/lj 
Gradul de carbonatare iniţial a/v [ % ] 22.92 [%] 
Gradul de carbonatare final aoir [ % ] 25,71 [%] 
Numărul Pe în fază lichidă Pei 42,20 
Numărul Pe în fază gazoasă Pec 11,40 -

a. Faza gazoasă 

Simulare EP^̂ I.OO 
Experiment 
Simulare EP=1.76 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensionalâ 'z* 

b. Faza lichidă 

0.225 

—^ Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simulare EP=1.76 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensionalâ 'z* 

Figura 4.37. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment D14) 
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Experiment C U CO: . K CO, / K I K O , - \M1 T 

Tabel 4.28. Parametri de lucru (Experiment d l ) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 3,1 [bar] 
Temperatura medie în coloană T 331 [K] 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,20 [Nmr'h] 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Gq 2,8210-' [ kmol is-erţ/ (m- h) ] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 75 [l/h] 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 3,93 10-' [m'/(m' hj] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare }7.\ 4,82 10-' [ kmol CO2 / kmol N2 ] 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 0,96 [moli] 
Gradul de carbonatare iniţial a/v [ % ] 21,96 [%] 
Gradul de carbonatare final aon [ % ] 24,54 [%] 
Numărul Pe în fază lichidă Pei 29.57 
Numărul Pe în fază gazoasă Pec 21,33 -

a. Faza gazoasă 
0.05. 

0.02 

0.01 

Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simulare EP=1.54 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adlmensionalâ 'z' 

b. Faza lichidă 

0.215 

^ Simulare EP=1.00 
Experiment 

— Simulare EP=1.54 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adlmensională 'z' 

Figura 4.26. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment CU) 
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Tabelul 4.29 prezintă principalii parametri de transfer de masă din cadrul 

determinărilor luate în considerare: 

Tabel 4.29. Parametri de transfer de masă (Cazul A MET) 

Parametru Experiment Parametru 
C2 C3 C4 C5 C7 C8 C i l 

A„ 134,88 115,94 134,69 115,54 115,57 134,23 123,58 
He» 10- 1.04 1.11 1.07 1,20 1,22 1.20 1,25 
kt* 10^ 12,3 9,48 9.76 7.57 8,68 9.22 7,30 

Aria udată şi parametri transferului de masă sunt calculaţi ca şi în cazul sistemului 

CO2 - K2CO3 / KHCO3 studiat anterior. 

Rularea modelului matematic al absorberului şi efectuarea unei comparaţii între 

valorile experimentale şi simulare, subliniază necesitatea corelării datelor experimentale prin 

introducerea unui factor de amplificare în vederea minimizării erorilor dintre rezultatele de 

simulare şi cele obţinute experimental: 

kL=Ep-(pEc- Ec-kL^ (4.12) 

Tabel 4.30. Factorul de amplificare E,. (Cazul A MET) 

Parametru 
Experiment 

Parametru 
C2 C3 C4 C5 C7 C8 C i l 

Ep 1,70 1,54 1,48 1,55 1,73 1,76 1.54 

Acest factor de amplificare evidenţiază prin valoarea sa, influenţa pe care o exercită 

promotorul asupra reacţiei chimice şi implicit asupra întregului proces de absorbţie. 

Forma grafică a rezultatelor obţinute în ceea ce priveşte valoarea factorului de 

amplificare în fimcţie de gradul de carbonatare iniţial al soluţiei este prezentată în figura 4.27: 

2.5 

IU 
I % 
o 

E « 

•o 

1.5 -W TT 

o.s 

§.21 0.22 0.23 0.24 0.25 0.26 
Grad de carbonatare iniţial 

0.27 0.28 

Figura 4.27. Analiza de regresie liniară (cazul AMET) 
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4.4.2. Dietanolamina 

A 

In figura 4.28 este prezentat procesul de selecţie şi validare a datelor experimentale, pe 

baza erorii bilanţului (molar) de materiale pentru CO2 (faza gazoasă versus faza lichidă), în 

cazul utilizării dietanolaminei ca promotor a reacţiei chimice: 
40 

30 

20 

i 
liJ 

10 

# • 

-10 

-20 
o 2 4 6 8 10 12 14 16 

Numfir experiment 
Figura 4.28. Selecţia datelor experimentale (promotor: dietanolamina) 

în urma procesului de validare se vor lua în considerare experimentele Dl, D2, D4, 

D5, D7, D8, D9, DII şi D14, care vor fi utilizate în prelucrările ulterioare. 

Tabelul 4.31 reuneşte principalele date referitoare la bilanţul CO2 pentru fiecare din 

cele 8 experimente. 

Tabel 4.3L Selectarea seturilor de date (Cazul DEA) 

Parametru Experiment Parametru 
Dl D2 D4 1 D5 D7 D8 D9 DII D14 

G 1,41 1,41 1,41 1,41 1,32 1,32 1,32 1,32 1,32 

L 65 100 60 100 107 105 75 100 70 

Y I N ' I O ^ 3,93 3,95 4,49 5,26 4,71 4,71 5,04 4,93 4,99 

Y O U T * 1 0 ^ 0,4 0,41 0,37 0,39 0,45 0,4 0,45 1 0,73 0,43 

TTLN 27,10 23,68 22,32 24,40 21,24 17,05 16,08 28,74 17,91 

« G U T 30,39 25,56 26,27 26,98 23,40 19,18 19,28 30,57 20,87 

A C O 2 = F ( Y E N , Y O U T ) 2,1306 2,1369 2,4773 2,9059 2,3841 2.4135 2,5607 2,3370 2,5430 

I C O 2 = F ( A I N , A O U T ) 2,1325 2,0849 2,4484 2,8662 2,3806 2,3742 2,5672 2,3340 2,4256 

Eroare [%] -0,09 2,43 1,16 1,36 0,14 1,63 -0,25 0,13 4,61 
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Pe baza modelului matematic şi hidrodinamic al procesului, implementat în MATLAB 

şi a rezultatelor experimentale obţinute, se reprezintă grafic profilul compoziţiei fazelor în 

absorber. Pentru faza lichidă, ca şi în cazul sistemului K2CO3 / KHCO3 se face o comparaţie 

între rezultatele simulate în ceea ce priveşte gradul de carbonatare şi rezultatele analizelor 

iniţială şi finală ale soluţiei absorbante, iar în faza gazoasă, comparaţia priveşte variaţia 

raportului molar de-a lungul înălţimii coloanei (simulare) şi analiza compoziţiei gazului în 

cele trei puncte: vârful, mijlocul şi baza absorberului (experiment). 

Evaluarea efectului dietanolaminei asupra reacţiei chimice pentru determinările 

experimentale selectate se face pe profilelor compoziţiilor în absorber, prin minimizarea 

erorilor dintre rezultatele obţinute experimental şi cele ale simulării procesului. 

Pentru realizarea unei bune corelări a rezultatelor experimentale cu cele simulate, se 

pot efectua corecţii în model asupra coeficientului parţial de transfer de masă în fază lichidă 

prin utilizarea factorului de amplificare reacţiei chimice. 

Experimentele validate în sistemul CO2 - K2CO3 / KHCO3 - dietanolamină sunt 

prezentate în continuare. 
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Experiment Dl ( ( ) : - K:C (>3 KIICO., - Dl A 

Tabel 4.32. Parametri de lucru (Lxperiment Dl) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 4,3 [har] 
Temperatura medie în coloană T 330 [KJ 
Debitul fazei gazoase (intrare) G 1.41 [Nm'/h] 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 3,35 10-' [ kmol isert ' (m-h)] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 65 [l/h] 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 3,35 10-' [m'/(m' h)] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare Yjs 3,92 10-' [kmol CO: ' kmol N2J 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 1.07 [mol/lj 
Gradul de carbonatare iniţial a/v [ % ] 27.10 [%] 
Gradul de carbonatare fînal oo l t [ % ] 30.39 [%] 
Numărul Pe în fază lichidă Pei 24.57 
Numărul Pe în fază gazoasă Fee 27.43 -

0.0^ 

> 0.01 

a. Faza gazoasă 

Simulare EP»1.00 
Experiment 
Simulare EPs2.81 

0.31 

0.27 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensionaia 'z' 

b. Faza lichidă 

Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simulare EP=2.81 

0 2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axiala adimensională 'z' 

Figura 4.48. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment FI) 
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Experiment D2 CO: - K :COw K I K () , - DI A 

Tabel 4,33. Parametri de lucru (Experiment D2} 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 4,3 [har] 
Temperatura medie în coloană T 333 [K] 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,41 [Nm'/hJ 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 3,35 10-' [ kmol isERT'- (m^h) ] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 100 [Ih] 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lq 4 ,3810 ' [m'/(m' h) ] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare Yi\ 3,95 10-' [ kmol CO2 / kmol N: J 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 1.14 [mol/l] 
Gradul de carbonatare iniţial a/.\ [ % ] 23,68 [%] 
Gradul de carbonatare final O O L T [ % ] 25,56 [%] 
Numărul Pe în fază lichidă Pei 42,55 
Numărul Pe în fază gazoasă Pec 11,21 -

0.0/ 
a. Faza gazoasă 

Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simulare EP=2.36 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensionalâ *z' 

b. Faza lichidă 
0.26 

& 0.24 (O 

0.235 

— Simularo EP=1.00 
Experiment 
Simulare EP=2.36 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensionalâ *z* 

Figura 4.37. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment D14) 
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Experiment D4 C ( ) : . K : ( ( ) 3 K I K O . - D F A 

Tabel 4.34. Parametri de lucru (Experiment D4) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 4,3 [bar] 
Temperatura medie în coloană T 334 [K] 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,41 [Nm'/hJ 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 3,3410-' [ kmol i\ERT' (m-h) ] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 60 [l/h] 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 3,0610' [m'/(m' h)] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare K/a 4,4910' [kmol CO: /kmolN;] 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 1,12 [moli] 
Gradul de carbonatare iniţial a^v [% ] 22,32 [%] 
Gradul de carbonatare final aon [ % ] 26,27 [%] 
Numărul Pe în fază lichidă Pei 24,267 
Numărul Pe în fază gazoasă Fee 27.861 -

a. Faza gazoasă 

0.28 

75 0.23 

0.22 

Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simulare EP=2.48 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensionalâ 'z' 

b. Faza lichidă 

Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simulare EP32.48 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axlalâ adlmensionalâ 'z' 

Figura 4.37. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment D14) 
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Experiment D5 C ( ) : - K : r ( ) 3 K l K ( ) 3 - [ ) r A 

Tabel 4,35. Parametri de lucru (Experiment D5) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 4.3 fbarj 
Temperatura medie în coloană T 337 [K] 
Debitul fazei gazoase (intrare) G 1,41 [Nm^'h] 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 3,3110' [kmol isERT'' (m'h) ] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 100 [Ih] 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 4,3810-' [m'/(m' h) ] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare Yis 4,2610-' fkmol C02/kmolN:] 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 1,14 [mol/î] 
Gradul de carbonatare iniţial a/,v [% ] 24.40 [%] 
Gradul de carbonatare final oom [ % ] 26,98 [%] 
Numărul Pe în fază lichidă Pei 44,740 
Numărul Pe în fază gazoasă Fee 9.5809 -

a. Faza gazoasă 

Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simulare EP=2.46 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adlmensională 'z' 

0.28 

0.24 

b. Faza lichidă 

Simulare EP=1.00 
Experiment 

— Simulare EP=2.46 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adlmensională 'z' 

Figura 4.37. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment D14) 
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Experiment D7 ( O . - K CO^ / KHCO, - DF A 

Tabel 4,36. Parametri de lucru (Experiment D7) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 3,75 [bar] 
Temperatura medie în coloană T 339 [K] 
Debitul fazei gazoase ( intrare) G 1,32 [Nmr/h] 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 3.1 10 ' [ kmol isERT' (m-h) ] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 107 [Ih] 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 4 J 9 1 0 ' ' [m'/(m' hjJ 
Compoziţia fazei gazoase la intrare Yis 4,71 10-' [ kmol CO2 kmol X:J 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 1,05 [mol/l] 
Gradul de carbonatare iniţial a/\ [ % ] 21,24 [%] 
Gradul de carbonatare final a o t r [ % ] 23,40 [%] 
Numărul Pe în fază lichidă Pei 50.54 
Numărul Pe în fază gazoasă Fee 7,57 -

a. Faza gazoasă 

Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simulare EP=2.05 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensionalâ 'z' 

b. Faza lichidă 

^0.215 n 

0.21 

— Simulare EP=1.00 
Experiment 

— Simulare EP=2.05 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axialâ adimensionalâ 'z' 

Figura 4.37. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment D14) 
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Experiment D8 CO: - K ; ( O j / KIICO, - \)V \ 

Tabel 4.37. Parametri de lucru (Experiment D8) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 3,75 [bar] 
Temperatura medie în coloană T 339 [K] 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,32 [Nm'/hJ 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 3,110"-' [ kmol isERT (m'h) ] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 105 [î/h] 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 4,6710-' [m'/ (m' h)] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare K/.v 4,7110" [kmol COj 'kmolN:] 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 1,09 [mohl] 
Gradul de carbonatare iniţial a/.v [ % ] 17,05 [O/o] 
Gradul de carbonatare final o-on [ % ] 19,18 [%] 
Numărul Pe în fază lichidă Pei 49,85 
Numărul Pe în fază gazoasă Fee 7,83 ' 

a. Faza gazoasă 

Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simuiare EP=2.00 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensionaia 'z' 

0.195 

5 0.175 n 

0.17 

b. Faza lichidă 

Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simulare EP-2.00 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axialâ adlmensională 'z' 

Figura 4.37. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment D14) 
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Experiment D9 CO: - K:C ()j KIK ()., - Dr.A 

Tabel 4.38. Parametri de lucru (Experiment D9) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 3.75 [bar] 
Temperatura medie în coloană T 332 [K] 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,32 [Nm^fh] 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 3,1010 ' [ kmol isert (m'h) ] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 75 fl/h] 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lq 3,93 10-' [m'/(m' h) ] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare Yjs 5,0410-' [kmol CO: ' kmolN2] 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 1,13 [mol/l] 
Gradul de carbonatare iniţial a/.v [ % ] 16,08 [%] 
Gradul de carbonatare final aon [ % ] 19.28 f%] 
Numărul Pe în fază lichidă Pei 30,32 
Numărul Pe în fază gazoasă Peo 20,55 

0.06 

O.Ot^ 

? C 0.04 
0 
1 0.03 
0 
t 0.02 
> 

0.01 

0 
0 

a. Faza gazoasă 

Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simuiare EP=2.43 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensională 'z' 

b. Faza lichidă 

? 0.17 

«0.165 

0.16 

Simulare EP^I.OO 
Experiment 
Simulare EP=2.43 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensională 'z' 

Figura 4.37. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment D14) 
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E i p e r i m c n t D l l CO: - K;( (), K l k ().,- OF \ 

Tabel 4.39. Parametri de luau (Experiment DU) 

Panunetni Valoare L nitate de mftsuri 

Presiunea absolută în coloană P 3.75 [bar] 
Temperatura medie în coloană 7" 338 [K] 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1.32 [Sm' h] 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 3.1010' [ kmol ikeft (m-h)] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 100 flh] 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 4.3810' [ m^ (m- h/ ] 
Compoziţia fezei gazoase la intrare } 4.93 10' [kmolCO: kmolS':] 
Molaiitaiea soluţiei de K2CO3 .\f 1.31 [moli] 
Gradul de caibonatare iniţial QIN [%] 28.74 [%] 
Gradul de caibonatare final oon [ % ] 30.57 [%] 
Numărul Pe în feză lichidă Pei 44.45 
Numărul Pe în fază gazoasă Pec 9.25 -

a. Faza gazoasi 

Simulare 
Experiment 
Simulare ^=2.00 

0.315 

o.zae. 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axiali atfmenvonaU t 

b. Faza lichid* 

Simulare BP»1.00 
Experiment 

— Simulare EP*2.00 

0.2 0>4 0.« 0.8 
coordonata axiali adlmen^ooalâ ' t 

rit^f» 4.36. «.«pozilirj fkxrfor m .lHort»rr (E ipen-c t DII) 
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Experiment D14 CO; - KIRO; - 1)[- \ 

Tabel 4.40. Parametri de lucru (Experiment Dl4) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 3,75 [har] 
Temperatura medie în coloană T 333 [K] 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1.32 [Nm'h] 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 3,1010-' [ kmol isERT (m-hj ] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 70 fl'hj 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lq 3.6410 ' [m'/(m' h)] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare Yi\ 4.98 10-' [kmol C02^kmolN:] 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 1,24 [mol/l] 
Gradul de carbonatare iniţial a/.v [ % ] 17,91 [%] 
Gradul de carbonatare final AON [ % ] 20,87 [%] 
Numărul Pe în fază lichidă Pei 28,21 
Numărul Pe în fază gazoasă Pec 22.85 -

a. Faza gazoasă 

Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simulare EP-2.63 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensionalâ 'z' 

0.23 
b. Faza lichidă 

— Simulare EP=1.00 
Experiment 

— Simulare EP=2.63 

0.17 0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensionalâ 'z' 

Figura 4.37. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment D14) 
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Tabelul 4.41 prezintă principalii parametri de transfer de masă din cadrul 

determinărilor luate în considerare: 

Tabel 4.41. Parametri Je trartsfer de masă (Cazul DEA) 

Parametru Experiment Parametru 
Dl D2 D4 D5 D7 D8 1 D9 i DII 1 D14 

A„ 118.23 134,30 115,94 134.88 137.52 136.89 123.77 1 135.00 121.32 
He * 10^ 1.25 1,12 1.07 0.99 0.98 0.95 i 1.14 0.92 1.09 
kL * 10^ 12,10 12.75 15.50 18.04 16.96 17.69 13.42 1 15.37 14.76 

Aria udată şi parametri transferului de masă sunt calculaţi ca şi în cazul sistemului 

CO2 - K2CO3 / KHCO3. Rularea modelului matematic al absorberului pentru cazurile selectate 

şi efectuarea comparaţiei între valorile experimentale şi simulare, impun utilizarea factorului 

de amplificare Ec, valorile pentru acest factor obţinute în cazul utilizării dietanolaminei sunt 

prezentate în tabelul 4.42. 

Tabel 4.42. Factorul de amplificare E, iCazul DEAi 

Parametru 
Experiment 

Parametru 
Dl D2 D4 D5 D7 D8 1 D9 DU I D14 

Ep 2,81 2,36 2,48 2,46 2,05 2.00 i 2.43 1 2.00 : 2.63 

Forma grafică a rezultatelor obţinute în ceea ce priveşte valoarea factorului de 

amplificare în fimcţie de gradul de carbonatare iniţial al soluţiei este prezentată în figura 4.38: 

5 

4.5 

4 

iS- 3.5 
I 

i 3 £ 

I " CO 
% 2 

S 1.5 

1 

0.5 

O 
0.14 

O n O 

0.16 0.18 0.2 0.22 0.24 0.26 
Grad de carbonatare iniţial 

0.28 0.3 

Figura 4.38. Analiza de regresie liniar* (Cazul DEA) 
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4.4.3. Trietanolamina 

A 

In figura 4.39 este prezentat procesul de selecţie şi validare a datelor experimentale, pe 

baza erorii bilanţului (molar) de materiale pentru CO2 (faza gazoasă versus faza lichidă), în 

cazul utilizării trietanolaminei: 

20 

15 

10 • 

— 5 
S5 

i 
UJ 

• • 

-10 

-15 

-20 
0 1 2 3 4 5 6 7 

Numâr experiment 
8 9 10 

Figura 4.39. Selecţia datelor experimentale (promotor: trietanolamina) 

în urma procesului de validare se vor lua în considerare experimentele El, E3, E4, E6, 

E7 şi E8, care vor fi utilizate în prelucrările ulterioare. 

Tabelul 4.43 reuneşte principalele date referitoare la bilanţul CO2 pentru fiecare din 

cele 6 experimente. 

Tabel 4.43. Selectarea seturilor de date pe baza bilanţului CO: (Cazul TEA) 

Parametru Experiment Parametru 
El E3 1 E4 E6 E7 1 E8 

G 1,37 1,41 1,41 1,20 1,20 1,20 

L 60 60 95 102 102 73 

YES * 10^ 3,68 4,00 3,57 4,93 4,84 4,82 

0,71 0,78 0,58 1,19 1,34 1,42 

« I N 24,36 23,61 23,22 25,80 22,55 20,78 

« G U T 27,27 26,64 25,11 27,59 24,27 23,11 

N C O 2 = F ( Y L N , Y O U T ) 1,7419 1,9352 1,8091 1,8840 1,7662 1,7127 

N C O 2 = F ( A I N » A O L T ) 1,7347 1,9025 1,8364 1,8156 1,7485 1,6489 

Eroare [%] 0,41 1,69 -1,50 3,62 1,00 3,72 
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Pe baza modelului matematic şi hidrodinamic al procesului, implementat în MATLAB 

şi a rezultatelor experimentale obţinute, se reprezintă grafic profilul compoziţiei fazelor în 

absorber. Pentru faza lichidă, ca şi în cazul sistemului K2CO3 / KHCO3 se face o comparaţie 

între rezultatele simulate în ceea ce priveşte gradul de carbonatare şi rezultatele analizelor 

iniţială şi finală ale soluţiei absorbante, iar în faza gazoasă, comparaţia priveşte variaţia 

raportului molar de-a lungul înălţimii coloanei (simulare) şi analiza compoziţiei gazului în 

cele trei puncte: vârful, mijlocul şi baza absorberului (experiment). 

Evaluarea efectului trietanolaminei asupra reacţiei chimice pentru determinările 

experimentale selectate se face pe profilelor compoziţiilor în absorber, prin minimizarea 

erorilor dintre rezultatele obţinute experimental şi cele ale simulării procesului. 

Pentru realizarea unei bune corelări a rezultatelor experimentale cu cele simulate, se 

pot efectua corecţii în model asupra coeficientului parţial de transfer de masă în fază lichidă 

prin utilizarea factorului de amplificare reacţiei chimice. 

Experimentele validate în sistemul CO2 - K2CO3 / KHCO3 -trietanolamină sunt 

prezentate în continuare. 
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Experiment El C O : - K : r ( ) . , K I K O , - TI \ 

Tabel 4.44. Parametri de lucru (Experiment El) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 4,3 [har] 
Temperatura medie în coloană T 334 [K] 
Debitul fazei gazoase ( intrare) G 1,37 [Nm'/h] 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 3,2710-' [ kmol ixERT / (m'h) ] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 60 fl'hj 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 3,0610' f m ' / f m ' h)] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare Yis 3.6810 ' [kmol C02 /kmolN^] 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 1.08 [mol/l] 
Gradul de carbonatare iniţial a/v [ % ] 24.36 [%] 
Gradul de carbonatare final aon [ % ] 1121 [%] 
Numărul Pe în fază lichidă Pei 24,27 
Numărul Pe în fază gazoasă Pec 27,86 -

a. Faza gazoasă 

Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simulare EP=1.49 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensionaia 'z' 

0.28 

0.24 

b. Faza lichidă 

Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simulare EP=1.49 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensională 'z' 

Figura 4.48. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment FI) 
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Experiment E3 CO: - KIR i). - H .\ 

Tabel 4.45. Parametri de lucru (Lxperiment Ei) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 4,3 [bar] 
Temperatura medie în coloană T 338 m 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,41 [Nm'/h] 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 33510- ' [ kmol fsERT ' (m-h) ] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 60 [l/h] 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 3,0610 ' [m'/(m' h)] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare Yis 4 ,0010 ' [ kmol CO: / kmol N: ] 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 1,14 [moli] 
Gradul de carbonatare iniţial a/,v [ % ] 23,61 [%] 
Gradul de carbonatare final a o n [ % ] 26.64 [%] 
Numărul Pe în fază lichidă Pei 24,45 
Numărul Pe în fază gazoasă Peo 24,25 -

â. Faza gazoasă 

Simulare EP'̂ I.OO 
Experiment 
Simulare EP=1.37 

0.235 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axialâ adimensionalâ 'z' 

b. Faza lichidă 

- - - Simulare EP=1.00 
Experiment 

— Simulare EP=1.37 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axialâ adimensionalâ 'z' 

Figura 4.37. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment D14) 
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Experiment E4 ( O : - K : ( O , K I K O , - I I \ 

Tabel 4.46. Parametri de lucru (Experiment E4) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 4,3 [har] 
Temperatura medie în coloană T 338 [KJ 
Debitul fazei gazoase (intrare) G 1,41 [Nm'/hJ 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 3,3610-' [ kmol isert ̂  (m-h) ] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 95 flh] 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 5 .0910 ' [m'/(m' h)] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare Yis 3,5710-' [ kmol CO2 kmol N: ] 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 1.06 [mol/l] 
Gradul de carbonatare iniţial a/\' [ % ] 23,22 [%] 
Gradul de carbonatare final don [ % ] 25.11 [%] 
Numărul Pe în fază lichidă Pei 43.48 
Numărul Pe în fază gazoasă Pec 10,70 -

a. Faza gazoasă 

Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simulare EP=1.44 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensionalâ 'z' 

b. Faza lichidă 
0.255 

^0.235 n 

0.23 

Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simulare EP-1.44 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimenslonală 'z' 

Figura 4.37. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment D14) 
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Experiment E6 C~0: - - I I A 

Tabel 4.47. Parametri de lucru (Lxperiment E6) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 3.1 [barj 
Temperatura medie în coloană T 339 [K] 
Debitul fazei gazoase (intrare) G 1,20 [Nm'/hJ 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 2,82 10'" [ kmol isERT ' (m'h) ] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 102 fl'hj 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lq 4,5010'" [ m^ / (m^ h) ] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare I7.\ 4,93 10-' [ kmol CO: kmol N: ] 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 1.02 [mol/l] 
Gradul de carbonatare iniţial a.is [ % ] 25.80 [%] 
Gradul de carbonatare final dom [ % ] 27,59 [%] 
Numărul Pe în fază lichidă Pei 47,87 
Numărul Pe în fază gazoasă Fee 8,63 

o.or 

0.01 

a. Faza gazoasă 

Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simulare EP=1.23 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axialâ adimensionalS 'z' 

0.285 

i 0.26 

0.255 

b. Faza lichidă 

Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simulare EP=1.23 

0^2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axialâ adimensionaia 'z' 

Figura 4.37. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment D14) 
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Experiment E7 CO:- K:C ( ) , /KIKO^ - TI \ 

Tabel 4.48. Parametri de lucru (Experiment E7) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 3,1 [har] 
Temperatura medie în coloană T 334 [K] 
Debitul fazei gazoase (intrare) G 1,20 [Nm'/h] 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 2,82 10-' [ kmol isERT ' (m-h) ] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 102 [h-h] 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 4,5010' [m' '(m' h)J 
Compoziţia fazei gazoase la intrare Yi\ 4,84 10-' [kmol CO2 kmol X:] 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 1,02 [mol/l] 
Gradul de carbonatare iniţial a/,\ [ % ] 22,55 [%] 
Gradul de carbonatare final O O L T [ % ] 24,27 [%] 
Numărul Pe în fază lichidă Pei 44,96 
Numărul Pe în fază gazoasă Fee 9.95 -

0.05-

>- 0.02 

0.01 

a. Fa?^ gazoasă 

Simulare EP^I.OO 
Experiment 
Simulare EP=1.21 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axialâ adimensionata 'z' 

b. Faza lichidă 
0.245 

» 0.23 .S 

0.225 

Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simulare EP=1.21 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensională 'z' 

Figura 4.37. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment D14) 
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Experiment E8 CO: - K:C (), KIK O , - I I \ 

Tabel 4.49. Parametri de lucru (Experiment EH) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 3,1 [bar] 
Temperatura medie în coloană T 330 [K] 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1.20 [Nmr hj 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 2,8210' [ kniol isERT' (m-h) ] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 73 f l h j 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 3.81 10-' [ m-\' (m- h) ] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare Yi\ 4,82 10 ' [kmol CO: kmol N2 ] 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 1.03 [moli] 
Gradul de carbonatare iniţial a/.v [ % ] 20,78 [%] 
Gradul de carbonatare final a.oiT [ % ] 23,11 [%] 
Numărul Pe în fază lichidă Pei 28.41 
Numărul Pe în fază gazoasă Peo 22.61 -

0.05-

> 0.02 

0.01 

a. Faza gazoasă 

Simulare EP=1.00 
Expeiiment 
Simulare EP=1.40 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensionaia 'z' 

b. Faza lichidă 
0.235 

Io.215 

i 0.21 

Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simulare EP=1.40 

0.205. 0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimenslonalâ 'z' 

Figura 4.37. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment D14) 
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Tabelul 4.50 prezintă principalii parametri de transfer de masă din cadrul 

determinărilor luate în considerare: 

Tabel 4.50. Parametri de transfer de masă (Cazul TEA) 

Parametru Experiment Parametru 
El E3 E4 E6 E7 E8 

Au 115,94 116,31 133.08 135,78 135.28 122.53 

He * 10^ 1,08 0,98 1,01 0.99 1,10 1.25 

kt * 10^ 9,21 10.44 10.99 9,91 7,55 6,46 

Aria udată şi parametri transferului de masă sunt calculaţi ca şi în cazul sistemului 

CO2 - K2CO3 / KHCO3. 

Rularea modelului matematic al absorberului pentru cazurile selectate şi efectuarea 

comparaţiei între valorile experimentale şi simulare, impun utilizarea factorului de amplificare 

Ep. Valorile pentru acest factor obţinute în cazul utilizării trietanolaminei sunt prezentate în 

tabelul 4.51. 
Tabel 4.51. Factorul de amplificare £/> (Cazul TEA) 

Parametru 
Experiment 

Parametru 
El E3 E4 E6 E7 E8 

Ep 1,49 1,37 1,44 1.23 1,21 1.40 

Forma grafică a rezultatelor obţinute în ceea ce priveşte valoarea factorului de 

amplificare în funcţie de gradul de carbonatare iniţial al soluţiei este prezentată în figura 4.46: 

3 

2.5 

a 
2 

S s 
E 
| 1 . 5 
co 0) 
•o 

I 1 
co 

o-

0.5 

%.2 0.21 0.22 0.23 0.24 0.25 
Grad de carbonatare iniţial 

0.26 

Figura 4.46. Analiza de regresie liniară (Cazul TEA) 

0.27 
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4.4.4. Trietilamina 

în figura 4.47 este prezentat procesul de selecţie şi validare a datelor experimentale, pe 

baza erorii bilanţului (molar) de materiale pentru CO2 (faza gazoasă versus faza lichidă). în 

cazul utilizării trietilaminei în calitate de promotor: 

30 

2. 

10 

_ o 

£ - 1 0 

lij 
-20 

-30 

-40 

-50 
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 

Număr experiment 
Figura 4.47. Selecţia datelor experimentale (promotor: trietilamina) 

în urma procesului de validare se vor lua în considerare experimentele FI, F3, F5 şi 

F7, care vor fi utilizate în prelucrările ulterioare. 

Tabelul 4.52 reuneşte principalele date referitoare la bilanţul CO2 pentru fiecare din 

cele 4 experimente. 

Tabel 4.52. Selectarea seturilor de date pe baza bilanţului CO2 (Ca-ul TREA) 

Parametru Experiment Parametru 
FI F3 F5 F7 

G 1,36 1,52 1,36 1.52 
L 60 60 60 60 

YES * 10' 4,49 4,54 4,60 4,71 
YOUT^IO' 1,31 1,31 1,71 1.32 

«EV 29,19 28,99 30,35 26,13 
«GUT 32,72 32,41 33,21 30,23 

nco2=f (Ycv, YOUT) 1,8239 2,0732 1,6537 2,1751 
nc02=f («IN»aOLT ) 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 şi hidrodinamic al procesului, implementat în MATLAB 

şi a rezultatelor experimentale obţinute, se reprezintă grafic profilul compoziţiei fazelor în 

absorber. Pentru faza lichidă, ca şi în cazul sistemului K2CO3 / KHCO3 se face o comparaţie 

între rezultatele simulate în ceea ce priveşte gradul de carbonatare şi rezultatele analizelor 

iniţială şi finală ale soluţiei absorbante, iar în faza gazoasă, comparaţia priveşte variaţia 

raportului molar de-a lungul înălţimii coloanei (simulare) şi analiza compoziţiei gazului în 

cele trei puncte: vârfiil, mijlocul şi baza absorberului (experiment). 

Evaluarea efectului trietillaminei asupra reacţiei chimice pentru determinările 

experimentale selectate se face pe profilelor compoziţiilor în absorber, prin minimizarea 

erorilor dintre rezultatele obţinute experimental şi cele ale simulării procesului. 

Pentru realizarea unei bune corelări a rezultatelor experimentale cu cele simulate, se 

pot efectua corecţii în model asupra coeficientului parţial de transfer de masă în fază lichidă 

prin utilizarea factorului de amplificare reacţiei chimice. 

Experimentele validate în sistemul CO2 - K2CO3 / KHCO3 - trietilamină sunt 

prezentate în continuare. 
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Experiment FI C O : - K:( (>3 / K I K O , - I Rl A 

Tabel 4.53. Parametri de lucru (Experiment FI) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 4 [bar] 
Temperatura medie în coloană T 337 [K] 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1.36 [Nm'/h] 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber GQ 3.21 10'' [kmol ISERT ' Cnr-hj J 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 60 flhj 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 3,0610-' [ m' (m^ h) ] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare Yis 4,49 IO"' [kmol C02/kmolN2] 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 0,93 [moli] 
Gradul de carbonatare iniţial a/v [ % ] 29,19 [O/o] 
Gradul de carbonatare final AOUR [ % ] 32,72 [%] 
Numărul Pe în fază lichidă Pei 25,05 
Numărul Pe în fază gazoasă PEC 24,78 -

a. Faza gazoasă 

Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simulare EP=1.05 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axialâ adimenstonalâ 'z' 

b. Faza lichidă 

Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simulare EP=1.05 

0.28 0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axialâ adimenstonalâ *z' 

Figura 4.48. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment FI) 
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Experiment F3 C O : - K:( (), / KIKO^ - l UFA 

Tabel 4.54. Parametri Je lucru (Experiment F3) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 5 [har] 
Temperatura medie în coloană T 337 [K] 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1.52 [Nm'. h] 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 3,5910-' [ kmol isF.RT'' (m^h) ] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 60 [l/h] 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 3,0610-' [m'/(m' h)J 
Compoziţia fazei gazoase la intrare }7.v 4,5410"' [ kmol CO2 kmol Kj ] 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 1,10 [moli] 
Gradul de carbonatare iniţial a/.\ [ % ] 28.99 [%J 
Gradul de carbonatare final aour [ % ] 32,41 
Numărul Pe în fază lichidă Pei 24.15 
Numărul Pe în fază gazoasă Pea 24.64 -

0.05 

0.01 

a. Faza gazoasă 

Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simulare EP=0.98 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axialâ adimenstonalâ 'z' 

b. Faza lichidă 
0.33 

Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simulare EP-0.98 

0.28 0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axialâ adimensionalâ *z' 

Figura 4.37. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment D14) 
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Experiment F5 r ( ) : . K : C ( ) 3 KIK O j - TUI A 

Tabel 4.55. Parametri de lucru (Experiment F5) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 4 [bar] 
Temperatura medie în coloană T 331 [K] 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,36 [Nm'/h] 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber GQ 3.21 10-' [ kmol tsERT/ (m-h) ] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 60 [l'h] 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 3,06-10'' h) ] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare Yi\ 4,6010" [kmol CO:/kmolN2] 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 1,06 [mol/l] 
Gradul de carbonatare iniţial â v [ % ] 3035 [%[ 
Gradul de carbonatare final AOUR [ % ] 33.21 [%] 
Numărul Pe în fază lichidă PEI 22.91 
Numărul Pe în fază gazoasă FEE 29.84 -

a. Faza gazoasă 

Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simulare EP=1.09 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensionalâ 'z* 

b. Faza lichidă 

0.3 

Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simulare EP=1.09 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensionalâ *z' 

Figura 4.37. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment D14) 
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Experiment F7 C O : - K : C ()3 K I K O , - TUI A 

Tabel 4.56. Parametri de lucru (Experiment F7) 

Parametru Valoare Unitate de măsură 

Presiunea absolută în coloană P 5 [har] 
Temperatura medie în coloană T 330 m 
Debitul fazei gazoase (intrare ) G 1,52 [Nm'/h] 
Debitul specific al fazei gazoase în absorber Go 3,592610"' [kmol ,sERT '(m'h)] 
Debitul fazei lichide (intrare ) L 60 f l h j 
Debitul specific al fazei lichide în absorber Lo 3.0610-' h) ] 
Compoziţia fazei gazoase la intrare F/v 4,712010" [kmol CO:/kmolN2 ] 
Molaritatea soluţiei de K2CO3 M 0,995 [moVl] 
Gradul de carbonatare iniţial a/.v [ % ] 26.13 [O/o] 
Gradul de carbonatare final a.oiT [ % ] 30,23 [%] 
Numărul Pe în fază lichidă Pa 22,34 
Numărul Pe în fază gazoasă Pec 30,72 -

0.05 

> 0.02 

0.01 

a. Faza gazoasă 

Simulare EP=1.00 
Experiment 
Simulare EP=1.26 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensională *z' 

b. Faza lichidă 
0.31 

5 0.27 (O 

0.26 

— Simulare EP=1.00 
Experiment 

— Simulare EP=1.26 

0.2 0.4 0.6 0.8 
coordonata axială adimensională 'z' 

Figura 4.37. Profilul compoziţiei fazelor în absorber (Experiment D14) 
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Tabelul 4.57 prezintă principalii parametri de transfer de masă din cadrul 

determinărilor luate în considerare: 

Tabel 4.57. Parametri de transfer de masă (Cazul TREAj 

Parametru Experiment Parametru 
FI F3 F5 F7 

A„ 116.19 116,22 115.51 115,31 

He * 10^ 1.07 1.01 1,20 1,28 

kt* 10' 7,27 6,91 5.13 1 5,44 

Aria udată şi parametri transferului de masă sunt calculaţi ca şi în cazul sistemului 

CO2 - K2CO3 / KHCO3. 

Rularea modelului matematic al absorberului pentru cazurile selectate şi efectuarea 

comparaţiei între valorile experimentale şi simulare, impun utilizarea factorului de amplificare 

Ep. Valorile obţinute pentru acest factor în cazul utilizării trietilaminei sunt prezentate în 

tabelul 4.58. 
Tabel 4.58. Factorul de amplificare Ep (Cazul TREA) 

Parametru 
Experiment 

Parametru 
FI F3 F5 F7 

Ep 1,05 0,98 1,09 1 1.26 

Forma grafică a rezultatelor obţinute în ceea ce priveşte valoarea factorului de 

amplificare pentru fiecare soluţie utilizată este prezentată în figura 4.52: 
3 

2.5 

o. 
UJ 

1 (O % 

I 1 n 

a 

0.5 

0.26 0.27 0.28 0.29 
Grad de carbonatare iniţial 

0.3 0.31 

Figura 4.52. Analiza de regresie liniară (Cazul TREA) 
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In figura următoare se prezintă rezultatele obţinute în cadrul determinărilor 

experimentale efectuate pentru evaluarea efectului promotorilor utilizaţi: 

3.5 

3 
& 
î " 

I 
(B 
« 2 

DEA 

• • • 
^ AMET 

TEA • 

CARB • 
• • TREA 

0.15 0.16 0.17 0.18 0.19 0.2 0.21 0.22 0.23 0.24 0.25 0.26 0.27 0.28 0 ^ 0.3 0.31 0.32 0.33 0.34 0.35 
Grad de carbonatare inWal 

4.53. Dependenţa factorului de amplificare a reacţiei chimice de către promotor de gradul de carbonatare 
iniţial al soluţiei în cadrul determinărilor experimentale efectuate 

Ca şi indice de evaluare a factorului de amplificare a reacţiei chimice de către 

promotor, s-a folosit valoarea absolută (modulul) a abaterii valorilor măsurate experimental 

(la mijlocul şi la vârful absorberului) faţă de cele obţinute prin simulare. Determinările 

experimentale efectuate cu 2-(2aminoetoxi)-etanolul, dietanolamina, trietanolamina şi 

trietilamina, în calitate de promotori, au confirmat efectul pozitiv al acestora asupra reacţiei 

chimice în domeniul de temperatură şi compoziţie în care s-a lucrat. Dietanolamina s-a 

dovedit a fi cel mai eficient promotor, factorul de amplificare al reacţiei chimice fiind în acest 

caz de 2,3. Ceilalţi trei promotori testaţi au de asemenea valori ale factorului de amplificare a 

reacţiei care depăşesc valoarea 1, doar trietilamina prezentând un Ep care se modifică odată cu 

modificarea gradului de carbonatare a fazei lichide. 

Studiul efectului promotorilor reacţiei chimice în fază lichidă asupra absorbţiei 

dioxidului de carbon în soluţii calde de carbonat de potasiu prezintă o importanţă 

deosebită pentru îmbunătăţirea performanţelor instalaţiilor industriale. 

Factorii de amplificare ai reacţiei chimice de către promotori cu valoare 

supraunitară obţinuţi indică posibilitatea diminuării dimensiunilor absorberului (în 

cazul dietanolaminei cu peste 50%) pentru acelaşi nivel de reducere a conţinutului COi. 
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PARTEA a IlI-a. CONCLUZII ŞI CONTRIBUŢII ORIGINALE 

1. CONCLUZII 

Lucrarea de faţă are un caracter interdisciplinar, efectuându-se documentări în diferite 

domenii cum ar fi: chimie analitică, chime-fizică, fenomene de transfer de masă şi căldură, 

hidrodinamică, automatizări, optimizarea proceselor, tehnologie chimică, matematică aplicată, 

informatică, etc. 

în cadrul acestei lucrări s-au urmărit şi realizat următoarele obiective: 

1. Efectuarea unei documentări bibliografice referitoare la stadiul actual al cunoaşterii 

asupra proceselor de absorbţie şi desorbţie a dioxidului de carbon. 

Acest obiectiv s-a realizat prin studierea unor monografii, cărţi şi articole, ce prezintă 

sub diverse aspecte, desfăşurarea fenomenelor foarte complexe care au loc în cadrul 

procesului de absorbţie: transferul de masă şi termic, hidrodinamica fazelor, coloane cu 

umplutură, modelarea matematică şi simularea numerică. Sinteza acestor studii bibliografice 

este prezentată în partea I sub titlul de .Stadiul cunoaşterii în domeniu\ particularizând în 

subcapitolul 1.5. cazul absorbţiei şi desorbţiei dioxidului de carbon în soluţii de carbonat şi 

bicarbonat de potasiu. Absorbţia CO2 în soluţii calde de carbonat de potasiu este printre 

procesele cunoscute atât din punct de vedere termodinamic cât şi cinetic. Cinetica şi echilibrul 

reacţiei dintre CO2-K2CO3 sunt cunoscute atât din punct de vedere calitativ cât şi cantitativ, 

neexistând diferenţe majore de interpretare şi evaluare. 

Soluţiile de carbonat / bicarbonat de potasiu sunt utilizate pentru absorbţia dioxidului 
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de carbon datorită costului mic. utilizării uşoare şi caracteristicilor de disociere ale 

bicarbonatului. 

Studiul materialelor bibliografice din domeniul purificării gazelor şi cel al recuperării 

unor compuşi valoroşi evidenţiază importanţa deosebită a acestor domenii şi justifică pe 

deplin atenţia ce se acordă problemelor ce apar, comune mai multor ramuri ale industriei 

actuale. 

Atât studiul metodelor de lucru şi al aparaturii utilizate în procesele de absorbţie şi 

desorbţie cât şi problemele de ordin teoretic legate de aceste două procese de transfer de 

masă, reprezintă în continuare o preocupare însemnată a cercetătorilor, proiectanţilor şi 

tehnologilor de specialitate. 

2. Efectuarea unei documentări referitoare ia metodele de intensificarea a procesului de 

absorbţie a dioxidului de carbon prin utilizarea promotorilor de reacţie. 

în ultimii ani, procedeele de purificare a gazului aplicate pe instalaţiile utilizate în 

industria amoniacului au fost constant îmbunătăţite prin găsirea unor soluţii de mărire a 

eficienţei absorbţiei CO2, de reducere a consumurilor de energie pentru regenerarea CO2, de 

reducere a coroziunii instalaţiilor, şi prin identificarea unor procedee non-toxice, realizarea 

unui contact interfazic mai eficient şi identificarea unor activatori. 

în subcapitolul 1.4 a fost prezentată o sinteză a literaturii de specialitate în ceea ce 

priveşte metodele de intensificare a proceselor de absorbţie-desorbţie. în vederea îmbunătăţirii 

performanţelor instalaţiilor industriale se utilizează diverse metode de intensificare: 

modificarea parametrilor constructivi, modificarea parametrilor tehnologici, utilizarea 

promotorilor de reacţie, utilizarea promotorilor statici de amestecare, modificarea parametrilor 

hidrodinamici, etc. 

O importanţă ridicată la nivel industrial o are utilizarea diverselor soluţii ca şi 

promotori ai reacţiei chimice, în vederea măririi vitezei de transfer de masă a proceselor de 

chemosorbţie. Se utilizează la nivel industrial ca promotori ai reacţiei chimice, compuşi din 

clasa etanolaminelor primare, secundare şi ternare. Cinetica reacţiei dintre CO2 şi promotori 

(inclusiv DEA, larg folosită industrial) este încă neclară, datele raportate de diverşi autori 

fiind diferite. Sunt studiaţi şi alţi promotori pentru identificarea unor soluţii de mărire a vitezei 

procesului de absorbţie. 

în cazul absorbţiei CO2 în soluţii de carbonat de potasiu, ca promotori ai reacţiei 

chimice în faza lichidă utilizaţi la scară industrială, se folosesc: acidul arsenic (procedeul 
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Giammarco - Vetrocoke), dietanolaniina (procedeele Carsol, Benfield). etc. 
A 

In literatură, în ultimii ani, sunt menţionaţi şi o serie de alţi compuşi chimici, în special 

din clasa etil şi etanol aminelor, care pot juca rolul de promotori ai reacţiei chimice. 

3. Utilizarea sistemelor analog - numerice pentru achiziţie şi comandă în procesele de 

absorbţie-desorbţie în vederea modelării analitice şi experimentale a fenomenelor de 

transfer de masă şi termic pentru instalaţia pilot. 

Utilizarea interfeţelor pentru realizarea sistemului de măsurare a temperaturii 

(desorber) şi a sistemelor de măsurare a nivelului, temperaturii, presiunii, concentraţiei fazei 

gazoase şi reglare a nivelului (absorber) în vederea achiziţiei datelor şi controlul procesului în 

cadrul instalaţiei pilot, şi ulterior, pentru modelarea analitică şi experimentală a fenomenelor 

de transfer de masă şi termic, este absolut necesară. 

în cadrul determinărilor experimentale s-au utilizat interfaţa IO KEITHLEY 

MEGABYTE INC. Model DAS-1601 pentru achiziţia datelor şi controlul procesului în cazul 

coloanei de absorbţie şi interfaţa ACjr cu sistemul de intrare T21 în cazul coloanei de 

desorbţie. 

Implementarea MATLAB pe calculatoarele de proces ca limbaj de programare pentru 

achiziţia datelor şi controlul instalaţiei facilitează desfăşurarea determinărilor experimentale. 

Achiziţia din proces şi stocarea unui volum mare de informaţii privind variaţia 

parametrilor caracteristici, facilitează descrierea cât mai fidelă a fenomenelor care au loc în 

interiorul sistemului. Mediul de programare MATLAB a fost folosit şi pentru analiza datelor 

şi implementarea programelor de simulare. 

4. Evaluarea parametrilor absorbţiei fizice a dioxidului de carbon în apă şi ai absorbţiei 

însoţită de reacţie chimică în sistemul CO2 - K2CO3 /KHCO3 în instalaţia pilot 

Studiul sistemului CO2 - H2O, (Experimentele Al ^ A3) a avut în vedere verificarea 

aplicabilităţii relaţiilor preluate din literatură în ceea ce priveşte absorbţia fizică a CO2; în 

acest caz, transferul de masă este determinat doar de coeficienţii de transfer ai absorbţiei 

fizice şi de valoarea constantei lui Henry (solubilitatea CO2 în apă la temperatura de 

desfăşurare a absorbţiei). 

Pentru calculul constantei He s-au testat trei relaţii de calcul prezente în literatură. Cea 

mai bună aproximare a fost considerată ca fiind dată de relaţia (4.6). 
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Studiul comparativ al datelor experimentale obţinute pe instalaţia pilot şi al 

rezultatelor simulate pe baza modelelor existente în literatură a dus la rezultate apropiate în 

ceea ce priveşte estimarea parametrilor modelului (transfer de masă, arie udată, cinetică, 

echilibru). în urma unei bune corelări, nu este necesară operarea nici unei modificări în 

model. 

Metodele de calcul a coeficienţilor de transfer de masă. a ariei udate şi a constantei lui 

Henry preluate din literatură, de la diferiţi autori (Onda, Suenson) pot fi folosite fără nici o 

ajustare în continuare, pentru studiul efectului reacţiei chimice asupra procesului de absorbţie. 

Experimentele efectuate în sistemul CO2 - K2CO3 / ICHCO3 (Experimentele Bl - BIO) 

au urmărit evaluarea parametrilor de transfer de masă în cazul în care pe lângă afectul 

absorbţiei fizice apare şi efectul reacţiei chimice între componentele sistemului. 

Estimarea parametrilor modelului (transfer de masă, arie udată, cinetică, echilibru) pe 

baza datelor din literatură, în cazul absorbţiei CO2 în soluţii calde de K2CO3 / ICHCO3. a dus 

la rezultate apropiate de rezultatele experimentale obţinute pe instalaţia pilot. 

Aria udată şi parametri absorbţiei fizice au fost calculaţi ca şi în cazul sistemului CO2 / 

H2O. Asupra constantei lui Henry s-a făcut o corecţie, în expresia de calcul introducându-se 

un factor de corecţie a valorii constantei He ((pne ) dependent de molaritatea soluţiei 

absorbante. 

He = CpHe • HeO (4.7) 

(pHe= 1 0 ( 4 . 8 ) 

în vederea evaluării efectului reacţiei chimice asupra procesului de absorbţie s-a 

utilizat factorul de amplificare a procesului de către reacţia chimică ' E c \ a cărui valoare a 

fost stabilită pe baza profilului compoziţiilor în absorber (minimizarea erorilor dintre 

rezultatele simulării şi cele obţinute experimental). Pentru liniarizarea rezultatelor obţinute din 

experimentele efectuate, factorul de amplificare a procesului de către reacţia chimică a fost 

corectat în urma unei analize de regresie liniare a dependenţei Ec=f(aiN) prin introducerea 

unui factor de corecţie ' ( p E c ' , sub forma unei ecuaţii de regresie: 

(pEC = 0,4782 + 2,2194 • ttiN (4.10) 

K=<Pec-^C'K (4.11) 

Efectuarea acestor corecţii ale parametrilor transferului de masă,,îi;i .1ază 4i€hidă în _ 
' î.»• //%!( • 
I » • • . 
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cadrul sistemului CO2 - K2CO3 / KHCO3 au dus la o mai bună corelare între rezultatele 

experimentale şi cele simulate. 

5. Testarea promotorilor de reacţie în vederea îmbunătăţirii procesului de absorbţie a 

dioxidului de carbon în soluţii calde de carbonat/bicarbonat de potasiu în instalaţia pilot. 

Dintre compuşii menţionaţi în literatură şi utilizaţi la scară industrială ca şi promotori 

ai reacţiei chimice în cadrul diverselor procedee de purificare a gazelor, în prezentul studiu 

am luat în discuţie pentru evaluarea comparativă a efectelor, patru compuşi ce sunt prezenţi 

în soluţiile apoase de K2CO3 / KHCO3 în concentraţii de 1%: 

^ 2-(2aminoetoxi)-etanol (AMET) - Experimentele C1 - C I 2 

^ Dietanolamina (DEA) - Experimentele D1 -D14 

^ Trietanolamina (TEA) - Experimentele E K E 9 

^ Trietilamina (TREA) - Experimentele F1-F8 

Datorită numeroaselor surse de erori, datele colectate pe parcursul experimentelor au 

fost supuse imui proces de validare fiind selectate seturile de date la care eroarea bilanţului de 

materiale pentru CO2 (faza gazoasă versus faza licihidă) s-a încadrat în toleranţa admisă 

(maximum ±5 %). 

Rezultatele obţinute în urma determinărilor experimentale realizate pe instalaţia pilot 

în condiţii apropiate de cele ale zonei superioare ale absorberului industrial (presiuni parţiale, 

temperaturi, grad de carbonatare, etc), conduc la estimări reale ale rezultatelor ce se pot obţine 

în instalaţiile industriale. 

6. Evaluarea efectelor diverşilor promotori ai reacţiei chimice în cazul absorbţiei CO2 în 

soluţii calde de K2CO3 /KHCO3 în instalaţia pilot, în regim staţionar şi condiţii apropiate 

de cele ale zonei superioare ale absorberului industrial în ceea ce priveşte valorile 

presiunilor parţiale ale componenţilor şi ale temperaturilor de lucru, 

Neconcordanţele din literatură între diverşi autori cu privire la cinetica reacţiei CO2 -

promotor au dus a includerea în model a unui factor de amplificare a reacţiei chimice de către 

promotor (Ep), ce evidenţiază prin valoarea sa, influenţa pe care o exercită promotorul asupra 

reacţiei chimice şi implicit asupra întregului proces de absorbţie. 

kL=Ep (pEC- E c - k t ' (4.12) 
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Valoarea sa a fost stabilita pe baza profilului compoziţiilor în absorber, respectiv prin 

minimizarea erorilor dintre rezultatele simulării şi cele obţinute experimental. 

Determinările experimentale afectuate cu promotorii menţionaţi, au confirmat efectul 

pozitiv al acestora asupra reacţiei chimice în domeniul de temperatură în care s-a lucrat, în 

special în cazul dietanolaminei, promotorul care a dat cele mai bune rezultate în ceea ce 

priveşte amplificarea vitezei de reacţie şi creşterii randamentului procesului de absorbţie a 

dioxidului de carbon în soluţii de carbonat (Ep=2,3). Ceilalţi trei promotori testaţi au de 

asemenea valori ale factorului de amplificare a reacţiei care depăşesc valoarea 1, doar 

trietilamina prezentând un E? care se modifică odată cu modificarea gradului de carbonatare a 

fazei lichide. 

Factori de amplificare ai reacţiei chimice de către promotori cu valoare supraunitară 

indică posibilitatea diminuării dimensiunilor absorberului (în cazul dietanolaminei cu peste 

50%) pentru acelaşi nivel de reducere a conţinutului CO2 din gaze. 

Determinările experimentale realizate în condiţii apropiate de cele ale zonei superioare 

ale absorberului industrial din instalaţiile de purificare a gazelor din industria amoniacului în 

ceea ce priveşte principalii parametri de lucru (presiuni parţiale, temperaturi, grad de 

carbonatare) confirmă efectul pozitiv al promotorilor asupra vitezei globale a procesului în 

domeniul de temperatură şi compoziţie în care s-a lucrat, înălţimea umpluturii necesară pentru 

a obţine aceeaşi concentraţie de dioxid de carbon la ieşire, reducându-se considerabil. 

7. Dezvoltarea şi validarea unui model matematic al procesului de absorbţie prin 

determinări experimentale efectuate pe instalaţia pilot. 

Modelul hidrodinamic preluat dintr-un studiu anterior [85] evidenţiază că circulaţia 

ambelor faze în absorberul pilot poate fi aproximată acceptabil prin regimul de curgere de tip 

"piston cu dispersie axială". 

Modelul matematic furnizat de literatură care exprimă profilul compoziţiei fazelor 

gazoasă şi lichidă este constituit de două ecuaţii diferenţiale de ordinul doi - relaţiile 2.19 şi 

2.20 - cu condiţiile la limită prezentate în relaţiile 2.17 şi 2.18. 

1 d^Y dY Ky a - H v M n 
: r ^ - — i Y - Y j = 0 (2.19) 

?Cn d z ' dz G, 
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1 d ' X dX K v - a - H 

P C L dz ' dz 
+ (2.20) 

Condiţiile la limită pentru partea de gaz: 

1 âY 
r=0 Pe,, âz --=0 

âY 
âz 

= 0 (2.17) 

Condiţiile la limită pentru partea de lichid: 

X 
ax 

Z = 1 PCL dz 
= X. 

Z = 1 

ax 
dz 

= 0 
z=0 

(2.18) 

Comparaţia dintre rezultatele experimentelor efectuate pe instalaţia pilot şi rezultatele 

simulate pe baza ecuaţiilor de mai sus, au dus fie la confirmarea aplicabilităţii relaţiilor din 

literatură în cazul absorbţiei CO2 în apă, fie la introducerea unor factori de corecţie şi corelare, 

pentru minimizarea valorii absolute a abaterii valorilor măsurate experimental (la mijlocul şi 

la vârful absorberului) faţă de cele obţinute prin simulare în cazul absorbţiei CO2 în soluţii de 

K2CO3 / KHCO3 cu sau fară promotor. Efectuarea acestor corecţii ale parametrilor 

transferului de masă în fază lichidă au dus la o mai bună corelare între rezultatele 

experimentale şi cele simulate. 

în domeniile de variaţie ale parametrilor de lucru, modelul matematic utilizat, descrie 

suficient de corect, fenomenele ce au loc. 

Direcţii viitoare de cercetare: 

^ Testarea efectului promotorilor reacţiei chimice asupra vitezei procesului de 

absorbţie a dioxidului de carbon în soluţii de carbonat de potasiu şi în cazul altor parametri 

de exploatare (compoziţia fazelor, temperaturi). 

^ Investigarea performanţelor promotorilor reacţiei chimice în cazul desorbţiei 

CO2 din soluţia uzată. 

^ Investigarea combinaţiilor de promotori în vederea maximizării eficienţei 

ambelor procese (absobţie şi desorbţie). 

^ Modelarea matematică şi simularea numerică a transferului de masă şi 

căldură în cadrul procesului de desorbţie. 
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2. CONTRIBUŢII PROPRII 

Contribuţiile originale în cadrul acestei lucrări constau în cercetarea experimentală a 

procesului de absorbţie a dioxidului de carbon în soluţii de carbonat / bicarbonat de potasiu cu 

sau fără promotori pe o instalaţie pilot de absorbţie - desorbţie, în condiţii de operare 

(presiune parţială a CO2, temperaturi) apropiate de cele ale zonei superioare a absorberului 

industrial, validarea şi dezvoltarea modelului matematic al procesului în aceste condiţii, 

verificarea aplicabilităţii relaţiilor furnizate în literatură în ceea ce priveşte caicului diverşilor 

parametri ai transferului de masă în toate cazurile studiate, evaluarea factorului de amplificare 

a procesului de absorbţie de către reacţia chimică şi a celui datorat prezenţei promotorului, 

prin compararea datelor experimentale obţinute în urma măsurătorilor efectuate şi a profilului 

compoziţiei fazelor în absorber obţinut prin simulare. 

Concret, contribuţiile personale sunt: 

1. Efectuarea determinărilor experimentale pe o instalaţie pilot în care am reuşit 

asigurarea condiţiilor asemănătoare zonei superioare a absorberului industrial 

(industria amoniacului - procedeele Carsol, Benfieid, etc.). Instalaţia pilot este formată 

dintr-un absorber cu umplutură şi un desorber cu umplutură construite din oţel 

inoxidabil. Coloana de absorbţie cu o înălţime totală de 2 3 m şi un diametrul interior de 

0,08 m, are două tronsoane cu umplutură (bile ceramice) cu o grosime de 0,65 m fiecare. 

Coloana de desorbţie cu o înălţime totală de 2 m, are două tronsoane cu umplutură 

(inele Rashig) cu o grosime de 0,5 m fiecare. 
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2. Testarea relaţiilor furnizate de literatură în cazul sistemului CO2 - H2O , când 

transferul de masă este determinat doar de coeficienţii de transfer ai absorbţiei fizice şi 

de valoarea constantei lui Henr>. în ceea ce priveşte calculul constantei lui Henr>, am 

testat 3 relaţii prezentate în literatură (Astarita şi Suenson). în intervalul de 

temperatură 320-340 K, cele trei relaţii dau valori asemănătoare, dar cea mai bună 

aproximare în urma comparării cu rezultatele experimentale a fost obţinută cu relaţia 

lui Suenson, aceasta fiind utilizată în cadrul modelului: 

-1350 

He0 = 101325*10 
+5.86 

P a m V k m o l ( 4 . 6 ) 

3. Evaluarea factorului de amplificare a procesului de absorbţie de către reacţia 

chimică (Ec), ce evidenţiază prin valoarea sa (stabilită pe baza profilului compoziţiilor în 

absorber, prin minimizarea valorii absolute a abaterii valorilor măsurate experimental 

la mijlocul şi la vârful absorberului faţă de cele obţinute prin simulare), influenţa 

prezenţei reacţiei chimice între componentele sistemului. 

kl (4.9) 

Rezultatele obţinute sunt prezentate în tabelul 4.19: 

Tabel 4.19. Factorul de amplificare Ec (Cazul sistemului CO: - K:COs KHCOn 

Parametru 
Experiment 

Parametru 
Bl B2 B3 B5 B6 B7 B8 B9 

< P E c 0,97 0,89 1,32 1,06 1,10 1.13 0,99 0.89 

Ec 5,U5 4,16 A,47 5,29 3,52 4,19 4,64 5,55 

4. Introducerea unui factor de corecţie a lui kt (CPec) sub forma unei ecuaţii de 

regresie (dependenţă liniară), în cazul absorbţiei CO2 în soluţii de carbonat / bicarbonat 

de potasiu, datorită existenţei unei uşoare dependenţe a factorului de amplificare Ec de 

gradul de carbonatare iniţial al soluţiei absorbante şi utilizarea acestei corecţii în 

programele de simulare folosite în estimarea efectului promotorilor: 

(pEC = 0,4782+ 2,2194* a,N (4.10) 

(4.11) 
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5. Introducerea unei corecţii asupra valorii constantei Henry (CPiie ) calculată 

pentru cazul absorbţiei fizice în funcţie de molaritatea soluţiei de carbonat şi utilizarea 

valorii corectate în cazul absorbţiei CO2 în soluţii de carbonat / bicarbonat de potasiu. 

He = (pHe • HeO (4.7) 

(4.8) 

6. Evaluarea factorului de amplificare a reacţiei chimice de către promotor (Ep) ce 

evidenţiază prin valoarea sa (stabilită pe baza profilului compoziţiilor în absorber, prin 

minimizarea valorii absolute a abaterii valorilor măsurate experimental la mijlocul şi la 

vârful absorberului faţă de cele obţinute prin simulare), influenţa pe care o exercită 

promotorul asupra reacţiei chimice şi implicit asupra întregului proces de absorbţie. 

k L = E p - ( ( ) E C - E c - k t " (4.12) 

Rezultatele obţinute sunt prezentate în tabelele 4.30,4.42, 4.51, 4.58: 

Tabel 4.30. Factorul de amplificare £/. (Cazul AMET) 

Parametru Experiment Parametru 
C2 C3 C4 C5 1 C7 C8 1 C i l 

Ep 1,70 1,54 1,48 1,55 1 1.73 1.76 i 1.54 
1 

Tabel 4.42. Factorul de amplificare £,• (Cazul DEA) 

Experiment 
X a r a u i d r u 

Dl D2 D4 D5 D7 D8 D9 1 1 D U D14 

Ep 2,81 2,36 2,48 2,46 2,05 2,00 2,43 2,00 2,63 

Tabel 4.51. Factorul de amplificare Ep (Cazul TEA} 

Parametru 
Experiment 

Parametru 
El E3 E4 E6 E7 E8 

Ep 1,49 1,37 1,44 1.23 1,21 1,40 

Tabel 4.58. Factorul de amplifitcare E,> (Cazul TREA) 

Parametru 
Experiment 

Parametru 
FI F3 F5 F7 

Ep 1,05 0,98 1,09 1,26 
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7. Testarea următorilor compuşi în calitate de promotori ai reacţiei chimice: 2-

(2aminoetoxi)-etanolul, dietanolamina, trietanolamina şi trietUamina, cel mai eficient 

promotor, dovedindu-se a fi dietanolamina (factorul de amplificare al reacţiei chimice 

fiind în acest caz de 23); ceilalţi trei promotori testaţi au avut de asemenea valori 

supraunitare ale factorului de amplificare a reacţiei, cu excepţia trietilaminei care 

prezintă un factor de amplificare Ep variabil funcţie de gradul de carbonatare a fazei 

lichide (figura 4.53). 

3.5 

o. 
LU 

S ^^ 

I 
% 2 

DEA 

1.5 
TEA 

°0.15 0.16 0.17 0.18 0.19 0^2 0.21 0.22 0.23 0.24 0.25 0.26 0.27 0.28 0.29 0.3 0.31 0.32 0.33 0.34 0.35 
Grad de carbonatare iniţial 

4.53. Dependenţa factorului de amplificare a reacţiei chimice de către promotor de gradul de carbonatare 
iniţial al soluţiei în cadrul determinărilor experimentale efectuate 

Rezultatele experimentale obţinute au fost parţial comunicate în cadrul unor 

manifestări ştiinţifice naţionale şi internaţionale sau publicate în Revista de Chimie. 
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LISTA DE NOTAŢII 

a - aria udată într-un volum de umplutură, [mVm^]; 

Ep - suprafaţa specifică a aumpluturii, [mVm^]; 

Au - suprafaţa de contact interfazic [m^]; 

BOL - numărul Bodenstein fază lichidă, [-]; 

BOG - numărul Bodenstein fază gazoasă, [-]; 

C - coeficient (relaţia 2.63) funcţie de tipul umpluturii utilizate, [-]; 

Ci,C2,C3 - constante (relaţia 2.40), [-] 

CA ° - concentraţia componentului A în miezul lichidului [kmol/m^]; 

C'A,I - concentraţia molară la interfaţă a componentului A în faza 1, [kmol/m^]: 

C'A,2 - concentraţia molară la interfaţă a componentului A în faza 2, [icmol/m^]; 

CA,I - concentraţia molară a componentului A în faza 1, [kmol/m^]: 

CAJ - concentraţia molară a componentului A în faza 2, [kmol/m']; 

CB " - concentraţia componentului A în miezul lichidului [kmol/m^]; 

CB ' - concentraţia molară la interfaţă a componentului A în faza 1, [kmol/m']; 

- căldura molară a amestecului gazos, [kJ/(kmol K)]; 

Cm"̂  - căldura molară a componentei gazoase active. [kJ/(kmol K)]; 

^^INERT _ căldura molară a gazului inert, [kJ/(kmol K)]; 

cp_G - căldura specifică a fazei gazoase, [kJ/(kg K)]; 

cp_L - căldura specifică a fazei lichide, [kJ/(kg K)]; 

db - diametrul bulei, [m]; 

dp - diametrul particulei, [m]; 

D - coeficient de difuzie, [m^/s]; 

DA - coeficient de difuzie a reactantului A, [mVs]; 

Db - coeficient de difuzie a reactantului B, [mVs]; 

DG - coeficient de dispersie axială în fază gazoasă, [m^/s]; 

DL - coeficient de dispersie axială în fază lichidă, [m^/s]; 

DT G - coeficient de dispersie a temperaturii în fază gazoasă, [mVs]; 
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m 

DT_L - coeficient de dispersie a temperaturii în fază lichidă, [m^/s]; 

dh - înălţimea elementului de volum, [m]; 

E - factorul de amplificare a transferului de masă de către reacţia chimică, f-]; 

- factorul de amplificare a transferului de masă de către reacţia chimică instantanee,[-j: 

Ec - factorul de amplificare a reacţiei chimice de către promotor. [-]; 

Ep - factorul de amplificare a transferului de masă de către reacţia chimică. [-]: 

f - factorul HCl titrant, [-]; 

g - acceleraţia gravitaţională [m/s^]; 

G - debitul fazei gazoase, [mVs]; 

Go - debitul specific al fazei gazoase [kmol/(m^ • s)]; 

Gmo - debitul specific al fazei gazoase [kg/(m^ • s)]; 

H - înălţimea totală stratului de umplutură, [m]; 

h - înălţimea curentă a umpluturii, [m]; 

he - nivelul de lichid la baza coloanei, [m]; 

Ha - numărul Hatta, [-]; 

He - constanta lui Henry în soluţie, [atm m^ /kmol]; 

HeO - constanta lui Henry în apă, [Pa m^ /kmol]; 

Ij - tăria ionică; 

K - constanta de echilibru termodinamic, [-]; 

Ki - prima constantă de disociere a acidului carbonic, [kmol/m^]; 

Kii - a doua constantă de disociere a acidului carbonic, [kmol/m^]; 

KG - coeficientul total de transfer de masă raportat la faza gazoasă. [kmol/(Pa m" s)]: 

Kw - constanta de disociere a apei, [kmol^/m^]; 

KY - coeficientul total de transfer de masă raportat la faza gazoasă, [kmol/m" s]; 

kc - coeficientul parţial de transfer de masă raportat la faza gazoasă. [kmol/(Pa n r s)]: 

koH - constanta de viteză, [mV( kmol • s)]; 

RL - coeficient de transfer de masă în fază lichidă, [ m/s ]; 

kLO - coeficient de transfer de masă în fază lichidă (absorbţie fizică). [ m/s ]; 

ks2 - coeficient de transfer între V SZ_G şi ViM_G_BOTTOM [l/s]; 

L - debitul fazei lichide, [mVs]; 

Lo - debitul specific al fazei lichide, [mV(m^ s)]; 

Lmo - debitul specific al fazei lichide, [kg/(m^ • s)]; 
alcalinitatea faţă de fenolftaleină, [vali/m^]; 
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M - molaritatea soluţiei, [kmol/m^]; 

n l , n2 - volum HCl folosiţi la titrare în prezenţă de fenolftaleinâ sau metilorange. (cm']: 

11C02 - număr moli CO2, [moli]; 

n - parametru ce depinde de cinetica reacţiei - relaţia 1.30, [-]; 

N - fluxul molar de substanţă transferat din fază gazoasă. [kmol/(m' • s)]; 

p - alcalinitatea faţă de metilorange, [vali/m^]; 

P - presiunea totală absolută, [bar]; 

PA - presiunea parţială a componentului A în miezul fazei gazoase , [bar]; 

Pa ' - presiunea parţială a componentului A la interfaţă, [bar]; 

PCG - numărul Peclet în faza gazoasă, [-]; 

PCL - numărul Peclet în faza lichidă, [-]; 

PeAD_G - numărul Peclet în faza gazoasă în zona curgerii cu dispersie axială, [-]; 

PeAD_L - numărul Peclet în faza lichidă în zona curgerii cu dispersie axială, [-]; 

Pex G • numărul Peclet în faza lichidă pentru dispersia temperaturii, [-]: 

PeT_L - numărul Peclet în faza gazoasă pentru dispersia temperaturii. [-]; 

pHra - pH-ul de viraj al fenolftaleinei, [-]; 

pHp - pH-ul de viraj al metiloranjului, [-]; 

r - viteza de reacţie, [kmol/(m^ • s)]; 

R - constanta generală a gazelor, 8314 [J/(kmol K)]; 

r m - viteza medie de reacţie, [kmol/(m^ • s)]; 

Ret - cifra Reynolds în fază lichidă, [-]; 

Rec - cifra Reynolds în fază gazoasă, [-]; 

s - viteza reînnoirii suprafeţei, [dyn/cm]; 

S - suprafaţa secţiunii transversale [m^]; 

SG - suprafaţa transversală care este ocupată (prin care trece) de gaz. [m"]; 

SL - suprafaţa transversală care este ocupată (prin care trece) de lichid [m']; 

SCG - numărul Schmitt în fază gazoasă, [-]; 

SCL - numărul Schmitt în fază lichidă, [-]; 

t* - durata staţionării la suprafaţă a elementului de volum, [s]; 

T - temperatura absolută, [K]; 

Ti^ - temperatura termocuplelor 1-4 [°C]; 

to - timpul diftiziei, [s]; 

TG - temperatura absolută a fazei gazoase, [K]; 
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TG_IN - temperatura absolută a fazei gazoase la intrarea în coloană, [K]; 

TL - temperatura absolută a fazei lichide, [K]; 

T L J N - temperatura absolută a fazei lichide la intrarea în coloană, [ K ] ; 

tr - timpul reacţiei chimice, [s]; 

tsf - timpul saturării fizice, [s]; 

UTM - tensiunea termocuplelor 1-4, [mV]; 

V - viteza liniară a amestecului gaz-vapori, [m/s]; 

Vo - viteza de barbotare a bulei singulare, [m/s] - relaţia 1.30: Vo=OJ m/s; 

VL - volumul liber, [m^]; 

Vsz_G - volumul zonei stagnante a fazei gazoase, [ m^ ]; 

VIM_L - volumul zonei cu amestecare perfectă a fazei lichide, [ m^ ]; 

ViM_G_Bază - volumul zonei cu amestecare perfectă a fazei gazoase la bază, [ m^ ] 

Viivf_G_vârf - volumul zonei cu amestecare perfectă a fazei gazoase la vârf, [ m^ ]; 

VAD_G - volumul zonei de curgere cu dispersie axială în fază gazoasă, [ m^ ]; 

VAD_L - volumul zonei de curgere cu dispersie axială în fază lichidă, [ m"" ]; 

xi - grosimea stratului limită 1, [m]; 

X2 - grosimea stratului limită 2, [m]; 

XF - concentraţia molară la ieşirea din coloană a fazei lichide , [kmol/m^]; 

XG - grosimea stratului limită în faza lichidă, [m]; 

Xi - concentraţia molară la intrarea în coloană a fazei lichide , [kmol/m^]; 

Xin - concentraţia molară iniţială a fazei lichide , [kmol/m^]; 

XL - grosimea stratului limită în faza gazoasă, [m]; 

y - fracţia molară a componentei care se absoarbe în gaz, [kmol/kmol total]; 

Y - raport molar în fază gazoasă, [kmol/kmol inert]; 

Y* - raport molar în fază gazoasă la echilibru, [kmol/kmol inert]; 

Yo - raportul molar în fază gazoasă la intrarea în coloană, [kmol/kmol inert]; 

YF - raportul molar al gazului la ieşirea din coloană [kmol/kmol inert]; 

Yin - raportul molar iniţial în fază gazoasă [kmol/kmol inert]; 

w - viteza de curgere a fluidului, [m/s]; 

WG - viteza de curgere a fazei gazoase, [m/s]; 

WL - viteza de curgere a fazei lichide, [m/s]; 

Z - parametru de difuzie-concentraţie, [-]; 

z - coordonata axială , [-]; 
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a 

Oin 

Oout 

OT 

PG 

PL 

6 

S G 

8 L 

AHR 

<PEC 
£ 

<PG 

«PHC 

«PL 

<I> 

<1>G 

îlG 

n t 

PG 

PL 

a 

Oc 

- grad de carbonatare, [%]; 

- grad de carbonatare iniţial, [%]; 

- grad de carbonatare final, [%]; 

- coeficient de transfer termic între cele două faze, [kW/(m^ K)]; 

- retenţia de gaz, [kmol/m^]; 

- retenţia de lichid, [mVm'']; 

- grosimea filmului [mm]; 

- grosimea filmului gazos, [mm]; 

- grosimea filmului lichid,[mm]; 

- căldura de reacţie, [kj/kmol]; 

- coeficient de corecţie Ec în funcţie de a,n, [-]; 

- fracţia de goluri a stratului de umplutură, [m^/m''] 

- fracţia de volum ocupată de faza gazoasă, [mVm^]; 

- coeficient de corecţie He în funcţie M, [-]; 

- fracţia de volum ocupată de faza lichidă, [mVm^]; 

- raportul timpilor de difuziune şi reacţie, [-]; 

- încărcarea cu gaz a stratului barbotat, [-]; 

- conductivitatea termică a fazei gazoase, [kW/(m K)]; 

- conductivitatea termică a fazei lichide, [kW/(m K)]; 

- vâscozitatea fazei gazoase, [kg/ m s]; 

- vâscozitatea fazei lichide, [kg/ m s]; 

- densitatea fazei gazoase, [kg/ml; 

- densitatea fazei lichide, [kg/m^]; 

- tensiunea superficială, [N/m]; 

- tensiunea superficială critică a materialului umpluturii, [N/m]; 

- raportul dintre concentraţia lui A la interfaţă şi cea din miezul lichidului, [-]; 

Exponenţi: - echilibru; 

- interfaţă; 

- miezul lichidului; 

Indici: G 

L 

- fază gazoasă; 

- fază lichidă; 
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