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INTRODUCERE

Existenta omenirii a depins §i depinde de naturd, exploatarea resurselor acesteia stind la
baza dezvoltirii civilizatiilor care s-au succedat de-a lungul timpului. Niciodati insi o resursa
naturald nu a fost integral folositd, din procesarea acesteia rezultind §i materiale neutilizabile
de citre om. Intr-o masurd care a crescut constant cu cresterea nivelului de dezvoltare,
deseurile au fost tot mai putin reintegrabile in naturi, transformandu-se in poluanti ai acesteia.
Dezvoltarea industriald exploziva din perioada de dupi cel de al II-lea rizboi mondial, a dus la
o crestere cantitativa (tabelul 1 gi fig. 1) si o diversificare a poluantilor a cédror actiune se

resimte la scara intregii planete [1].

Tabelul 1. Concentratiile medii §i viteza de crestere a celor mai importante gaze din atmosfera

Compusul Concentratie, Viteza de crestere,

ppb %/an

CO, 350-10° 0,5

CH, 1 0,8*

NO, Variabila 1

CO 100 0,8*

CH, 1640 1

N,O 310 0,3

0O, 30 1*

* cresteri observate in emisfera nordica

Protectia mediului devine astfel o problema existentiald pentru omenire, fapt reflectat,
pe de o parte, de o legislatie tot mai restrictivd in domeniul poluirii mediului §i, pe de alti
parte, de tendinta de a unifica politica (tuturor) statelor lumii in acest domeniu. Desi cele trei
conferinie mondiale asupra interdependentei dintre om, activitifi umane §i mediu organizate
sub egida ONU (Stockholm 1972, Rio de Janeiro 1992, Johanesburg 2002) nu au rezolvat
multe dintre problemele legate de mediu decét la nivel declarativ, se constati o intensificare in
toate planurile (politic, economic, stiintific) a activititilor care vizeazi realizarea unui mediu

natural (aer, apa si sol) cit mai curat.
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Fig.1. Modificarea concentratiei CO; in atmosfera [1]

Daca in ceea ce priveste apa §i solul primeazd actiunile locale sau regionale,
globalizarea actiunilor pentru realizarea unei atmosfere nepoluate [2, 3] este in prezent
principalul obiectiv spre care se dirijeaza eforturile intregii omeniri [4]. Cauzele acestei stirn de

lucruri sunt multiple:

» datoritd curentilor de aer, fiecare sursd de poluare poate afecta zone intinse situate
uneori §i la distante foarte mari de aceasta ;

» capacitatea redusd (sau mai bine spus incapacitatea) atmosferei de absorbtie §i
eliminare a noxelor ceea ce duce la acumularea acestora §i, ca urmare, la
modificarea compozitiei normale si la o actiune concertati a poluantilor;

» transferul noxelor spre alte componente ale ecosistemelor (api, sol), in principal
prin antrenarea lor de cétre precipitatii;

» efectele, uneori devastatoare, ale poluantilor atmosferici.

Unele dintre aceste eforturi, s-au concretizat in acorduri mondiale in curs de aplicare
(de exemplu eliminarea hidrocarburilor halogenate total sau partial a fost decisa prin protocolul
de la Montreal din 1986, productia celor total halogenate, volatile, fiind practic oprita iar a
celor partial halogenate va inceta in 2005), altele se concretizeazi in acorduri zonale (de
exemplu reducerea emisiilor de compusi organici volatili in UE). Nu se poate omite nici
diferenfa mare intre severitatea normelor diferitelor state; de exemplu Germania este

recunoscutd pentru rigurozitatea cu care aplica legislatia extrem de severd in domeniu [35, 6].
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Dintre numeroasele activitifi umane responsabile de poluarea atmosferei terestre,
arderea combustibililor fosili are una dintre cele mai importante contributii, atat prin
compozitia produsilor, cit si cantitativ. In ceea ce priveste compozifia §i posibilititile de
control a emisiilor de poluanti, existd diferente notabile intre gazele rezultate din arderea in
motoarele cu combustie internd, procesele industriale §i producerea de energie [7, 8]. Astfel,
motoarele Otto, constituie probabil cea mai mare sursd de poluare cu produsi de ardere a
combustibililor fosili insd controlul poludrii se poate face preponderent indirect prin cresterea
performantelor motoarelor §i prin compozitia combustibililor §i, in mult mai micd masur3,
direct (tobe catalitice). Procesele industriale, cele chimice in special, sunt de obicei surse
concentrate de poluan{i §i beneficiarii potentiali ai celui mai riguros control, atit indirect
(integrare energeticd in vederea reducerii consumului de combustibili, noi tehnologii mai putin
poluante, etc.), cat si direct (prin aplicarea unor tehnologii de depoluare). Producerii de energie
ii este caracteristici utilizarea preponderentd a combustibililor primari (gaze naturale si
cirbuni) §i intr-o mésurd mai redusi a celor procesati (lichizi), ceea ce reduce posibilititile de
control indirect al poludni §i, ca urmare, impune controlul direct (depoluarea gazelor de
ardere). Acesta este mult mai dificil de realizat decat al gazelor industriale datorita faptului ca
trebuiesc tratate volume imense de gaze la presiune apropiati de cea atmosferica si in care
concentratiile compusilor poluanti, desi relativ mici, sunt imense comparativ cu concentratiile
normale ale acestora in atmosfera (tabelul 2) [1].

Poluantii atmosferici — substante solide, lichide sau gazoase cu potentiald actiune

nociva asupra mediului inconjurétor si a omului — pot fi clasificati in trei mari grupe [9, 10]:

1. Substante anorganice gazoase: SO,, NO,, NH3, CO, CO,, H,S etc.
2. Substante organice volatile: hidrocarburi alifatice §i aromatice mono- si poli-
nucleare, aldehide ( frecvent benzaldehida), COS, CS; etc.
3. Particole in suspensie: funingini, cenusi zburitoare, praf de carbune, ciment etc.
Prezenta lucrare isi propune o abordare a posibilititilor de eliminare din gazele de
ardere de la centralele electrice, termice si electrotermice (CET) a doi dintre compusi:
dioxidul de carbon si dioxidul de sulf prin metoda absorbtiei in solutii apoase de
monoetanolaminid a primului compus §i respectiv in suspensii de Ca(OH), pentru SOs.
Aplicatd la tot mai multe CET din lume (fig. 2) [9], minimizarea emisiilor de SO, este
imperativd pentru Romania in vederea incadrarii in normativele de mediu ale UE. Pe plan

mondial eliminarea CO; din gazele de ardere este aplicatd experimental la diversele tipuri de
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Tabelul 2. Compozitia atmosferei uscate

Compozitie Concentratie
N, 78,09 %
Componenti 0, 20,95 %
principali Ar 0,93 %
CO, 0,033 %
Ne 18 ppm
He 5 ppm
Alti Kr 1 ppm
componenti Xe 0,09 ppm
(concentrafii CH, 1,5 ppm
constante) CO 0,1 ppm
H, 0,5 ppm
N,O 0,25 ppm
0, <10 ppm (stratosferd)
5 — 10 ppb (aer pur)
. <500 ppb (aer poluat la suprafata Paméantului)
Alti
: H,S 0,2 ppb
componenti
.. SO, 0,2 ppb
(concentratil NH % oob
variabile) 3 PP
NO, 1 ppb
100 ppb (aer poluat la suprafata Pamantului)
CH,0 0 -10 ppb
10 -
9 4
8 A
7 A
6 -
£
2 s
°
4
3 4
2 -
1 4
0
1978 1990 1995 2000
Fig. 2. Reducerea emisiilor de dioxid de sulf in Italia

CET [11], insd la nivelul productiei de energie nu este inca luatid in considerare decat in
studiile de impact. Aceasti stare de lucruri se justifica pe de o parte prin efectele diferite ale

celor doi compusi asupra omului si naturii si, pe de alta parte, prin faptul ca, spre deosebire
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de SO, care este integral transformat in produsi utili, capacititile existente consuma 116 Mt
COy/an din cele 20 Gt/an emise de CET-uri [12], ceea ce reprezinti 0,58 %.

Dioxidul de carbon este unul dintre compusii omniprezenti in natura: in litosfera este
legat sub forma de carbonati (in special de calciu §i magneziu), respectiv este constituent al
multor compusi organici ; in hidrosferd CO, este prezent sub forma de carbonati, bicarbonati,
acid carbonic i dizolvat ca atare, cantitdfile variind in limite largi ; atmosfera contine circa
0,03% CO3, iar in biosferd este o substanta esentiala care asiguri ciclul carbonului in naturi.

Asupra efectelor cresterii concentratiei CO; in atmosferd, specialistii au paren diferite:
unii susfin ca ar contribui direct la cresterea temperaturii Pimantului (efectul de serd bazat pe
modul diferit in care acesta absoarbe §i transmite radiatiile cu lungimi diferite), altii considerd
cd modificarea temperaturii Pamantului are la bazi mai mulfi factori, dioxidul de carbon
trebuind si fie luat in considerare in conjunctie cu acestia.

Dioxidul de carbon nu este propriu zis toxic, insd in concentratii mai mari (3-4% vol.)
devine nociv deoarece impiedeca eliminarea normala a CO, din sdnge. La concentratii de 10%
moartea survine rapid.

Dioxidul de sulf este un gaz prezent in atmosferd in concentratii extrem de reduse
(tabelul 2). In concentratii mari, acesta este sufocant i iritant; se retine in proportie de 90% in
niri datoritd marii lui solubilitdfi in apa. In aparatul respirator inferior ajunge numai dacé este
in principal respirat pe gurd sau daci concentrafia lui este mare, iar de aici este absorbit in
sange. Efectul SO; si al acizilor derivati (afectiuni ale ciilor respiratorii §i ale mucoaselor)
diferad in severitate cu starea de sinitate a persoanei expuse, riscurile fiind considerabil mai
mari la cele care sufera deja de astfel de afectiuni. Expunerile cronice sau cele de scurti durata
la concentratii ridicate pot avea efecte dramatice in special asupra copiilor §i persoanelor in
Varsta.

Desi plantele pot folosi dioxidul de sulf pentru a igi completa deficitul de sulf - nutrient
esential preluat din sol sub forma de ioni sulfat - acesta are numeroase efecte nocive. Atunci
cand patrunde in fesuturi §i celule se dizolvi ca ioni sulfit gi bisulfit, o parte semnificativa fiind
oxidatd la ioni sulfat. Efectele principale constau in reducerea activitdfii unor enzime si a
clorofilei §i cresterea activititii peroxidazei, dar severitatea acestora variaza cu specia. Efecte
distructive se constatdi numai dacd sulful se acumuleazid gradual in plante sau dacad
concentrafiile sunt ridicate [13].

Datele referitoare la efectele sinergetice ale celor doi compusi cu alfi poluanti sunt

putine si neconcludente.
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Capitolul 1
STRUCTURA SI CHIMISMUL ABSORBTIEI CO; SI SO,

Din punct de vedere chimic, dioxidul de carbon si dioxidul de sulf sunt anhidride si, ca

urmare, se comporti ca si acizi Lewis acceptand electroni.
1.1. Structura moleculelor de CO; si SO,

Molecula de dioxidul de carbon are o forma liniard datoratd hibnidizirii sp a atomului
de carbon (ca in acetilend) ; cei doi orbitali p (p, si p;) perpendiculari unul pe altul formeaza cu
cite un orbital p din cei doi atomi de oxigen, doi orbitali n, ale caror planuri sunt reciproc
perpendiculare. S-au propus trei structuri ipotetice, molecula reala corespunzand suprapunerii

acestora [14, 15]:
e . - . + e -
O=C=O '0— C=0: :0=C—0:

Molecula de SO, are o formad angulard i, atdt in stare gazoasd cat §i in stare
cristalizatd, lungimea legiturilor S-O este de 1,43 A iar unghiul format este de 119°. Se admite

o rezonanta intre doud structuri limita in care una dintre legéturile S-O este o legatura n(pp):

+

S
/1 \\

12°Q o2’

§+ > §+ sau
:Q/ \o ':Q:/ \\Q:

Aceasta ar reprezenta o exceptie fata de structurile tuturor celorlalfi compusi ai sulfului in care
legitura S-O se formeazi prin contribufii importante ale orbitalilor d. Nu este deci exclus ca
legaturile S-O si fie legaturi hibride pd” ocupate cu cite o pereche de electroni neparticipanti ai
oxigenului §i o pereche de electroni p ai sulfului, promovati in orbitali d. Structura moleculei ar

fi in acest caz diferita:
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Tabelul 3. Proprietatile CO; si SO,

Proprietatea I CcO, SO,
Proprietiti fizice
Masa moleculara 44 01 64.00
Punctul de topire, °C 256,670 ke IEENSERRE
Punctul de fierbere (101,3 kPa), °C -78,5°C sublimare - 10.0°C
Densitatea (0°C ; 101,3 kPa) , kg/m’ 1977 kg/m" ACK
Densitatea relativa fatd de aer ( 0°C, 101,3 kPa) 1,5291 2.203
Solubilitatea, g/100 ml 0,348 2287
0,058"" 038"
Date critice
[emperatura enticd, K 304,14 430X
Prestunea enitied, MPa 2,375 7884
\Volumul entic. e mol 94 122
Date termodinamice
Entalpia de formare standard (gaz), kJ/mol -393.51 - 290.8
Energia libera de formare (gaz). kJ mol -394 4 -300.1
Entropia standard. J/mol K 2138 2482
Caldura molara standard. J'mol K 37,1 9.9
Cp €\ 1,31 1.40
Caldura latenta de topire (la punctul de topire). kJ'mol 9,02 T4
Caldura latenta de vaporizare (la punctul de fierbere) kJ/mol 17,154 24.94
Proprietati de transport

Viscozitatea dinamica la 0 °C. 10° Pa s 13,82 11.58
Conductivitatea termicd la 0°C, Wm K 0,01424 0.00837

O, @
AN
:Q: :Q:

legitura S-O n(pp)

©
I’ S \\
VAR
0 O:

S-O legatura hibrida pd”

Proprietitile fizice, datele critice §i termodinamice, precum si unele proprietiti de
transport sunt prezentate in tabelul 3 [16, 17, 18, 19, 20, 21,22].

Sunt de remarcat diferentele mari de solubilitate in apa intre cele doua gaze; dizolvarea
are loc fird respectarea legii lui Henry deoarece o parte din gazul dizolvat reactioneaza cu apa

formand un acid (carbonic, respective sulfuros):

OH

—_— 0=

O=C=0 +H,0

OH (1.1)

SO, + H,0 H,S0;

(1.2)
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Nici unul dintre cei doi acizi nu poate fi izolat din solutia sa apoasd. La incilzire sau
concentrare, solutia acidului carbonic degaji CO,, iar daca este expusa la aer sau prin barbotare
de aer, aceasta elimind tot dioxidul de carbon dizolvat. Instabilitatea poate fi usor inteleasd
daci se ia in considerare faptul cd ionul carbonat CO;” se stabilizeazi prin rezonantd. La
acidul liber, rezonanta este mult redusid din cauza protonilor legati de atomii de oxigen. Ca

urmare, la pH > 7 acidul carbonic trece usor in ionul bicarbonat HCO, , in timp ce, la pH < 7,

elibereaza CO; , care la randul lui este stabilizat prin rezonanti, §i apa.
In solutie apoasi, dioxidul de sulf este combinat in proportie mici cu apa. La incilzirea
sau evaporarea acesteia, echilibrul (1.2) se deplaseaza cantitativ spre stinga si se degaja SOx.
Atat acidul carbonic, cit i acidul sulfuros sunt acizi diprotici, in apd stabilindu-se doud

echilibre de ionizare :

H,CO; + H,0 ===HCO; +H;0" (1.3)
HCO; + H,0 === CO;" +H;0" (1.4)
H,S0; + H,0 ===HCO; +H;0" (1.5)
HCO; + H,0 === SO, +H,0" (1.6)

Prima constantid de aciditate nu poate fi calculatd din echilibrului (1.3) pe baza legii
actiunii maselor intrucat marea majoritate a dioxidului de carbon se gaseste dizolvat fizic in
apa, iar echilibrul (1.1) se stabileste intre acesta i acidul carbonic [14]; valoarea reald a
acesteia 2 - 10 (25 °C) s-a determinat indirect. Cea de a doua constanti de aciditate a acidului
carbonic (echilibrul 1.4) este de 5,7 - 10" (25 °C).

Constantele de aciditatea ale acidului sulfuros sunt [18] :

- pentru echilibrul (1.5) 1,54 107 (18 °C)
- pentru echilibrul (1.6) 1,02 107 (18 °C)

Fiind acizi diprotici, atit acidul carbonic cat gi cel sulfuros formeazi doua randuri de
saruri : sirurile normale sau neutre (carbonati respectiv sulfiti) si sirurile acide (carbonati acizi
sau bicarbonati respectiv sulfifi acizi sau bisulfiti).

Carbonatii metalelor alcaline (cu exceptia celui de Li) sunt foarte solubili in apa in timp
ce bicarbonatii acestora au o solubilitate redusd. In cazul metalelor alcalino-pimantoase,

bicarbonatii sunt foarte solubili, iar carbonatii sunt putin solubili. Sulfitii si bisulfitii metalelor
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alcaline sunt solubili in apd, in timp ce in cazul metalelor alcalino-pdmantoase sulfi{ii sunt greu
solubil iar bisulfifii sunt solubili. Sulfitii neutrii se aseamind cu carbonatii prin formi
cristalind, continut in apd de cristalizare, solubilitate §i izomorfism [23]. Sulfitii se oxideazi la

sulfati chiar si in solutie apoasa [24, 25, 26].

1.2. Chimismul absorbtiei dioxidului de carbon in solutii de monoetanolamini

Conform([27], reactia CO; - acid Lewis - cu o bazd se poate formula la modul general

dupa cum urmeaza:

COZ + baza B COZ'baza (17)

in care CO,* baza este considerat ca un complex format de dioxidul de carbon cu baza. Pentru
sistemele de absorbtie care folosesc solutii de monoetanolamini, bazele importante sunt apa,

ionii hidroxil §i aminele:

» cu apa: reactiile (1.1)s1(1.3)

» cu ionul hidroxil:

O=C=0 + HO

HCO;5" (1.8)
» cu amine primare §i, in particular, cu monoetanolamina:
CO, + 2NH,R === RHNCOO + RNH;" (1.9)

CO; nu reactioneazi cu grupele alcoolice, si deci reactia acestuia cu monoetanolamina

este similard cu a aminelor primare:
COZ + 2 HzNCHzCHon _— HOCH2CH21']NCOO- + HOCH2CH2NH3+ (1 10)
Pentru simplificare, in cele ce urmeazi se va nota R = CH,CH,OH .

Reactia cu aminele pare si decurgd similar reactiei cu amoniacul (1.11), intermediar

formandu-se un ion bipolar:

+
CO, + NH; === H,NCOO H,NCOO’

ion carbamat (1.11)

BH'

respectiv:
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10

B

+
CO, + RNH, === R H,NCOO" RHNCOO"

ion carbamat (1.12)

BH'

Desi existenta acidului carbonic nedisociat in apele carbonatate este dovediti, existenta
ionului bipolar (amfion) format de CO; cu o amind (sau cu amoniacul) nu este incd complet
elucidata.

Chimismul reactiilor dioxidului de carbon cu solutiile apoase de amine este insd mult
mai complex si inca incomplet elucidat. in sistemul mentionat, in afara reactiilor de mai sus,
sunt, cel putin teoretic, posibile §i urmitoarele reactii :

» disocierea bicarbonatului : reacfia (1.4)

» reactia ionilor bicarbonat i hidroxil:

HCO'; + HOO === C0,* +H,0

(1.13)

» disocierea apei:

H,0 === HO +H’ (1.14)
> formarea bicarbonatului prin reactia CO, cu monoetanolamini i apa

CO, + NHR +H,0 ===HCO; + RNH;" (1.15)
» reactia aminei cu ionul bicarbonat care poate decurge in doud moduri:

HCO;" + NH,R === RNH;" + CO;* (1.16)

HCO;" + NH,R === RHNCOO + H,0 (1.17)
» conversia ionului carbamat:

RNHCOO +CO, +H,0 === HCO; + RNH;' (1.18)

Desi nu se cunoaste o reactie directd intre CO; si ionul carbonat, ultimul actioneazi ins3

ca o sursd de ioni hidroxil §i poate actiona ca bazi in cel de al doilea echilibru al reactiei (1.12).
Daca se acceptd ca singurd reactie in sistem, cea de formare a ionului carbamat (1.9)
conform stoichiometriei acesteia, solutia de amina poate absorbi maximum 0,5 moli CO2/mol
amini. Este posibild insi captarea CO; in exces fatd de maximul stoichiometric dat de reactia

(1.9), daca se ia in considerare si reactia de conversie a ionului carbamat (1.18). Chiar daci
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existd forfa motrice necesard pentru conversia carbamatului, viteza acestei reactii este foarte
mica §i, ca urmare, transferul de maséd al CO; in solutii apoase de amine inalt carbonatate este
extrem de lent.

Prezenta unei amine terfiare, care nu poate forma ioni carbamat, dar functioneazi ca
bazi, duce la o eliberare suplimentarid de ioni OH" ecuatia (1.19), ioni care formeazi apoi cu

dioxidul de carbon, ioni bicarbonat conform reactiei (1.8).
H,0 + N}; === R;NH+HO' (1.19)

In reactia CO; cu aminele terfiare sau aminoalcooli terfiari se formeazi deasemenea
ionul bipolar a carui prezentd poate explica ,efectul catalitic” al aminelor terfiare asupra
absorbtiei CO;:

H,0

CO, + RyN === R,NCOO' R;NH' + HCOy (1.20)

Formularea chimismului absortiei este decisivd pentru stabilirea ecuatiilor care descriu
termodinamica, cinetica §i trensferul de masd, in final pentru modelarea absorbtiei.
Numeroasele modele publicate se bazeazd pe un chimism mai mult sau mai putin complicat

(tabelul 4).

In literaturd se pot gési analize exhaustive i pertinente ale chimismului absorbtiei:

» In [16] analiza chimismului converge spre o formulare mai putin extinsd care si
asigure insd o proiectare cat mai exacti a sistemelor de absorbtie;

> Astarita [27], se bazeazi pe o analizi atentdi a termodinamicii, cineticii §i
mecanismului fiecarei reactii individuale, coroborate cu o multitudine de date
experimentale pentru fiecare sistem de absorbtie si concluzioneazi cd transferul
dioxidului de carbon in apid se face conform reactiilor (1.1), (1.4) ; reactiile care
insotesc absorbtia sunt formarea carbamatului (1.12), formarea bicarbonatului (1.15) si
conversia ionului carbamat (1.16); concentratia protonilor si ionilor hidroxil se

stabileste diferentiat in functie de gradul de carbonatare a solutiei absorbante.

1.3. Chimismul absorbtiei dioxidului de sulf in suspensii de Ca(OH),

Ca si dioxidul de carbon, dioxidul de sulf este un acid Lewis care la dizolvarea in apa
formeazi cu aceasta, un acid care se disociazi in doui trepte conform ecuatiilor (1.2), (1.5) si
(1.6) [27].
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Tabelul 4. Exemple de descriere a chimismului absorbtiei CO,

Nr. crt. Reactii luate in considerare Bibliografie
+HCO,

1. | RNH,,,+CO ey | 1295 30]
2. | €O, +2RNH,=RNH; + RNHCOO [28, 31]
RNHCOO™ + H,0=RNH, + HCO;
3. |2H,0 oH,0 +OH" (32]
CO, +2H,0 H,0" + HCO;

HCO; +H,0 > H,0" +CO;y

2RNH, +CO, <> RNH," + RNHCOO"
RNH," + H,0 & RNH, + H,0
RNHCOO™ + H,0 &> RNH, + HCO;
4. | co,+OH & HCO; [33]
RNH, +CO, & RNHCOO™ + H*
HCO; & H” +COYF

RNH,+H* &> RNH;

H*+OH & H,0

5. | 2H,06H,0+0H" [34]
2H,0+CO, & H,0" + HCO,
H,0+HCO; & H,0" +CO}
H,O+RNH; & H,0" +RNH,
H,0+RNHCOO™ <> HCO; + RNH,
2RNH, +CO, &> RNHCOO™ + RNH;
6. CO, oy > COy, [35]
2H,0 5> H,0" +OH"

2H,0+CO, & H,0 " + HCO,
H,0+HCO; «>H,0 " +CO;y"
H,O+RNH; &> H,0" + RNH,
H,0+RNH, +CO, <> H,0" + RNHCOO"

+H,0, < RNH;

2(g) ) 3aq)

Spre deosebire de CO,, dioxidul de sulf reactioneaza considerabil mai rapid cu apa, insi
cea mai mare parte a acestuia rimane dizolvata fizic. O altd deosebire o constituie faptul ci in
solutii apoase ionii sulfit se oxideazi ugor la ioni sulfat, iar reactia este ireversibild [23]; luind
in considerare faptul ci §i la exces minim de aer, concentratia oxigenului in gazele de ardere

este mare comparativ cu a SO, (tabelul 2 metode de analiza) aceasti reactie va avea o pondere
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importantd in menfinere unui gradient ridicat al concentratiei SO, intre faza gazoasi si cea
lichida.

In prezenta unei baze, se iau in considerare urmatoarele reactii:

SO, + HHO+B  =——=  HSO;+ BH' (121)

HSO3- + B e— SO32- +BH+ (122)

Deoarece reactiile de transfer de proton sunt rapide, concentratia speciilor bisulfit si sulfit va fi

mult mai mare decat cea corespunzitoare disocierii acidului sulfuros.

Spre deosebire de CO, care nu reactioneazi cu ionul carbonat, SO, reactioneazi cu

ionii sulfit daci concentratia acestora este ridicatd, ceea ce este posibil in solutii bazice:

SO, +S0;> + H)0 =——>~  2HSO;

(1.23)

Ca urmare, solutiile bazice pot absorbi cantitifi de SO; mai mar decat cele corespunzitoare
reactiei (1.21) insa intreg excesul de dioxidului de sulf se va gési sub forma de ioni bisulfit.
Nu se poate omite insd faptul ca prezenta compusilor bazici favorizeazi i absorbpia

CO,, 1ar aceasta nu este de dorit din doua motive:

» intrucit concentratia CO, este cu ordine de marime mai mare decat a dioxidului de
sulf, consumul de baza va creste considerabil ;
» absorbtia simultani a celor doud gaze nu permite nici recuperarea SO, ca atare §i nici

transformarea acestuia in produsi puri.

Pentru a evita absorbtia dioxidului de carbon, se lucreazi la un pH slab acid [24] unde
echilibrul reactiei (1.1) este deplasat spre stinga, iar acidul sulfuros, mai tare decat cel
carbonic, poate reacfiona cu speciile bazice.

O analizi atentd a literaturii dedicate absorbtiei SO, in suspensii de Ca(OH), arati c3,
pentru descrierea sistemului, se pot lua in considerare doud variante de reactie a speciilor

formate la trecerea SO, in solutie cu speciile bazice:

» reactia directd a speciilor rezultate la dizolvarea dioxidului de sulf in apd cu Ca(OH);
solid, reactie care determind formarea la suprafata particulelor de hidroxid de calciu a

unui strat de sulfit de calciu care ulterior se dizolva lent datoritd solubilititii reduse
[24]:
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Ca(OH), + 8032' =—— (aS0O; +2 HO (1.24)

» reactiilor speciilor rezultate la dizolvarea dioxidului de sulf in apd cu speciile ionice
formate prin dizolvarea Ca(OH); solid, sulfitul de calciu formandu-se deci in solutie;
au loc reactiile [41]:

«» dizolvarea hidroxidului de calciu:

Ca(OH)+ —_— Ca2+ + OH (1.26)

¢ formarea sulfitului da calciu:
Ca2+ + HSO:;- i CaSO3 + H+ (127)
Ca2+ + SO32- —_— CaSO3 (128)

La aceastea se adauga reactia de oxidare a ionului bisulfit §i cele consecutive
oxidarii [41]:
+ oxidare:

HSO; +1/20, —S0,> +H" (1.29)

> formarea sulfatilor:

Ca’" +80,” — CaSO, (1.30)

CaSO4+2 Hy0 —» CaSO4¢2 H,0 (1.31)

¢ co-precipitare:
Ca®" +(1-x) SO3% + x SO, + 172 HO — Ca(S03);.,(SO,), ® 172 H,0
(1.32)

Cei mai mulfi dintre autori [36, 37] nu definesc un chimism formal, ci precizeazd doar
care dintre speciile existente in solutie sunt luate in considerare i care sunt echilibrele
implicate.

Prima variantd este sustinuti de solubilitatea extrem de redusi a Ca(OH), in apa, insi ar
fi de asteptat ca gipsul separat si contini §i sulfit de calciu, ceea ce nu se confirmi
experimental. Datele cinetice arati ca mai plauzibila cea de a doua varianti, care este susfinuti
si de inalta puritate a sulfatului de calciu hidratat care a fost obtinut, atit experimental, cat i in

instalatiile in functiune [5, 38].
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Trebuie precizat cd, in ambele variante in apd coexistd mai multe specii ionice (fig. 3)

concomitent cu speciile suspendate , care se dizolvé sau se formeazi [36].

[Caz+] [Ca2+] [Caz+]
[so;] lso;°; lso; | |so;]
[SO2] it
1505 ] [#,50,] |Eso; |
[#,50;] |7 [#,50,]
] lo"] e
lorr-] CaSO, 4 los-]
Gaz | film gazos film Lichid film lichid | solid
lichid

Fig. 3. Sistemul SO, —suspensie apoasi de Ca(OH),

—/ -

Pe baza consideratitlor de mai sus, s-au adoptat urmaitoarele formulan ale

chimismului pentru:

» CO,[27, 31, 39];
C02 + 2 HOCHzCHzNHZ —_—— HOCH2CH2NHCOO- + HOCH2CH2NH3+

> SO, [40, 41]:
SOZ + Hzo —_— HzSO3

H,S0; + H,0 ===HSO0’; +H;0"
Ca(OH), — Ca(OH)' + OH
Ca(OH)" — Ca?* + OH"

Ca’* + HSO;” — CaSO; +H"

Ca®* + SO> ===  CaSO,
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Capitolul 2

METODE DE ELIMINARE A
GAZELOR ACIDE DIN AMESTECURI

In literatura de specialitate {16, 17, 27], sub denumirea de tratarea gazelor acide este
cuprinsa indepartarea CO; si H,S din gazele naturale si industriale, iar sub cea de desulfurarea
gazelor de ardere este prezentatd eliminarea SO,. Intrucét principiile §i conceptele teoretice
sunt identice, iar aplicarea practica este similard, metodele de eliminare ale CO; §i SO; pot fi
tratate unitar.

La alegerea procedeelor de eliminare a dioxidului de carbon i a celui de sulf din gazele

de ardere trebuie si se {ind seama de urmdtoarele particularitifi:

» concentratia celor doud componente in gaze este foarte diferita;

> singura optiune pentru solvent o constituie apa, alegere impusé pe de o parte de faptul
cd gazele tratate sunt eliminate direct in atmosfera, iar pe de altd parte de cantititile
mari de gaze care trebuiesc tratate. Chiar dacd presiunea de vapori a unui ipotetic
solvent acceptabil ar fi extrem de redusi, inevitabila antrenare de citre gaze a vaporilor
acestuia ar transporta in atmosferd mari cantititi dintr-o substantd potential poluanti;

» la dizolvare, atat CO; cat si SO; interactioneazi chimic cu apa;

» dioxidul de carbon nu poate fi transferat in apa decat la pH > 7 intrucat la pH < 7,
echilibrul (2.1) este deplasat spre stinga; mai mult, acesta permite eliminarea

individuala a celor doi componenti.

Dintre metodele de tratare a gazelor, care sunt prezentate in tabelul 5, numai absorbtia
in lichide (pentru CO,) si reactiile cu solide suspendate in lichide (pentru SO;) pot fi luate in
considerare datoriti condifiilor specifice gazelor de ardere. in cazul reactiilor cu solide

suspendate, SO, trebuieste transferat in lichid a priori reactiei chimice, deci absorbit in lichid.
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Tabelul 5§ — Metode de tratare a gazelor

Se aplicd componentelor in
concentratii mari [ urme

Metoda

Absorbtie in lichid
- fizica
- insotit de reactie chimica

Separare criogenicd
Adsorbtie pe solide (zeolifi, carbune activ, argile)
Conversia chimicd la al{i compusi
- reactil in fazi gazoasa CO, CO,
- reactii cu solide (Fe, 03, ZnO) — compusi cu S
- reactii cu solide suspendate in lichid (SO,)
- oxidare chimica (H,S)
- hidroliza (COS)

X)X

<

Pl el bl Ead kel

Absorbtia este definitd ca transferul unui component solubil dintr-un amestec gazos
intr-un lichid a cérui volatilitate este mica in conditiile in care are loc procesul. Absorbtia este
fizicd dacéd transferul componentei are loc prin simpld dizolvare, respectiv este insofitd de
reactie chimicd dacé un proces chimic succede dizolvarii.

Operatia unitari asociati se numeste absorbfia gazelor, iar operatia inversa desorbtie.

Procesele de absorbtie fizica se aplici daci:

1. componenta ce trebuie absorbiti este prezenti intr-un flux gazos la presiune ridicati
si are concentratie relativ mare;
2. gazul purificat trebuie si aiba puritate inalta;

3. componenta absorbiti selectiv trebuie apoi recuperati in stare pura;

Procesele de absorbtie cu reactie chimica sunt de preferat atunci cand:

1. componentele care se elimind au concentratii (presiuni partiale) mici;

2. nu este necesard o puritate avansati a gazului dupa tratare;

3. componentele care trebuie separate sunt puternic acide si suferd o reactie,
reversibild prin ridicarea temperaturii, cu componenta chimica a absorbantului;

4. regenerarea absorbantului se face utilizind energie termica reziduala (pret redus).

Din ratiuni economice, absorbantul lichid trebuieste recirculat dupa regenerare; face
exceptie reactia cu solide suspendate in care se recirculd numai lichidul de suspensie dupa

separarea produsului de reactie.

ot X e

ot 3tER leditE :
‘ TOOARA
Eislsioca cemtrald
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mentinerii pretului la energia electricd [11] - au facut ca, numai absorbtia insotitd de reactie
chimici in solutii apoase, s fie luati in considerare §i aplicatd experimental pentru eliminarea
CO; din gaze de ardere. Tabelul 6 prezinti procesele cele mai cunoscute si mai larg aplicate in
industria chimici pentru eliminarea dioxidului de carbon, care se bazeazi pe absorbtie fizica si

absorbtie insotitdi de reactie chimicd; cele mai multe dintre acestea elimind simultan §i alte

Metodele de desorbtie aplicate industrial se bazeaza pe:

detenta solventului (chiar in vid) pentru a reduce presiunea partiald a componentelor

dizolvate;

incdlzire solventului la temperaturi peste punctul de fierbere pentru a genera, prin

evaporare partiald, vaporii de stripare;

striparea cu un gaz inert;

prin combinarea metodelor 1 i 3.

Toate aceste considerente si, in paralel, considerentele economice — necesitatea

componente acide din gazele tratate (H,S, SO,, COS etc.).

Tabelul 6. Procese industriale de eliminare a dioxidului de carbon

amind/dioxid de tetrahidrotiofen

I;:' DENUMIRE Absorbant Domeniul principal de aplicare
1 | PURISOL [42, 43, 44] | N-metil-pirolidona Gaze naturale, gaz de sintezi
2 | RECTISOL [42,43) Metanol Gaz de sintezi pentru metanol
IFPEXOL [42]
3 | SELEXOL [42,43] Neprecizat Gaze naturale
4 | TIOLEX [45] Neprecizat Gaze de piroliza
5. | ACTIVATED MDEA | Metil dietanolamina Gaze naturale, gaz de sinteza
[42,43]
6. | AMINE GUARD FS | Solutii de amine Gaze naturale, gaze pentru
[42] sinteza amoniacului
7. | BENFIELD [42] Solutie de carbonat de potasiu | Gaze naturale i gaze
activati combustibile de sintezi
8 | CO, RECOVERY [42] | Solutii monoetanolamini Obtinere de bioxid de carbon de
inaltd puritate
9 | FLEXSORB HP [42] Solutie de carbonat de potasiu | Obtinerea hidrogenului
activati
10 | ECONAMINE [42] Solutii de diglicolamina Diverse gaze
11 | ENHANCED OIL | Neprecizat Recuperare CQO, din gazele
RECOVERY (42] rezultate la extractia secundara
a petrolului
12 | SULFINOL [42] Solutii apoase de  monoetanol | Diverse intre care eliminare

avansatdi a CO, din gazele
naturale
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Similar, pentru eliminarea dioxidului de sulf din gaze de ardere sunt cunoscute
numeroase variante (fig. 4), cele mai multe, dacd nu toate, fiind aplicate experimental. Douid
dintre acestea, sunt insi aplicate pe scard largd: absorbtia in suspensii de Ca(OH); cu
producere de gips - pentru care se cunosc mai multe variante - §i reactia cu alcalii solide (care

este aplicati pe scard restransi).

Oxidare catilitica
la SO, [24, 57]

Regenerarea
absorbantulu

. - Absorbtie cu oxid
L e 4, magseziu [24]

—— — Absorbtie cu compugsi
L1 oot ——termicap——— organici [24]
—— Absorbtie cu sulfit
de sodiu [24, 61, 62]
—— Adsorbtie pe oxizi
—chimical—— " ealici (57, 59, 60]
— Adsorbtie pe cirbune
activ [ 56, 57, 58]
Procedee
Produs
gaz-gaz '| solid ', Bombardare cu electroni [55]
— — Introducere de solid in focar sau
—{uscac }- [olid } in aval [49, 50, 51, 52, 53, 54]
- Pulvernizare suspensii apoase
de absorbanti [ 24, 49,52]
nerecuperative —
e Procesele var (calcar)
gips [25, 26, 27, 48]

Absorbtie in solutii de
hidroxizi de Ca i Mg
{26, 37]

Fig. 4. Procese de desulfurare a gazelor de ardere
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Capitolul 3

CONSIDERATII PRIVIND PROCESELE
DE ABSORBTIE A CO; SI SO,

Sistemele selectate pentru studiul eliminérii din gazele de ardere a dioxidului de carbon
- absorbfia in solutii apoase de monoetenolamind - §i a dioxidului de sulf - absorbtia in
suspensii de Ca(OH); - sunt frecvent folosite in literatura recenta: [31, 34, 35,63 ] pentru CO,
, Tespectiv [61, 64, 65] pentru SO, . Cele doui sisteme diferd prin chimism §i comportare la
dizolvare a componentelor care se absorb, dar se bazeazi pe aceleasi concepte teoretice —
absorbtie insofitd de reactie chimicd. Trebuie precizat cd ambele sisteme au o complexitate
deosebitd si ca urmare, o rezolvare analiticd a acestora nu poate fi luatd in considerare. Pentru
fiecare dintre cele doud sisteme s-au elaborat un numir mare de modele matematice care diferd
prin chimismul adoptat, prin modul de tratare a datelor de solubilitate §i prin ipotezele

simplificatoare care stau la baza stabilirii ecuatiilor caracteristice.

3.1. Absorbtie insotitid de reactie chimica

Sistemele de absorbtie insotiti de reactie chimicd se diferentiazd de sistemele de

absorbtie fizicd prin urmitoarele:

> reactiile chimice care succed transferului componentelor in cauzi in solutie, cresc
viteza de absorbtie §i méresc capacitatea de dizolvare a solutului; se  reduc  atit
volumul fizic al instalatiei cat i cantitatea de absorbent necesard pentru o capacitate
dati si, ca urmare, procesele sunt mult mai atractive din punct de vedere economic;

» o entalpie de absorbfie mai mare datorati contributiei reactiei chimice, dar care scade
mult mai repede cu cregsterea concentratiei solutului in solutie decat in cazul absorbtiei
fizice ; entalpia de absorbfie mai mare a sistemelor de absorbtie insotiti de reactie

chimica duce la 0 mai mare dependenti a acestora de temperatura;
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» o neliniaritate a izotermelor de absorbtie §i nerespectarea legii lui Henry; la

concentratii
mici ale solutului, raportul (AP),/(AC) , depinde de concentratie (unde (aP),
variafia presiunii parfiale a componentei absorbite in gaz corespunzitoare unei varnatii
(AC), aconcentratiei i in solutie); nici una dintre numeroasele curbele de solubilitate

propuse in literaturd, nu are caracter general, fiind valabile numai pentru anumite

sisteme [27, 66, 67, 68].

Transferul de masa intre doud faze poate fi, la modul general, descris pe baza
reprezentirii calitative din fig. 5. Fluxul molar de component (N - moli transferati in unitatea

de timp pe unitatea de arie interfaciald) este dat de :
N=kl(fi-£)=K - 1) 3.1)

in care k/ si k] sunt coeficientii partiali de transfer de masi (definifi in termeni de

fugacitate).

>N
7

taza 1 « faza 2
QI
o3|
=1
Q!
QS

Directia transportului de masa

Fig. 5. Conceptul transportului de masa in sisteme fizice

In aceastd relatie, coeficientii partiali de transfer de masid sunt considerati independenti de
gradientul de concentratie i, ca urmare, fluxul de component va fi o functie liniard de
gradientul de concentratie. In cazul solventilor chimici insi, dependenta nu este liniard

deoarece coeficientii partiali de transfer de masi in faza in care are loc reactia sunt functii

puternic neliniare de gradientul corespondent de concentratie (k] este o functie neliniard de

f:'_fz)-
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Ipoteza esentiald care std la baza deduceni ecuatiei (3.1) o constituie continuitatea
fugacitatii la interfatd sau, echivalent, la interfatd predomina echilibrul fizic.
In cazul tratarii gazelor acide, fazele in contact sunt un gaz si un lichid, iar in mod

uzual, gradientul de concentrafie se exprima in termeni de presiune partiald pentru faza gazoasa

si in

termeni de concentratie pentru cea lichida ; coeficientii partiali de transfer de masi in gaz (k)

si in lichid (k) se exprima de asemenea in termeni de concentratie. Ecuatiile (3.1) devin :

pentru faza gazoasd : N =k (p - p,.) 3.2)
pentru faza lichida: N =k (a, —a,) (3.3)
in care: p - presiunea partiald a componentului care se transferd (A);
D, - presiunea partiald a componentului A la interfata;
a, - concentratia componentului A in lichid;
a, - concentratia componentului A la interfata;

Legea lui Henry care este valabild pentru un sistem fard reacfie chimica :
p*=Ha, 3.4)
in care p* - presiune partiald a componentului gazos in echilibru cu solutia ; dacé :
p > p* - absorbtie;
p<p* -desorbtie ;
H - constanta lui Henry;

poate fi, in conditiile ipotezei de mai sus, reformulati pentru echilibrul la interfata (3.5):
p; =Ha, 3.5)
Eliminand concentratiile la interfatd intre ecuatiile (3.2), (3.3) si (3.5) se obtine :

P

H®
k  Hk,

- 0 . - - A -
Daca : k{ /H k; >>1 rezistenta la transfer de masi se concentreaza in faza gazoasa, iar

fluxul de component A care trece in lichid se aproximeazi :

N=k,(p-Ha,) (3.7)
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respectiv daca k. /H k. << 1 rezistenta la transfer de masa va fi concentrata in faza lichida,

fluxul de component A putind fi aproximat prin ecuatia (3.8) :

N=kl(.) (P/H—ao)

(3.8)

Cea de a doua ecuatie trebuie luati in considerare in cazul componentelor putin solubile

in lichid.

3.1.1. Solubilitatea gazelor in lichide

Acceptarea ipotezei predominantei transportului fizic la interfatd impune o analizid

detaliati a solubilititii gazelor in lichide si se va delimita solubilizarea fizicd de solubilizarea

chimicd prin interactiunea chimici succesiva transferului fizic a componentei A, interactiune

care poate avea loc cu solventul sau cu un component al solutiei (fig. 6).

Cazul a corespunde solubilizirii fizice a unei specii moleculare §i a fost discutat mai

sus.
Solubilizare fizica Solubilizare chimica
faza gazoasa faza lichida faza gazoasa faza lichida
specie «—2= Specie specie «——>  Specie
. . . . +Bge&7= P
moleculard moleculard moleculard moleculara
a
faza gazoasi fazi lichida faza gazoasa fazi lichida
specie specie
moleculara moleculara ; i ;
specie specie specie
4 ] > P = .P cre
moleculara moleculara ionicd
specie
b ) d . .. +tB¥+—= P
specie onica
ionica

Fig. 6. Solubilizarea fizica gi chimica a gazelor in lichide

Cazul b corespunde electrolitilor slabi §i trebuie analizat mai in detaliu deoarece gazele
acide sunt astfel de electroliti. Exemplul tipic este cel al solubilitifii SO, in api; au loc

reactiile:
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H,SO; === HSO; +H"

(1.5)
Fie a concentratia totald a SO, in solutie :
a =[50,)+[H,50,]+ |Hs0; | (3.9)
Ecuatia (3.4) devine :
p*=Hg, [SO,]=Ha (3.10)

Daca se ia in considerare numai reactia (1.2), sistemul se comportd similar solubilizarii

fizice, cazul a in fig. 6, iar constanta de echilibru este dati de relatia:

__[H,50,]

I_W 3.11)

Deoarece concentratiile solutiilor sunt mici, concentratia apei poate fi consideratd

constanti §i rezulti ca :
[HZSO3]= (KI[Hzousozl (3.12)

in care cantitatea din paranteza rotundi este constanta.

In aceste conditii, [HSO,' ]=O siavem :
a = [s0,1 +K,[H,0)) (3.13)

Eliminand concentrafia dioxidului de sulf intre ecuatiile (3.10) si (3.13) si rearanjand,

se obfine expresia constantei aparente a lui Henry :

H 50,

intrucat masurabile sunt doar presiunea partiald de echilibru p* §i concentratia SO; in

solutie (a), reactiile (1.2) si (1.5) se combini in :

- +
SO, +H,0 ===HSO; +H (3.15)

ceea ce face ca echilibrul gaz-lichid sa fie diferit de cazul a. Notdnd cu K constanta de

echilibru a reactiei (3.15)- in care se include si [H 20] - avem :

g - Hso; ][]

50.] (3.16)
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Se constati ca aceasta este egald cu prima constantd de ionizare a acidului sulfuros.

Expresia lui a corespunzitor reactiei (3.15) este:
a =[s0,]+|Hso; | (3.17)

Conform echilibrului (1.5), concentratiile ionilor H* s1 HSO, sunt egale §i din ecuatia

(3.16) avem:

[Hs0; )= [ ]= V& [s0,] (3.18)

Combinand relatiile (3.10), (3.17) si (3.18), se obtine expresia concentratiei totale a SO; in

* *
a=%+,/x% (3.19)

derivand in raport cu p * obfinem:

apa :

da 1 14 K
+

iy H N (3.20)

expresie care aratdi cd dacid p* — o, panta curbelor p*= F(a) se apropie de valoarea
constantd H, sau, altfel spus, constanta lui Henry pentru SO, poate fi determinatd din aceste
curbe de echilibru gaz — lichid (fig. 7) [27]. Echivalent, termenul neliniar al ecuatiei (3.19)

devine neglijabil dacd p* >> KH , deci curbura liniei de echilibru este importanti la presiuni
partiale ale SO, mult mai mari decat cele uzuale in desulfurizarea gazelor de ardere (pentru
SO, 1a 50°C, K =1,25107 mol/, respectiv H =2 atm I/mol).

In cazul dioxidului de carbon, H este considerabil mai mare (~ 100atm /mol) §i cum

CO, formeazi un acid mult mai slab decat SO, (K =107 mol/l), curba de echilibru isi
modificd panta numai la presiuni partiale extrem de mici (de ordinul ppm) care nu sunt de
interes practic.

Cazul ¢ nu este de interes in tratarea gazelor intrucat, asa cum s-a aritat deja,
transferarea CQO; i SO, 1n apa este insofitd de reactii care duc la formarea de specii ionice,
care apoi reactioneazd cu speciile chimice din solutie ; eliminarea gazelor acide din gaze se
incadreazi deci in cazul d.

Se definesc :
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Fractia molara a SO, in faza lichida

Fig. 7. Solubilitatea SO, in api

> capacitatea de absorbtie (m) — numirul de echivalenti de specii care pot reacfiona
echimolecular cu componentul care se absoarbe (A);

» gradul de saturare a absorbantului (y) — fractia molara a speciilor reactive din solutie

combinate cu componentul A ; ia valori intre 0 i 1.

Concentrafia totald a componentului absorbit in faza lichidi este dati de :

a=a+ym (3.21)
in care: a — concentratia componentului A absorbit fizic;
ym - concentrajia componentului A combinat chimic cu speciile reactive.

Concentratia componentului A combinat chimic se calculeazi printr-o metodi
cunoscuti [27, 69] pe baza gradului de avansare a reactiilor care descriu formarea si disparifia
speciilor nevolatile din faza lichida si a constantelor de echilibru ale acestora, dupa care prin

procedura similara cu cea descrisd pentru cazul b se obtin dependentele p* =F(y,m). Aceste

dependente au forme diferite dupa cum gradul de saturare este mai mic sau mai mare ca 0,5.
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De exemplu, la absorbtia CO; in solutii de monoetanolamina dintre speciile nevolatile
din sistem: RNH, ; RNH; ; RNHCOO™ ; HCO; si CO; numai ultimele trei contribuie la

calcul concentratiei CO; in solutie, reactiile implicate fiind :

CO, + 2NH,R === RHNCOO + RNH;"

(1.9)
HCO; + NH,R === RNH;" +CO;" (1.16)
HCO; + NH,R === RHNCOO" + H,0 (1.17)
se obfin urmitoarele relatii pentru p* :
H 2
Yy
<0,5: o —— 3.22
y =y (1 = ZyJ (3.22)
2 12
y>0,5 : p*= KeH 2 yQy1) (3.23)
K -y
in care : K - constanta de echilibru a reactiei (1.9);

K. - constanta de echilibru a reactiei (1.17).

Este evident cd valoarea constantei lui Henry, nu mai poate fi calculatd direct din
curbele de echilibru gaz/lichid, ci trebuie cunoscuti gi compozitia fazei lichide.

In conditiile specifice gazelor de ardere, la solubilizarea chimica a SO;, nu se pot atinge
grade inalte de saturare a absorbantului datoriti solubilitifii reduse a Ca(OH), si oxidarii
ionilor sulfit la sulfat, ultimii fiind inerfi din punct de vedere al absorbtiei. Ca urmare,
solubilizarea SO; in suspensii de Ca(OH), poate fi descrisa exact de ecuatia (3.19), respectiv,

conform [36], cu suficientd precizie de ecuatia (3.24).

P*=H [S0,]7 s, (3.24)

in care : Hg, - constanta lui Henry pentru SO, in api; se calculeaza cu relatia:

Hg, =exp(9,3795 - 2851’1)

unde T este temperatura, K.

Yso, - coeficientul de activitate corectat pe baza tariei ionice ([):

00.074[

Yso, =1
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3.1.2. Unele consideratii privind absorbtia insotiti de reactie chimicd

Absorbtia insofitd de reactie chimicd este un proces care poate fi descris, in lumina

teoriei celor doua filme (fig. 8 ), prin succesiunea urmaitoarelor etape [70,71]:

1. transport de masi (difuzie) a componentei care se absorbe (A) din faza gazoasid la
interfata gaz-lichid ;

2. transport de masi (difuzie) a componentei A de la interfata gaz-lichid in lichid;

3. reactia componentei A cu speciile reactive preexistente in lichid (B);

4. transport de masi (difuzie) a speciilor reactante (B), respectiv a produsilor de reactie
in interiorul fazei lichide ca urmare a gradientilor de concentratie generati de reactie;
transportul de masa al speciilor reactive se face din interiorul lichidului spre o zoni

din apropierea interfetei, iar al produsilor de reactie in sens contrar.

film film
\ gazos | lichid |
| zone S
: zZond
. I 4ﬂectivﬁ
|
|
E Pi
1
|
I
zond :
convectivd ! a
> |
faza gazoasi faza lichida
intefata

Fig. 8. Schema generali a transferului de masa

Fiecare dintre aceste etape se desfigoard cu o anumitd viteza, iar in regim stationar,

viteza fiecareia devine egala cu a etapei limitative (ecuatiile 3.25 — 3.27).

L. r=ske(p-p,) (3.25)
2. r=s,k,(a,—-a) (3.26)
3. r=k, f(a,b) (3.27)
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in care: r - viteza;
S, - aria interfetei;
kg - coeficientul partial de transfer de masi pentru gaz;
k, - coeficientul partial de transfer de mas# pentru lichid;
k. - constanta de viteza a reactiei chimice;

a,b - concentratia componentului A respectiv a speciei reactive in lichid.
De cele mai multe ori transportul de masa al speciilor reactive este descris prin ecuatiile
difuziei; unele aspecte vor fi discutate coroborat cu regimul cinetic al absorbtiei.
Pe baza raportului dintre viteza transportului de masd §i viteza reacfiei chimice se

defineste regimul cinetic al absorbtiei, respectiv se clasifica reactiile in urmatoarele grupe [69]:

> reacfii instantanee (viteza reactiilor chimice este foarte mare in raport cu viteza
transferului de masa) i prin urmare in planul de reactie nu mai existd reactanfi, iar
acesta delimiteazd in stratul stagnant doud zone (tabelul 7, fig. A) [69]: o zond
confinind numai component A s§i una confinind numai specii B; reactantii sunt
transportati spre planul de reactie prin difuzie moleculars;

» reactii rapide: transportul de masa (difuzie) are loc simultan cu reactiile chimice care
sunt suficient de rapide pentru ca zona de reactie sa ocupe intreg stratul stagnant;

» reactil lente: reactiile se desfisoard in zona convectivad iar stratul stagnant opune
sufientd rezistentd transportului componentului A spre zona de reactie pentru ca, in
regim stafionar, intreaga cantitatea de component transportatd prin difuziune prin
stratul stagnant s3 fie consumati in reactie;

> reactii foarte lente: viteza reactiilor chimice este mai mica decat a transferului de masa
in stratul stagnant; lichidul se satureazi cu componentul A si, ca urmare, concentratia
acestuia in zona convectiva este constanti §i egala cu cea din stratul stagnant; reactia
are loc in intreg volulmul lichidului, viteza procesului fiind limitatd de viteza reactiei

chimice.

Clasificarea de mai sus a regimurilor cinetice nu este unici: Astarita [27] ia in
considerare numai trei categorii de reactii (instantanee, rapide si lente), iar reactiile care nu pot
fi incadrate in aceste grupe sunt tratate ca ,, regimuri de tranzifie”. Charpentier [67] distinge opt
regimuri cinetice (tabelul 7).
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Tabelul 7. Regimuri cinetice pentru absorbtie insotitd de reactie chimica*

C D
PN A TRt v e
";/’/i"paw—”ap P
t pi bi ] > ' < ] > | ] >
G H
R e R e L
I e T S I e o S I e
Regimul definit de Raul Mihail Astarita Charpentier
Instantaneu AB AB A
Instantaneu — - - B
reactia la interfaa
Rapid C,D,E,F C,D,E,F C
Rapid - - D
Reactie de ordin m
Intermediar - - E
Intermediar - - F
Lent G G, H G
Foarte lent H - H
Tranzitorii - Ate situatii -

* schemele A — H prezinti profilul de variatie a concentratiilor in cele doud faze

Pentru fiecare dintre aceste tipuri, in literaturd [66, 68, 69, 70, 71] se deduc ecuatiile
caracteristice rezolvand ecuatia de bilant a componentei A in faza lichida; de cele mai multe ori
transportul de masa se considera unidimensional ceea ce duce la urmitoarea forma generald

a ecuatiei de bilant:

2
da oa 0°a —r(a)

—+u—=D,— 3.28
d & a7 (3-28)
in care: D, - coeficientul de difuzie al componentei A in lichid;
u - vitezd care depinde de hidrodinamica din apropierea interfetei si este

precizati prin modelul fizic adoptat;
r(a) - viteza reactiei chimice.
Ecuatiile caracteristice rezultate vor fi deci dependente pe de o parte de modelul fizic,
iar pe de alta parte de modelul cinetic utilizat.
Reactia dioxidului de carbon cu aminele primare are loc cu o viteza suficient de mare
pentru a incadra absorbfia CO, in grupa reactiilor rapide. In absorbtia dioxidului de sulf sunt

implicate echilibre acido-bazice, reactii care au loc cu viteza foarte mare, ceea ce face ca
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absorbtia SO, sd fie inclusd in grupa reactiilor instantanee [27]. Expresiile ecuatiilor

caracteristice depind de chimismul adoptat §i de cinetica reactiilor implicate, iar in literatura

existd numeroase astfel de ecuatii particulare care diferd mai mult sau mai putin intre ele.
Reactiile chimice care insotesc absorbtia unui component gazos (A) intr-un lichid ce

contine specii reactive, au douid efecte distincte asupra comportirii sistemului :

» concentratia componentului (A) absorbit in faza lichidd este tot timpul reduss,
deoarece acesta este consumat in reactiile chimice; ca urmare, forta motrice a
absorbtiei este permanent mai mare decédt cea corespunzitoare absorbtie in absenta
reactiei chimice (sau echivalent absorbtiei fizice), iar utilizarea volumului fazei lichide
este redusd, zona de reactie fiind restransa la stratul stagnant de la interfati;

> pentru o fortd motrice data (in spetd un anumit gradient de concentratie intre interfati
s1 lichid) apare o intensificare a transferului de masi a componentei care se absoarbe
comparativ cu cel corespunzitor absorbtiei fizice. Cresterea vitezei transferului de
masid determind o scidere considerabild a rezistentei la transfer de masi in faza
lichida astfel ci aceasta devine neglijabild in raport cu rezistenta la transport de masa
in faza gazoasi .

Conceptul cresterii vitezei transferului de masd se cuantificd prin introducerea
factorului de amplificare a absorbtiei de cétre reactia chimica definit prin raportul intre

transfer de component A in lichid atunci cand absorbtia este insotita de reactie chimica

si fluxul de component care trece in lichid in absenta reactiei chimice.

_N _ kL(ai _ao)_ k,

E = = =t
N ke, -a) K

(3.29)

in care k, - coeficient partial de transfer de masa ,,chimic” [27].

Ecuafia (3.29) nu permite calculul valorilor numerice ale factorului de
amplificare a absorbtiei de catre reactia chimica, intrucat valorile coeficientilor partiali
de transfer de masa sunt determinate de hidrodinamica lichidului in imediata apropiere
a interfefel i de aceea se preferd definirea acestuia ca raport al gradientilor de

concentratie corespondenti:

E =4"2 (3.30)

a,—a,
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Pentru calculul valorilor factorului de amplificare a absorbtiei cu ecuatia (3.26) (sau a
altora echivalente) este necesard cunoasterea concentrafiilor la interfatd care nu pot
fi masurate §i, ca urmare, s-au elaborat mai multe proceduri de calcul; acestea sunt

pertinent analizate in [71].

Trebuie precizat cd factorul de amplificare a transferului de masé ia valori supraunitare
(viteza transportului de masa poate fi cu pana la doud ordine de médrime sau chiar mai mult mai
mare decat cea corespunzitoare absentei reactiei [27]) numai in cazul reactiilor instantanee §i
rapide. In cazul reactiilor lente si foarte lente, factorul de amplificare este unitar, iar reactia
chimica are rolul de a mentine un gradient mare de concentratie in faza lichida §i prin aceasta
de a favoriza absorbtia avansati a componentei A chiar §i atunci cand presiunile partiale ale
acesteia sunt mici.

Urmare a reactiei chimice care este de obicei exoterma, in zona interfetei apar cresteri
ale temperaturii care determind pe de o parte reducerea solubilitatii gazelor in lichide, iar pe de
alti parte o crestere a vitezei de reactie (conform ecuatiei lui Arrhenius). Se considerd ca
influenta cresterii temperaturii asupra vitezei transferului de masa este rezultatul combinirii
celor doui efecte. Danckwerts [72] face o analizi a acestora §i deduce solutii aproximative ale
ecuatiilor diferentiale care le descriu; in literaturd [71] se menfioneazd cd solutii unice ale
problemei se obtin numai in situatii cu totul particulare.

Nu se poate omite, cd cel putin pana acum, o solutie analiticid a absorbtiei insotite de
reactie chimicd nu a fost obtinutd decat luand in considerare transferul de masa unidirecfional
si ecuatii cinetice relativ simple (ordinul I i II, respectiv pseudoordin I §i mai rar II). In marea
majoritate a cazurilor, problema se rezolvd apeland la modele matematice mai mult sau mai

putin complexe.
3.2 Modele matematice

Prin definifie modelele sunt expresia formala a realitatii fizice. In esentd un model este
compus din ecuatiile care descriu transportul unor proprietiti distribuite intr-un corp si a ciror
variatie cantitativd intr-un punct al acestuia se datoreazi exclusiv unor cauze externe [73].

Proprietitile distribuite sunt supuse legilor de conservare, iar acestea se exprima prin
ecuatii de bilant. In cele mai multe cazuri, pentru descrierea sistemelor care imbina procese

fizice §i chimice, cum este cazul sistemelor analizate in aceasta lucrare, este suficientd
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exprimarea conservirii urmitoarelor proprietifi: masd, moment, specie moleculard §i energie.
Daca ecuatiile de bilant se scriu in forma generald, formularea nu poate fi utilizati in analiza
numerica §i, ca urmare, se aplicd restrictii specifice care duc la forme particulare mai usor de
folosit. De fapt, aplicarea restrictiilor aduce sistemul general la o formd mai simpld pe baza
unor ipoteze mai mult sau mai putin susfinute experimentale, denumite ipoteze simplificatoare
ale modelului. In cazul absorbtiei gazelor acide studiate, ipotezele pot fi grupate dupa cum

urmeaza:

1. ipoteze referitoare la transferul gazelor acide din faza gazoasd in lichid: se acceptd
unanim predominanta echilibrului fizic la interfatd ceea ce face ca in toate modelele s
se considere c3, la interfati, concentratiile in faza gazoasd si in faza lichidi a
componentului care se absoarbe si fie corelate prin legea lui Henry; aga cum s-a aritat
in subcapitolul 3.1, expresiile care leagd concentratiile masurabile (din interiorul celor
doui faze) deduse din legea lui Henry nu sunt liniare;

2. ipoteze referitoare la desfagurarea reactiilor chimice §i asupra speciilor implicate in
aceste reactii — acestea au fost discutate pe larg in capitolul 1;

3. ipoteze referitoare la cinetica reactiei: in literatura se gisesc, pentru ambele sisteme,
numeroase ecuatii cinetice deduse considerdnd ordine diferite de reactie (corelat cu
chimismul acceptat): ordinul unu [73], pseudo unu [35, 74, 75] si rar doi [34, 74];

4. ipoteze referitoare la hidrodinamica absorberului: sunt folosite atat modelul reactorului
ideal (curgerea tip piston), cdt si modelele de dispersie axiald [71, 76]; de asemenea
pentru a evidentia influenta hidrodinamicii asupra valorilor coeficientilor partiali de
transfer de masa, autorii au adoptat una dintre cele trei teorii: teoria dublului strat,
modelul reinnoiri suprafetei (Higby), respectiv teoria penetratiei (Danckwerts);

5. ipoteze referitoare la regimul termic al absorberului: cele mai multe dintre lucrari
trateazd absorbtia ca proces adiabatic [77, 78];

6. ipoteze referitoare la influenta reactiei chimice asupra transferului de masa [34, 27,
65, 70] : pentru CO; se considerad de obicei reactia rapida, in timp ce pentru SO; se ia
in considerare numai reactfia instantanee; in unele lucriri se considerd o concentratie
constanti a speciilor reactive din lichid (altele decat componentul care se absoarbe) ca

urmare a utilizirii lor in exces apreciabil fati de necesarul stoichiometric.

Diversitatea modelelor publicate deriva din faptul ca fiecare dintre autori a ciutat s

adopte ipotezele cele mai plauzibile in raport cu cazul studiat.
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Capitolul 4

MODELE ANALITICE PROPUSE PENTRU ABSORBTIA CO; SI SO,

4.1. Model pentru absorbtia CO; in solutii apoase de monoetanolamini

Pentru absorbtia CO; in solutii apoase de monetanolamini intr-un reactor echipat cu

amestecitoare statice, se deduce modelul dezvoltat pe baza urmatoarelor ipoteze:

> la interfatd este valabild legea lui Henry, iar absorbantul este nevolatil;

expresia constantei lui Henry pentru CO; este [79]:

10gH=5,30—¥, mol/l- at 4.1)

» se ia in considerare reactia:

C02 + 2 HOCH2CH2NH2 —_— HOCH2CH2NHCOO- + HOCHzCHzNH3+

care decurge prin urmatorul mecanism:

B

+
CO, + RNH, === R H,NCOO' RHNCOO'

ion carbamat

BH'

determinanti de viteza fiind formarea carbamatului [27];

» se adoptd conform [79] o cineticd de ordinul 2, in care constanta de vitezi

13,634 - 2895

este datide: k, =10 T (4.2)

» urmare a echiparii absorberului cu elemente statice de amestecare, curgerea
este tip piston [80];
» absorbtia are loc adiabatic;

> reactia este rapida, factorul de amplificarea se calculeazi cu relatia [68]:

E=1+(E, -1)(1 -exp(—(Ha-1)/(E_ -1))) ,daca Ha>2 (4.3)
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E=1+(E_- 1)(1 - exp[— ]]exp(l - Hi) ,dacd Ha<2 4.4)

E_-1 a

in care numarul lui Hatta este:

_JkD,b
Ha = VD40 (4.5)
kL

iar factorul de amplificare pentru reactia instantanee, £, se calculeazi cu relatia [79]:

E = |Pa, b |Ds (4.6)
D, va, \D,

in care g, se determind rezolvand ecuatia (4.6), printr-o metoda autoconvergenta. Conform

[79], se calculeazi a, = p/H dupa care se calculeazi E., si apoi E. Se recalculeazi a, cu

relatia (4.7), procedeul repetandu-se panid ce eroarea scade sub 1%.

kG /kL

=Kol 4.7
Sk Hk+ET “.7)

in care kg, k, se calculeazi cu ecuatiile (4.33) respectiv (4.34).

Modelul matematic propus [75] pentru descrierea §i simularea procesului de absorbtie a
CO,, se construieste pentru un element infinitezimal de coloand de indlfime dz, pe baza

bilanfurilor de masa, §i termice pentru faza gazoasa si respectiv lichida (fig. 9).

Yo dNo ?idb
N
Y. +dy T
A A AZ
] N
]
GAZ ! LICHID &
A— >
]
|
NG
Ny N,
Y, b
T, v T,+dT,

Fig. 9. Schema modelului pentru elementul infinitezimal de volum:
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Ecuatia generald de bilant{ de masi este:
Intradri - Iegiri = Generare — Consum + Acumulare

In stare stationard termenul de acumulare este nul.

» faza gazoasa contine componenta care se absoarbe §i gaz inert:

N,=N,+N,=Y,N,+N, = N, = (4.8)

» variatia numarului de moli in gaz este dati de vanatia numarului de moli de CO; :
N,-(N,+dN;)=Y N, -(Y, +dY,)-(N; +dN,) (4.9)
efectuand calculele si neglijand dY, -dN, avem :
dN,-(1-Y,)=dY,-N, (4.10)
impartind prin dz, inlocuind N din (4.8) si rearanjand avem :

dN, dY, N,

= . 4.11
& & Q-1 *10
> aceeagsli cantitate de CO; este transferatd din faza gazoasa in cea lichida :
Y, N, -(Y,+dY,)-(N;, +dN,)=s, -dV -r (4.12)
r= ! 4.13
—_— + _—
k; kE
dv =S, -dz (4.14)

Dezvoltind membrul sting al ecuatiei (4.12) si inlocuind dV in membrul drept

avem.

—1 .

1 H ?
_ + —_
k,  kE

~(Y,-dN, +dY,-N_ +dY,-dN;)=s,-S. -dz- (4.15)

Se neglijeazd produsul diferentialelor, se inlocuiesc N, si dN, din ecuatiile

(4.8) si respectiv (4.11), p ia valoarea p =Y, - P si rearanjand, se obtine:
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dYA S S 1 2
=t <. -P- - 4.1

k, k, -E

» speciile reactante din lichid se consumai in raport stoichiometric cu CO, transferat:

b-V, —(b+dblV, =v-[Y,N, -(Y, +dY,)- (N, +dN,)] (4.17)

M .
Efectuind calculele si tinind cont cd ¥, = N, —% se obtine
PL

Q_VpL-NN 1 dY,

= . 4.18
dz M,-N, (1-Y,) dz *18)

» ecuatiile de bilant termic pentru gaz si lichid se pot simplifica neglijand variatiile
caldurilor specifice cu temperatura in elementul dz:
gaz: cdldura intratd + cdldura transferatd prin interfatid = cdaldura iegitd
T,-c, No+ags, -dV (T, -T;)=(T; +dT;)-c, -(N; +dN,) (4.19)
Neglijand produsul diferentialelor, inlocuind d¥ din (4.14) si rearanjand avem:

dr, 1

dN
= g5, Sc-\T, -T;)-T- ¢ 4.20
Iz chNG[ ¢S, Sc (T, ~Tg)-Tg €ps az i' (4.20)

Inlocuind N, din (4.8) i dN/dz din (4.11) se obtine:

dT, 1-Y N, dr
d—zG = ;%—N‘:[ac 5, 8- (T, -T5)-T; ¢, i ;A 7 dz‘ } (4.21)
in care:
c,, =(1-Y)c, +Y,c, (4.22)
lichid:

caldura intratd + caldura de reactie =

= cdldura iegitd + cdldura preluati de CO, + cdldura transferati gazului

care se reformuleazi dupa cum urmeazai:

caldura iegita - caldura intratd =

= cdldura de reactie - cildura preluatd de CO; - cildura transferati gazului
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respectiv:

(T, +dT, )¢, -N,-M,~T,-c,-N,-M, =

423
=AH,-dN;-dNg -c, (T, -T;)-ags, -dV (T, - T;) (423)

dupa rearanjare:

dT,-c,-N,-M, =AH,-dN; -(dN; -¢c, +ags,-dV)-(T, -T;) (4.24)
inlocuind d¥ , impartind cu dz i rearanjand, se obfine:

dTL: ! AHR'dNG_[dNG'cP +0’GSM.SC)'(TL_TG) (425)

dz ¢, -N,-M, dz dz !
inlocuind dN, /dz din (4.11) avem:

dT, 1 dY, N, ags, S

= : . AH, -|c, + £ ¢ AT, -T, 4.26
dZ CL . NL . ML dz (1 _ YA )2 R Pa dYA ' NN ( L G) ( )
dz (l -Y, )2

Semnificatia marimilor simbolurilor utilizate in fig.9 si in ecuatiile (4.8) - (4.26) este

urmatoarea:
Cp - caldura specificd molari la presiune constanti, kJ/kmol-K;
c, - cdldura specificd molari a lichidului, kJ/kmol-K;;
H - constanta lui Henry pentru componentul absorbit, m*-ata/kmol;

AH, - cildura de reactie, kJ/kmol;

k - coeficient partial de transfer de masi; pentru gaz - kmoli/(m*-s)(kmol/m?),
respectiv pentru lichid - Kmol/(m? s Pa);

M, - masa molard medie a fazei lichide, kg/kmol,;

P - presiunea in coloana, ata;

N - debit, kmoli/s;

s, - aria udati a umpluturii (egali cu aria interfaciald) m*/m’, care se calculeazi cu

0,75
relatia: s, =s[1 - exp[- 1,45( I J Re)! Fr %P Wed? J] 4.27)
o

in care: o - tensiunea superficiali a lichidului (dyne/cm);
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[ %}

2l

NN W

c. - tensiunea spuperficiali caracteristica a materialului
pentru PVC 40 dyn/cm [80];
Re, N M, (4.28)
§ nL St
2 2
Fr, = MM, (4.29)
pL ) g St‘
2 2
e, - NIML @30)
p 0SS,

- aria unitifii de volum a umpluturii, m?/m>;

- sectiunea transversali a coloanei, mz;

- temperatura, K;

- fractie molari in gaz;

- coeficient total de transfer de caldura gaz-lichid, kW/m?K;
- coeficientul stoichiometric al reactiei chimice;

- densitatea, kg/m3 ;

- la baza coloanei, respectiv temperatura de referintd (298 K)

- component care se absoarbe

- lichid

0
A
G - gaz
L
N - inert

Modelul este format din ecuatiile (4.11), (4.16), (4.18), (4.21) si (4.26):

dN, d¥, N,
dz dz (1--YA)2

dyY, s -8 1 2
=—Zu e, PY (1-Y
dz NN l H A( A)

+
k, k,-E

b p,-N, 1 dv,
=YV . 3
dz M -N, (1-1,) dz

dl; 1-Y,
dz ¢, N,

PG

N, dvY,
“U-v) @

oG-S, S¢ '(TL —TG)'TG XY
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dT, 1 dY, N, ags, S

= . . AH,-|c, 6 + 4 ¢ AT, -T,
dZ c[_ . NL . ML dZ (1 _ YA )2 R Pa dYA . NN ( L G)
dz (1-v,)
cuww 0<z<H_,_. (4.31)
conditiile inifiale: a = ag, Ng =Ny, b=b,, T; =T, , T.=T,,, (4.32)

Sistemul de ecuatii care descrie modelul se rezolva prin integrare numericd. In absenta

datelor experimentale, coeficientii partiali de transfer de masa se calculeazi cu relatiile [81] :

-1/3 N 2/3 1/2
k, =0,0051[p—L] [ L ) ( b ) (s-@, )" 4.33)
S, My L

TIL .g u.rl pL.D

0.7 1/3
kG=Cls'DG(NG J ( N J (s-®,)” (4.34)
RT \smg) \Ps-Ds
in care:
g - acceleratia gravitationala;
n - viscozitatea lichidului, m-Pa-s (cP);
R - constanta gazelor;
®, - diametrul hidraulic al umpluturii (pentru Sulzer SMV 8 mm);
D, - coeficientul de difuziune in lichid la temperatura T se calculeazi cu [82]:
D, =D,y 1+ C,(T -293)) (4.35)
in care:
C; - coeficient; se calculeazi cu relatia: C, =% (4.36)
You
Dj9; - coeficientul de difuziune la 20°C, care in absenta datelor
experimentale, este dat de:
107 1
Dom = C,Conv'? +v13)’ \/A;A M, (4.37)
unde : Y - volumul molar, cm® /mol;

M - masa molaré, kg/kmol;
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C,,C, - coeficienti care depind de proprietitile solutului i ale

solventului; C; este / pentru gaze si /,2 pentru
substante polare, iar C, este 4,7 pentru apa si solufii

diluate.
indici: 293 - 1a20°C (293 K);
S - solvent;
C, - constanti depinzand de tipul umpluturii: 2 pentru elementele de

umpluturé cu dimetrul hidraulic sub 12,7 mm ;

D; - coeficient de difuziune a gazelor la temperatura T :

p{T "
D =D -2~ (4.38)
p\T

unde

43.107 .1 1 1
D, = " :/; — + (4.39)
1%69 +VN) M, M,

Coeficientul total de transmitere a cildurii de la gaz la lichid se calculeazi cu relatia

[81]:
a..=0.01 /lG Re0.7 R 0,7 Pr0,33
¢ =0,01——Re; Re}’ Pr; (4.40)
D,
Valorile criteriilor utilizate se calculeazi cu relatiile[80]:
4w, -
Re, =t Ps (4.41)
STNg
AN, -M
Re, =—+ L (4.42)
SN,
c .
Pr =" 1o (4.43)
'q'G
in care: w, - viteza aparenta a gazului (raportati la sectiunea coloanei),
m/s;
Ag - coeficient de conductivitate termica a gazului, W/m grd.
Modelul format dintr-un sistem de ecuatii diferentiale de ordinul I care permit stabilirea
urmatoarelor dependente:

1. variafia concentratiei gazului absorbit cu coordonata axiala, (% volum);

BUPT



42

2. variatia debitului de gaz in functie de coordonata axiala;
3. concentratia de absorbant in functie de coordonata axiala;

4. temperatura fazei gazoase in functie de coordonata axiala.
4.2. Modelul pentru absorbtia SO; in suspensii de Ca(OH);

Pentru absorbtia SO, in suspensii de Ca(OH);, se presupun valabile urmatoarele ipoteze
simplificatoare:

> la interfati este valabild legea lui Henry, iar absorbantul este nevolatil; expresia

2851,1)
T

constantei lui Henry pentru SO; este [36]: H =exp(9,3795 - (4.44)

» pe baza celor prezentate in capitolul 1, se accepti ca procesul din faza lichida

poate fi descris de ecuatia globala:
SO, + HSO; +2 Ca®* — 2CaSO; +H"
care arata ca pentru fiecare molecula de dioxid de sulf transferatd in faza lichida
se consumi un ion de Ca®* deci vom avea v =1 ;

> reactia este instantanee; factorul de amplificarea se calculeazi cu relatia [68]:

E. = f&+i f&. (4.45)
D, va\D,

Reactia are loc in stratul stagnant de lichid, iar difuzivitatea Ca > se considerd

egali cu a ionilor OH (D, . =3,654-107cm’ /s5) [64];

20°

Concentratia la interfata o se calculeazi cu relatiile:

%* *
a=%+1,K% (3.19)

p*=H[SO,r s, (3.24)
Y50, =107 [36] (4.46)
=238 b, 179) (4.47)

in care {; este sarcina speciei b;;

> datoritd echiparii absorberului cu elemente statice de amestecare, curgerea

este tip piston [80, 83];
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> absorbtia are loc adiabatic, ins3 {inand cont de concentratiile mici ale SO; in
faza gazoasd si de cantitatea mare de gaze la temperaturi relativ ridicate(30-
40°C), efetul termic al reactiei poate fi neglijat;

Pe baza acestor ipoteze, modelul poate fi descris de ecuatiile (4.48), (4.49) si (4.50);

cum fractia molari maxima a SO, este 0,006 se poate considera (1-Y,)’ =1 si ecuatiile

devin:
._dl G =";; 4N, (4.48)
v, _s,-S. 1 PY, (4.49)
dZ NN __1_+ H
k, k,-E,

Q—V p.-Ny dY,

= (4.50)
dz M,-N, dz

Coeficientii partiali de transfer de masi se calculeaza cu relatiile (4.33) si (4.34).
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Capitolul 5

INSTALATII EXPERIMENTALE SI STUDIUL

METODELOR DE ANALIZA

5.1. Instalatii experimentale

5.1.1. Instalatie pentru absorbtia CO,

Pentru studiul absorbfiei dioxidului de carbon s-a utilizat o instalatia micropilot
echipatd cu elemente statice de amestecare tip Sulzer SMV (fig.10) a cérei schemd de principiu

este prezentati in fig.11.

Absorberul, realizat din otel inoxidabil, a avut
urmitoarele dimensiuni: diametrul interior - 76
mm, iniltimea coloanei - 3,5 m. Prin amplasarea

alimentarilor cu solutie de absorbant, lungimea

activa a umpluturii structurate poate fi modificati
conform tabelului 8.

Umplutura structurati a constat din 41 de

Fig. 10. Elemente de amestecare Sulzer

SMV sunt prezentate in tabelul 9. Fiecare element de

1,2-element§ de amestecare succesive  amestecare este format din 25 plici canelate,
A, B — pléci canelate succesive

eemente tp Suzer SMV ae cdror mensun

astfel dispuse incat unghiul de inclinare al
canalelor triunghiulare a doud plici adiacente sa alterneze stinga-dreapta. Planele de simetrie

ale elementelor succesive sunt perpendiculare.
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Legenda:

1+8 - ventile
9 - pompa
10 - coloana
11 - rotametru
12 - manometru

11

6
Alimentare 3

f Gaz

12 = purificat
, 5
)

10

gaz brut

Meo

QE+';-°‘bsorbant

Absorbant
epuizat

Fig. 11. Schema de principiu a instalatiei de absorbtie a CO,

Tabelul 8. Lungimea activa a umpluturii

Nr. Alimentarea conform  Lungimea, Numir de elemente
crt numerotinii din fig.10 m de amestecare

1 1 1,5 19

2 2 1,9 25

3 3 2,3 30

4 4 2,7 35

5 5 3,1 41
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Tabelul 9. Dimensiunile caracteristice ale elementelor Sulzer SMV

Caracteristica | Dimensiuni
Element de amestecare
Numar de placi 25
Lungime 76 mm
Unghi dintre planele axiale a doua elemente 90°
Lungimea de amestecare (L/ D) 1
Suprafata specifica 370 m’/m’
Diametrul hidraulic [83] 8 mm
Placd canelatd
Grosime 3 mm
Material PVC , grosime 0,5 mm
Unghi de inclinare a canalelor faa de axa tubului 45°
Sectiune canalelor deschise ale plicii e
Unghiul fetelor (0) 120°
Latura 5 mm

Debitele de gaz au fost miasurate cu ajutorul unui rotametru MLW-LD amplasat la
alimentare, iar cele de lichid au fost stabilite, inaintea fiecarui experiment, prin calcul, pe baza
volumului colectat la iegirea din coloani intr-un interval de timp dat.

Presiunea in coloana a fost masurati cu ajutorul unui manometru cu precizie de 0,05 at.

Pentru efectuarea determindrilor s-a deschis unul dintre ventilele 1-5 (fig.10),
corespunzitor lungimii dorite a zonei active a umpluturii, s-a reglat debitul de lichid la
valoarea dorita cu ajutorul ventilelor 7,8. S-a reglat apoi debitul de gaz cu ventilul 6 la valoarea
doritd §i s-au prelevat seturi de 10 probe (3 minute intre probe), care au fost analizate gaz

cromatografic.

S.1.2. Instalatie pentru absorbtia SO,

Instalatia pentru studiul absorbtiei dioxidului de sulf a fost confectionatid din sticla,
schema acesteia fiind prezentati in fig.12.
Dimensiunile coloanei de absorbtie sunt:
- diametru 20 mm
- lungime 770 mm
Zona de reactie a fost echipatd cu un nou tip de elemente de amestecare (fig. 13) care

nu sunt descrise in literatura.
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& Directia
| fluxului

p)
Absorbant
proaspat

Coloana de
absorbtie

| | Supapa

j _Z/de sens Fig. 13. Elemente de amestecare
De la 3 i  Rotametru Acestea constau din patrate
termostat f i Ventil din otel inoxidabil avind latura
l\Lt:A“T"J 0‘; egali cu diametrul tubului
iﬁr‘ A abs~rbe—1"i, -a~cit~ ~~tf~' i~cét
Agzgg:nt 4—j g]a,%g:t .at_rie care secfi_nea_d f. x 1 sd
Fig. 12. Schema instalatiei de absorbtie a SO, fie perpendiculare una pe alta;

elementele  consecutive  sunt
rdsucite alternativ spre stinga si spre dreapta §i sunt dispuse perpendicular, intrepatrunzindu-se
pe o distanta egald cu ~ 1/10 din lungime.

Cele 49 de elemente de amestecare dispuse realizeaza o buni distributie a gazului si o
dispersare uniforma a solidului. Varianta constructiva asigura o distributie uniforma a marimii
bulelor de gaz. Performantele elementelor nu au putut fi cuantificate in lipsa aparaturii
specifice.

Suspensia de Ca(OH); se alimenteazi cu ajutorul unei pompe cu rofi dintate, iar debitul
de alimentare a fost stabilit inaintea fiecirei determiniri prin masurarea volumului colectat intr-
un interval dat de timp. Debitul de alimentare cu amestecuri sintetice de aer i dioxid de sulf, a
fost misurat cu ajutorul unui debitmetru tip MLW-LD (RDG).

Modul de operare a instalatiei a fost urmétorul: dupa stabilirea debitului de gaz, s-a

pornit alimentarea cu suspensie a coloanei de absorbtiei, reglandu-se debitul prin modificarea
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tensiunii de alimentare a pompei. O fractiune din gazul purificat a fost dirijatd continuu spre
instalatia de analizi, modul de calcul al intervalelor intre doud inregistriri succesive ale

absorbtiei fiind prezentat in paragraful 5.2.2.2.4.

5.2. Studiul metodelor de analizd

Pentru stabilirea metodelor de analizi a celor doi componentt acizi ai gazelor de ardere

studiati, s-a plecat de la urméitoarele premize:

» concentratia maxima a CO; corespunde arderii carbonului pur in conditiile din focare
[84], respectiv cu un exces de aer de 20% vol. (tabelul 10), care trebuie redusa cat mai
aproape de concentratia normala din atmosfera, respectiv 0,033 % vol. [1];

Tabelul 10. Compozitia gazelor de ardere a carbonului

Intrat la ardere Iesit de la ardere
Denumire Component | Masi, g Moli Component Moli
Carbon C 12 1 CO, 1
Aer (exces 20%)
oxigen | O, 1,2 0, 0,2

azot | N, 4,47284 N, 4,47284

dioxid de carbon | CO, 0,00189 CO, 0,00189

Altii 0,05310 Altii 0,05310

Concentratie CO, | 17,49 % vol.

» concentrafia maximi a SO, corespunde arderii unui cirbune cu 3 % masd sulf in
aceleasi conditii (tabelul 11) care trebuie redusid cat mai mult sub limita legala;
atingerea limitei normale de concentratie a SO, —ului in atmosfera - 0,2 ppb [1] chiar
daci nu ar fi o imposibilitate tehnic, ar fi extrem de costisitoare;

» urmare a absorbtiei componentelor acide, gazele de analizat sunt saturate cu apa.

Tabelul 11. Compozitia gazelor de ardere a cirbunelui

Intrat la ardere lesit de la ardere
Denumire Component Masi, g Moli Component Moli

Carbon C 12 1 CO, 1

Sulf S 0,631579 | 0,01974 SO, 0,01974

Aer (exces 20%)

oxigen | O, 1,22368 0, 0,20394

azot | N, 4,56122 N, 4,56122

dioxid de carbon | CO, 0,00193 CO, 0,00193

Altii 0,05415 altii 0,05415

Concentratie SO, | 0,4071 % vol.
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5.2.1. Metode de analizd a CO, i SO,

Dacid pentru determinarea CO,, literatura de specialitate mentioneazi un numar limitat
de metode analitice §i in principal instrumentale (cromatografie §i spectrometrie IR), pentru
SO; numirul metodelor este foarte mare §i acestea pot fi, atat analitice, cat §i instrumentale
(cromatografie, spectrofotometrie §i electrochimice).

Gazele acide nu pot fi determinate analitic direct, ele fiind de cele mai multe ori
transfor-
mate prin absorbfie insotitd de reactie chimicad in compusi solubili care sunt apoi determinati
prin metodele cunoscute. Alternativ componentele acide formeaza, in solutie, precipitate cu un
reactiv, caz in care determinarea cantitativa este indirecti §i se face prin dozarea excesului de
reactivi. Mai rar, componentul acid reactioneazi cu un solid, concentratia lui calculandu-se din
cresterea de masa a acestuia.

Dioxidul de carbon se poate determina gravimetric, prin absorbtie pe hidroxid solid de
sodiu sau calciu, respectiv volumetric (indirect) prin dozarea hidroxidului de bariu
nereactionat dupd absorbtie [85].

Dioxidul de sulf este trecut in solutie ca ioni sulfit sau sulfat. Ionii sufit se dozeaza

iodometric [85], in timp ce pentru dozarea ionilor sulfat se folosesc mai multe metode:

» determinare complexonometrica indirecti;

> prin titrarea excesului de agent de precipitare, BaCl, sau Pb(CH3COO), [84];

> prin titrare directd cu perclorat de bariu in prezenta indicatorului thorin - sarea de
sodiu a acidului 1-(2-arsenofenilenazo)-2-hidroxi-3,6-naftalendisulfonic [86];

» prin titrare directd cu BaCl; in prezenta unor indicatori cum sunt Alizarina S [87,
88], sarea disodici a acidului carboxiarsenazo, respectiv a acidului rhodizonic sau a
tetrahidroxi-p-benzochinonei [89].

Aga cum s-a ardtat mai sus, metoda cromatografici se utilizeazi pentru determinarea
ambelor componente ale gazelor acide.

Pentru separarea CO; din amestecuri se utilizeazi in prezent aproape exclusiv polimeri
porosi (Porapak) in diverse variante in functie de complexitatea amestecului: o coloani
continind un singur tip Porapak sau amestec de mai multe tipuri, respectiv mai multe coloane
confinind diverse astfel de faze stationare legate in serie gi/sau in paralel [22, 90]. Detectorul

de conductivitate termicd, pentru care se cunosc diverse variante constructive [91], este utilizat
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atat pentru analiza cantitativa cit §i pentru cea calitativd. Mult mai rar, se utilizeazi detectorul
de ionizare in flacard, caz in care este necesari o prealabild metanare cataliticd a CO; [92]. Se
mentioneaza ci apa nu creazi probleme in analiza cantitativd daca se previne condensarea sa
in sistemul de introducere a probelor prin termostatarea acestuia [22, 90].

Separarea gaz - cromatograficd a SO, trebuie realizatd cu atentie intrucat acesta di
interferentd cu apa pe majoritatea fazelor stationare utilizate in separarea gazelor. Face
exceptie silicagelul pe care apa este adsorbita, practic ireversibil [22, 90, 93] ceea ce, in cazul
unor cantitifi mari de apad impune regenerarea coloanei intre analize. Se pot folosi atat
detectorul de conductivitate termica [22, 90] ct si detectorul flam — fotometric [92].

Fotocolorimetria este utilizatd frecvent pentru determinarea ionilor sulfat rezultati la
trecerea SO, in solutie. Concentratia SO, se determind pe baza unor curbe de calibrare

folosind:

> titrarea cu sare de bariu a acidului cloranilic [94 - 100] cand, urmare a precipitrii
sulfatului de bariu se pune in libertate acidul cloranilic (coloratie rogie);
> reactia excesului de ioni de bariu rimasi dupd precipitarea ionilor sulfat cu Sulfazano

IIT [101] duce la un compus intens colorat care are absorbtia maxima la 640 nm;

» folosind un complex multimetalic de Pt (II) cu liganzi metilamini care formeazi cu
SO, aducti colorati in portocaliu strdlucitor [102], pentru determindri cantitative acesta
fiind folosit fie ca solid, fie in solutie:

> tratand cu formaldehida §i p-rosanilini o solutie de tetracloromercurat de sodiu prin
care s-a barbotat gazul continand SO,, se obtine o coloratie intensi a cdrei extinctie se
citeste 1a 548 nm [103].

Metodele electrochimice se utilizeazi exclusiv pentru determinarea SO, (si ai altor
compusi oxigenati ai sulfului). Desi existd o vasti literaturd referitoare la reactiile compusilor
oxigenati ai sulfului in solutii apoase, conform [104], o analizi completi a acestora nu poate fi
gasitd. Cuplurile redox implicind ionul sulfat, care stau la baza numeroaselor metode de

determinare a SO, sunt prezentate in tabelul 12.
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(CHyN——Pt——N(CH;)
cl NCH o}
\ CHy
Pt o
(CH)N ) T«:H»
o} o pPt—=Ci
[o] (o} |
o N(CH,),
o
o} o}
o}
0 [e] NCHy
CHyN
Pt P1—Cl
/
¢ \N(cH,) o
o] N(CHy),
CHyN
N
/m\
¢ N(CH,)

Complex multimetalic de Pt (II)

Tabelul 12. Cupluri redox implicand ionul sulfat

Potentialul standard fata de electrodul de

Cuplul redox hidrogen
Calculat Experimental

2S04 +4H + 2e = S5,0¥+2H,0 -0, 200 -0,200 [105, 106]
2HSO, + 2H" + 2e = S,0% + 2H,0 -0,313
SO%+ 2H + 2e = SO%+ H,0 - 0,092 -0,092 [106); - 0,102 [105]
SOZ + 3H + 2e = HSO;+ H,0 0,121
HSO,+ 2H' + 2e = HSO;+ H,0 0,065
HSO, + 3H' + 2e = H,S0,+ H,0 0,121
2807 +8H + 6e =S,0v+4H,0 0,073 0,073 [107]
2S0%+9H + 6e = HS,0,+4H,0 0,097
2 HSO, + BH' + 6e = HS,0,+ 4 H,0 0,078
2 HSO, + 9H' + 6€ = H,5,0,+ 4 H,0 0,082
2S04+ 10H + 8e = 8,02 +5H,0 0,029 0,029 [105]
2HSO,+ 9H' + 8e = 5,03 +5H,0 0,015
2HSO, + 10H" + 8e = HS,0;+5H,0 0,027
2HSO, + 11H" + 8e =H,S,0,+5H,0 0,030
SO +8H + 6€ =S+ 4H,0 0,357 0,357 [107]; 0,394 [105]
HSO,+ 7H' + 6e = S+ 4H,0 0,338 0,339 [107]
SO%+8H + 8e =S¥+ 4H,0 0,149 0,149 [107]
SO +9H + 8e =HS + 4H,0 0,252 0,252 {107]
SO? + 10H* + 8e = H,S+ 4H,0 0,304 0,303 [107]
HSO, + 9H* + 8e = H,S+4H,0 0,289 0,289 [107]
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Aparatura disponibild (cromatograf GCHF 18.3) nu poate fi folositd pentru analiza
dioxidului de sulf deoarece limita de sensibilitate este in domeniul concentratiilor la care
concentrafia acestuia trebuie redusd. Din acest motiv, determinarea concentratiilor de SO; in
gaze s-a realizat combinand metoda iodometrica §i cea colorimetricd intr-un sistem de analizi

continuu ale cdrui performante sunt prezentate la punctul 5.2.2.2.

5.2.2. Descrierea metodelor de analizi

5.2.2.1. Determinarea dioxidului de carbon

Pentru experimente s-au folosit amestecuri sintetice CO, + N, a céror concentratie a
fost determinata prin cromatografie de gaze utilizind un aparat CHROMATRON GCHF 18.3

(RDG) in urmatoarele conditii :

» Gaz purtitor: H,, 30 ml/min
» Detector: de conductivitate termica
» Coloana: 4 m, diametrul interior 4 mm
» Faza stationari: PORAPAK Q (100 — 120 mesh)
» Temperatura in: Injector 180 °C
Detector 180 °C
Coloana 130 °C
» Proba: 0,25 ml

Pentru a mari precizia analizei cantitative s-a folosit ca standard intern He (2% fata de

N32). Un exemplu tipic de separare este prezentat in figura 14.

[ming ‘ : ' ;
-~ | |
&
[ 4 2 i
7 |
: \\ i
5
6 4 p
el
) LN
0, >
é 4 p

Fig. 14. Cromatograma gazului sintetic utilizat in determinérile experimentale
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Integrarea suprafefelor s-a ficut electronic folosind un integrator Perkin Elmer Sigma
10, iar concentratia CO; corespunzitoare gazului uscat, s-a calculat cu relatia:
%0, =100--2—¢, +——C,, (5.1)
R-1 7 R-1
in care: R - raportul concentrafiilor N; si He (invariant);

C..ney - concentratiile N, respectiv He calculate cu relatia:

C - suprafata peack — lui x

X

, Incare x este N, respectiv He.
Z suprafetelor

N,.He.CO,

5.2.2.2. Determinarea dioxidului de sulf
5.2.2.2.1. Principiul metodei

Dioxidul de sulf confinut in gazul de analizat este absorbit intr-o solutie de iod

(exces), iar iodul neconsumat conform reactiilor :
SO, +H,0=H,S0, (5.2)
SO’ +1,+H,0=S0} +2HJ (5.3)
respectiv insuméand:
SO, +1,+2H,0=H,S0O, +2HI (5.4)

este determinat colorimetric.

5.2.2.2.2. Aparatur3

Pe aceastd bazd s-a realizat un analizor continuu a cdrui schemd de principiu este
prezentatd in fig. 15. Gazul de analizat se contacteazid in coloana 4 cu o solutie de iod de
concentratie cunoscuti, corelind debitele de 0 asemenea manierd incat intreaga cantitate de
SO; sd fie absorbiti. Pe baza unei curbe de calibrare se determinid concentratia iodului in
solufia care iese din coloand, si cunoscand debitele de solufie si gaz, se poate determina
concentratia SO; in gazul de analizat.

Coloana de absorbtie confectionati din sticla (fig. 16) a avut un diametru interior de 8,5
mm §i un volum util (corespunzand lungimii pe care se realizeazi contactarea gaz-lichid) de

17 ml. Pentru imbunétitirea transferului de masa gaz-lichid coloana a fost echipati cu un
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lesire
gaz

Solufie g .
iod m

° N <Y >
)
1 2
| —
]
e el =S N
[ ]
} t
lesire i
soi:)ugle v - Gaz de
6 ‘ analizat

Fig. 15. Schemai de principiu a instalatiei de determinare a SO,

1,3 Debitmetre (rotametre) 7 Celula de masura
2 Regulator de debit 8 Sonda optica

4 Coloana de absorbtie 9 Spectrofotometru
5,6 Pompa 10 Calculator
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numair de 24 elemente statice de amestecare de tip Keniks [108], realizate din tabla de otel
inoxidabil cu grosimea de 0,4 mm i avand un raport lungime /diametru de 1,5. Volumul fizic

al celor 24 elemente de amestecare este de 1,01 ml.
legire gaz

?

Separator

_— gaz - lichid

Allmentars

SOty

Coloana de

_—" absorbtie

Elemente statice de
amestecare Kenics

[\

Gaz de
analizat

'

Solutie 1od la
celula de masura

Fig. 16. Coloana de absorbtie

Operarea in contracurent a coloanei de absorbtie (lichid descendent, gaz ascendent)
asigura nu numai un gradient maxim de concentratie ci si controlul absorbtiei totale a SO, prin
reglarea corespunzitoare a debitelor de lichid si gaz. In regim stationar (debite de gaz si de

lichid constante in timp) variatia concentratiei solufiei de iod intre intrarea §i iesirea coloanei
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de absorbtie permite determinarea concentratie SO, pe baza bilanfului de masa al coloanei gi a

stoichiometriei reactiei:

cantitatea de iod consumata: Q, (C,-C,)-t , mmol
cantitatea de SO, alimentata: Qg -Csp, + t, mmol
in care: QL. Qg — debit de solutie respectiv de gaz, ml/min;

Co, Cr — concentratia solutiei de I, la intrare, respectiv iegire, mmol/ml;

Cso, - concentratia dioxidului de sulf in gaz, mmol/ml.

Conform reactiei (4. 3) pentru un mol SO, se consuma un mol I, deci:

Q. (Co_Cf)'t = Qg 'Csoz 1

de unde :

Cso, =&(Co -C, ), mmol/ml

G

(5.5)

Concentratiile initiale C, si finale Cy ale iodului in solutie se determina pe baza

curbei de calibrare spectrofotometrica.

Solutia de iod a fost alimentatd in coloana de absorbtie cu ajutorul unei pompe; o a

doua pompa este necesard pentru a egaliza debitul de evacuare cu cel de alimentare i a elimina

astfel fluctuatiile volumului de lichid din coloani, fluctuatii care ar apérea in cazul evacudrii

prin curgere liberd datoritd variatiei densitatii amestecului gaz-lichid din coloana de absorbtie

cu debitul de alimentare cu gaz. In experimentiri s-au utilizat urmitoarele tipuri de pompe:

Sonda optica

Garniturd
Capac
Corp de sticla

F=nt~ de masurare
Solutie |

Oglinda

Fig. 17. Celula de masura

>

entru debite <S5 ml/min doud pompe
dozatoare cu piston DOSAPRO MILTON
ROY (Franta) al caror debit se poate regla

continuu in intervalul 0 — 6,4 ml/min;

pentru debite > S mlVmin pompi
peristaltici cu patru canale de dozare
UNIPAM 304 (Polonia); debitele de
lichid au valori prestabilite ¢ n tr ctiv
prin diametru interior al tubului flexibil si

turatie.
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Celula de méasurd (fig. 17) a fost confectionatd din sticld §i a avut un volum total de 2,5

ml, iar volumul liber cu sonda opticd montati a fost de 0,8 ml. Volumul mort al celulei a fost
minimizat prin constructie, ceea ce a permis eliminarea uneia din sursele de erori.

Reglarea debitului de gaz alimentat in coloana de absorbtie s-a ficut cu ventile ac §i un

regulator de debit, pentru misurare folosindu-se dou# debitmetre inseriate:

» debitmetrul (1) - KHRONE Model VA 30 este echipat cu regulator de debit cu
membranai si ventil ac §i misoara debite intre 1,6 gi 22 Vh (26,67 — 266,67 ml/min);

» debitmetrul (3) Brooks Sho-Rate 1355 2-R65-AAA (de uz cromatografic) permite
reglarea debitului intre 0,52 si 378 ml/min cu ajutorul unui ventil ac (scard liniara -

2,52 ml/diviziune)'.

Masuritorile spectrofotocolorimetrice au fost realizate pe un aparat UV-VIS Vanan
Cary 50 echipat cu o sonda optici (Varian Optic Fiber DIP) care permite masuritori la lungimi

de unda cuprinse in domeniul 400-700 nm.

5.2.2.2.3. Solutii utilizate in determindrile experimentale

Solutiile de iod de diverse concentratii utilizate in trasarea curbei de calibrare si
stabilirea metodei de analizi, au fost obtinute prin diluare la balon cotat a volumelor
corespunzitoare de solutie de iod 0,1 N, preparate conform [85, 109]. In vederea obfinerii
acestei solutii, s-au introdus 12, 7 g iod proaspit sublimat peste 40 g KI (fard KIO3) umectat cu
apa distilatd. Se adaugd apa distilatd, se omogenizeazi si se trece rapid §i cantitativ intr-un
balon cotat de 1 litru, apoi se completeazi la semn cu apéd distilati. Dupd omogenizare se
péstreazi in sticld bruni cu dop slefuit. Concentratia efectiva de iod in solutie s-a stabilit prin

titrare cu o solutie de tiosulfat de sodiu 0,1 N de titru cunoscut.

5.2.2.2.4. Stabilirea conditiilor de analizi

in vederea alegerii lungimii de undi la care se vor efectua misuritorile, s-au trasat
spectrele de absorbtie (fig. 18) ale unor solutii de iod cu concentratii prestabilite. Determinirile
au fost efectuate cu lichid staionar prin imersarea sondei optice in pahare Berzelius ce

contineau solutiile de iod indicate in tabelul 13.

! valorile au fost calculate prin transformarea unitatilor anglo-saxone.
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Fig. 18. Spectrele de absorbtie ale solutiilor de iod
(concentratiile solutiilor de iod sunt indicate in tabelul 13).
Tabelul 13. Concentratia solutiilor de iod folosite pentru calibrare
Nr. Concentratia SO, echivalent
crt.* | normalitate | mg I,/ml (analitic) mg/ml mechiv /ml -10*
! (.000?2 0,0242 0,0061 0,4768
0,0005 0,0605 0,0153 1,1919
00010 0,1211 0,0305 2,3858
4 0,0025 0,3026 0,0763 5,9614
5 0,0050 0,6053 0,1526 11,9248
6 0,0075 0,9080 0,2290 17,8881
” 0.0100 1,2107 0,3053 23,8515
8 0.,0125 1,5133 0,3816 29,8129
9 0,0150 1,8160 0,4579 35,7762
10 0,0175 2,1187 0,5343 41,7396
2,4214 0,6106 47,7029
12 0.0300 6,0540 1,5266 119,2672

S-a verificat liniaritatea dependentei absorbtiei de concentratie (fig. 19) la lungime de
undi aleas3, 500 nm, stabilindu-se totodatd concentrafia solutiei de iod (0,02 N) utilizate..

Intrucat verificarea valorilor absorbtiei in celula de misurd a aritat diferene fafi de
citirile anterioare, in vederea stabilirii curbei de calibrare absorbtie - concentratie s-a optat

pentru o tratare statistici a masuratorilor.
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Fig.19. Curba de calibrare pentru solutiile de iod (lichidul stationar)

Astfel pentru fiecare dintre solutiile de iod indicate in tabelul 13, s-au efectuat un
numir de 1 — 2 serii a 10 masuréri ale absorbtiei pentru fiecare debit de solutie de iod §i cu
lichid stationar. S-au calculat: media, dispersia i abaterea medie pétraticd (relatiile 5.6-5.8)

[111,112].

media valorilor: x= 1 Z X (5.6)
n i
1 n _ 2 1 n —2
dispersia: o’ =—Z(x,. —x) ==Y x!-x (5.7)
noq nis
abaterea medie pétratica: 5= \/:57 (5.8)

Pentru valorile care nu se inscriu in intervalul ;—s;;+s] s-a aplicat testul de
eliminare a unui rezultat anormal [111] : dintre seriile de valori, se alege cea a cirei

amplitudine (w) este maxima, iar valoarea x, considerati litigioasd, din aceastd serie se
elimina daci:

(x, —x,)/w>q (5.9)
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in care:

x;_, - valoarea imediat inferioard valorii x; in sirul ordonat descrescator,

w - amplitudinea definitd ca diferenta a valorilor maxim3 §i minim3 a
sirului;

q - coeficient dependent de numarul sirurilor de valori i de numairul de

valon din fiecare sir [111] :

pentru un gir a 10 valon q=0,41
pentru doud siruri a 10 valon q = 0,68.

In cazul eliminirii unor valor s-a recalculat media.

Un exemplu de aplicare este prezentat in tabelul 14, pentru solutia de iod de

concentratie 0,0005 N, absorbfia fiind determinaté in celuld in regim stationar.

Mediile, dispersia valorilor, abaterea medie patratica si intervalul in care se vor inscrie

valorile experimentale, precum §i media recalculatd sunt prezentate in tabelul 15.

Tabelul 14. Test de eliminare a valorilor anormale

Absorbtia

2 - - _
X ** o s xX—s xX+s w (x,-+| xj)/w q

0.7622

0,7622

0,7621

0,7621

0,7620

0,7569

0,7569

0,7569

0,7568

0,7568

0.7616

0,7616

0,7616

0,7616

0,7616

0,7497*

0,7497*

0,7496*

0,7496*

0,7496*

0.0054

0,7576
(0,7602) 0,000026 | 0,0051 | 0,7524 | 0,7627 - 0,68

0.0120

* valori litigioase

** in parantezi valoarea recalculata dupa eliminarea valorilor litigioase

BUPT



61

Metodologia de eliminare a rezultatelor anormale face ca mediile determinirilor si se
calculeze din seturi de valori care se inscriu in limita a + 0,5% din valoarea mediei.

Dupi cum rezulta din tabelul 15 §i asa cum se exemplificd in fig. 20 si 21, curbele de
variatie a absorbtiei cu debitul au aluri diferite pentru fiecare concentratie a solutiei de iod, si

nu se poate stabili nici o corelatie directa intre acestea.

Se constatd insd cd, la debit dat de solutie de iod, variatia absorbtiei cu concentratia

solutiei (curba de calibrare) este liniara, asa cum rezultd din fig. 22 — 25.

0,761
0,760
0,759 e

0,758
0,757 A
0,756
0,755

0,754
0,753 L
0,752

Absorbtie

0 2 4 6 8 10 12 14
Debit, mi/min

Fig. 20. Variatia absorbtiei cu debitul de solutie de iod 0,0005N

2,790

2,785 /i\ /

o 2.780
§ 2,775 / \\ //
2 2770 / S
< /
2,765
d
2,760
0 5 10 15
Debit, mi/min

Fig. 21. Variatia absorbtiei cu debitul de solutie de iod 0,02N

BUPT



62

Tabelul 1S5. Sinteza rezultatelor experimentale

Normalitatea Debit Absorbtia
solutiei deiod | ml/min x* G2 s X—§ X+s X

0,0 0,7097 | 0,0000382 | 0,0062 | 0,7035 | 0,7159 | 0,7097
1,3 0,7013 | 0,0000061 | 0,0025 | 0,6988 | 0,7038 | 0,7013
0,0002 3,6 0,7055 | 0,0000030 | 0,0017 | 0,7038 | 0,7072 | 0,7054
6,6 0,7117 | 0,0000028 | 0,0017 | 0,7100 | 0,7134 | 0,7117
14,0 0,7253 | 0,0000183 | 0,0043 | 0,7210 | 0,7296 | 0,7252
0,0 0,7576 | 0,0000264 | 0,0051 0,7525 | 0,7627 | 0,7576
1,3 0,7530 | 0,0000036 | 0,0019 | 0,7521 0,7549 | 0,7531
0,0005 3,6 0,7575 | 0,0000002 | 0,0005 | 0,7570 | 0,7580 | 0,7575
6,6 0,7588 | 0,0000138 | 0,0037 | 0,7551 0,7625 | 0,7588
14,0 0,7602 | 0,0000039 | 0,0020 | 0,7582 | 0,7622 | 0,7602
0,0 0,8116 | 0,0000061 | 0,0025 0,8091 | 0,8141 | 0,8116
1,3 0,8016 [ 0,0000139 | 0,0037 0,7979 | 0,8053 | 0,8016
0,0010 3,6 0,8092 [ 0,0000029 | 0,0017 0,8075 | 0,8109 | 0,8092
6,6 0,8113 | 0,0000012 | 0,0011 0,8102 |0,8124 | 0,8113
14,0 0,8100 { 0,0000159 [ 0,0040 0,8060 | 0,8140 | 0,8100
0,0 0,9350 { 0,0000445 | 0,0067 0,9283 | 0,9437 | 0,9350
1,3 0,9366 | 0,0000586 | 0,0077 0,9289 | 0,9443 | 0,9397
0,0025 3,6 0,9463 | 0,0000033 | 0,0018 0,9445 |0,9481 | 0,9463
6,6 0,9430 | 0,0000100 | 0,0032 0,9398 | 0,9462 | 0,9430
14,0 0,9474 | 0,0000139 | 0,0037 0,9437 {0,9511 | 0,9474
0,0 1,2722 | 0,0000257 | 0,0051 1,2671 | 1,2773 | 1,2722
1,3 1,2667 | 0,0000752 | 0,0085 1,2582 | 1,2747 | 1,2677
0,0050 3,6 1,2825 | 0,0000202 | 0,0045 1,2780 | 1,2870 [ 1,2825
6,6 1,2738 | 0,0000331 | 0,0058 1,2680 | 1,2796 | 1,2738
14,0 1,2604 | 0,0000117 | 0,0034 1,2570 | 1,2638 | 1,2604
0,0 1,5117 [ 0,0000112 | 0,0033 1,5084 | 1,5150 | 1,5117
1,3 1,4945 | 0,0000743 | 0,0086 1,4859 | 1,5031 | 1,4955
0,0075 3,6 1,5163 | 0,0000157 | 0,0040 1,5123 | 1,5203 [ 1,5153
6,6 1,4980 [ 0,0000537 | 0,0073 1,4907 | 1,5053 | 1,4990
14,0 1,5184 | 0,0000529 | 0,0073 1,5111 [ 1,5257 | 1,5194
0,0 1,7955 | 0,0000800 | 0,0089 1,7866 | 1,8044 | 1,7963
1,3 1,7758 | 0,0000834 | 0,0091 1,7665 | 1,7849 | 1,7768
0,0100 3,6 1,7966 | 0,0000252 | 0,0050 1,7916 | 1,8016 [ 1,7956
6,6 1,7862 | 0,0000135 | 0,0037 1,7825 | 1,7899 | 1,7860
14,0 1,7877 | 0,0000910 | 0,0095 1,7782 | 1,7972 | 1,7887
0,0 2,2834 | 0,0000292 | 0,0054 2,2780 | 2,2884 | 2,2834
1,3 2,2779 | 0,0000251 | 0,0050 2,2729 | 2,2829 |2,2779
0,0150 3,6 2,3963 | 0,0000420 | 0,0065 2,3898 | 2,4028 | 2,3963
6,6 2,2876 | 0,0000133 | 0,0036 2,2840 | 2,2912 | 2,2876
14,0 2,2765 | 0,0000784 | 0,0089 2,2676 | 2,2854 | 2,2771
0,0 2,7750 [ 0,0000173 | 0,0042 2,7708 | 2,7792 | 2,7750
1,3 2,7625 | 0,0000112 | 0,0033 2,7592 | 2,7658 | 2,7625
0,0200 3,6 2,7843 | 0,0000452 | 0,0067 2,7776 | 2,7910 | 2,7843
6,6 2,7692 | 0,0000112 | 0,0034 2,7658 | 2,7726 | 2,7692
14,0 2,7810 | 0,0000181 | 0,0042 2,7772 | 2,7852 | 2,7810

* toate citirile **valoare recalculati in cazul eliminarii unor valori

BUPT



63

Absorbtie

Absorbtie

3,04
a
2,54
»
2,04
| ]
1,54 =
[
1,0 1
.r.'
0|5 A 1 M u v 1 1
0,000 0,005 0,010 0,015 0,020
Concentratie, mechiv/mi
Fig. 22. Curba de calibrare pentru debit de 1,3 ml/min
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Fig. 23. Curba de calibrare pentru debit de 3,6 ml/min
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Fig. 24. Curba de calibrare pentru debit de 6,6 ml/min
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Fig. 25. Curba de calibrare pentru debit de 14 ml/min
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Fig. 26. Compararea curbelor de calibrare

Se constatd totodatd ca dreptele de regresie sunt practic suprapuse (fig. 26),
coeficientii dreptelor de regresie (tabelul 16) diferind cu mai putin de 0,7 %.

Tabelul. 16. Coeficientii dreptelor de calibrare 4 =a, +a,-C;

Debit solutie de iod a a, Coeficient de corelatie
Stationar 0,709308 | 104,839506 0,999304
1,3 m{/min 0,703441 | 104,459381 0,999435
3,6 ml/min 0,709888 | 105,568564 0,999301
6,6 ml/min 0,710447 | 104,480721 0,999422
14 ml/min 0,713447 104,50471 0,999595

Tindnd seama de diferentele mici existente intre valorle coeficientilor dreptelor de

corelare a absorbtiei (4) cu concentratia solutiei de iod (C, ) la diferite debite, se poate
accepta utilizarea unei curbe de calibrare unice (ecuatia 4.10), ai cérei coeficien{i sunt media
aritmetica a coeficientilor din tabelul 16 :

A =0,709306 +104,753344-C, (5.10)

Conform indicatiilor de literaturd [85], la debite mari de gaz pot apédrea antrenin ale

iodului din solutie. Asa cum rezulta din tabelul 17, barbotarea de aer in coloana de absorbtie
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nu modificd semnificativ valorile absorbfiei dacad debitele de lichid sunt intre 3,6 si 6,6

ml/min, iar cele de gaz sub 100 ml/min.

Tabelul 17. Absorbtia solutiei de i0d 0,02 N dupa contactarea cu aer

Debitul de aer, Debitul de solutie de iod
ml/min 1,3 mlV/min | 3,6 mI/min | 6,6 ml/min 14 ml/min
26,67 2,7560 2,7650 2,7650 2,7754
33,33 2,7637 2,7656 2,7656 2,7751
66,67 2,7762 2,7787 2,7787 2,7701
100,00 27772 2,7879 2,7879 2,7761
133,33 2,7758 2,7814 2,7814 2,8028

Pentru fiecare pereche de valori debit de gaz-debit de solutie s-au efectuat seturi de cite
10 citiri, intervalul de timp intre acestea fiind astfel calculat (ecuatia 4. 11) incat prin celula si
treacd un volum de lichid egal cu dublul volumului liber al acesteia:

_2vl

T, -60, s (5.11)
q.
in care: v, - volumul liber al celulei, 0,8 ml;
q, - debitul de solutie de iod alimentat in coloana de analizd, ml/min.

Modificarea conditiilor de analizid impune asigurarea unui interval de timp suficient ca
in coloani sd se instaleze regimul stationar. S-a constatat ca acest interval este de 2 ori mai
mare decét timpul in care se alimenteazi un volum de solutie egal cu volumul liber al coloanei.
Acest timp se calculeazi cu relatia:

2v,

T, = -60, s (5.12)
q.

in care: v, - volumul liber al coloanei de analizi, 17 ml.
Valorile medii ale absorbtiei au fost calculate prin metodologia prezentatd mai sus.
Daca in coloana analizorului se alimenteazi o solutie de concentratie cunoscuti de iod,
concentratia SO, in gazul analizat se calculeazi pe baza absorbtiei si a debitelor de solutie de

iod respectiv gaz cu relatia :

[SOZ] o4 9 , mechiv/ml (5.13)
104,753344 ¢q,
in care : A, - absorbtia solutiei inifiale de iod;
A - absorbtia solutiei de iod dupi reactia cu SO,
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dc

Pentru verificarea metodei s-a determinat concentratia SO, in amestecuri sintetice cu

- debitul de gaz alimentat in coloana de analizi, ml/min.

aerul, rezultatele fiind prezentate in tabelul 18.

Tabelul 18. Determinarea concentratiei SO, in amestecuri sintetice

Concentratie SO, Debit Debit Absorbtia SO, calculat
% volum mechiv/ml sol.I, gaz Ao A mechiv/ml
ml/min | ml/min
1,6667 0,0014881 1,7019 | 0,00148819
0,8333 0,0007440 | 4.8 33,33 2,7843 12,2457 | 0,00074391
0,6250 0,0005580 2,3795 | 0,00055892
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Capitolul 6

REZULTATE EXPERIMENTALE

6.1. Absorbtia dioxidului de carbon

Stabilirea conditiilor experimentale pentru studiul absorbtiei dioxidului de carbon in

solutii de monoetanolamini s-a facut pe baza urmatoarelor consideratii:

> se supun tratirii volume mari de gaze care contin de obicei cel mult 15% vol.,,
respectiv, in cele mai defavorabile conditii, 20% vol. CO, , iar aceste gaze sunt la
presiuni care depasesc cu putin presiunea atmosferica ;

» debitele molare de absorbant utilizate in numeroasele studii referitoare la purificarea
gazelor de ardere sunt de 3-10 ori mai mari decat necesarul stoichiometric
corespunzitor debitului molar de component absorbit, respectiv tindnd seama cé pentru
fiecare mol CO; sunt necesari 2 moli de amina, raportul molar amind/ CO, variazi
intre 6 si 20;

» conform datelor de literaturd [27, 81], concentratia solutiilor de monoetanolamina nu
poate depdsi 2,5 moli/l din motive de coroziune;

» folosirea unor cantititi mari de solutii impune costuri ridicate ale regenerarii acestora.

Umpluturile structurate asigurd un contact eficient intre faze pentru debite de stropire
extrem de diferite [114] : de la debite mici, la care curgerea lichidului este peliculard, pana la
debite mari in care lichidul este faza continui si gazul este dispersat, umplutura generind bule
de gaz de diametre mici §i cu o dispersie ingustd a marimii bulelor de gaz. Pe de alti parte,
ciderile de presiune in stratul de umpluturd, mult mai mici decat in cazul altor tipuri de
umpluturi, cresc moderat cu cresterea debitului de stropire (la alimentare constanti cu gaz).

Ca urmare, s-a optat pentru folosirea unor debite de stropire mici cu solutii de

monoetanolamind la limita superioard de concentrafie. Aceastd alegere a avut in vedere si
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faptul ca, in conditiile aplicani industriale, gazul de tratat se satureazi cu vapori de api la
eliminarea SO; —lui §i, ca urmare, antrenarea de apa din solutia de monoetanolamind este
minimizata.

Debitele maxime de alimentare cu gaz de tratat au fost corelate cu cel minim de lichid,
astfel incat raportul debitelor molar de componente si fie cel putin egal cu valoarea minimi
mentionati in literatura.

In studii s-au utilizat amestecuri sintetice de dioxid de carbon §i azot, la care s-au
adiugat mici cantitafi de heliu (standard intern pentru cromatografia de gaz). Amestecurile au
fost preparate prin introducerea componentelor intr-o butelie, previzutd cu un manometru de
precizie, in urmitoarea ordine: He, CO, , N;. Compozitiile amestecurilor au fost calculate pe
baza legii gazelor ideale si au fost verificate prin analiza gaz-cromatograficd, rezultatele fiind

prezentate in tabelul 19.

Tabelul 19. Compozitia amestecurilor gazoase

Nr. Concentratia , % molare
crt. He CO) Nz
1 2,00 20,21 77,79
2 2,00 15,05 82,95
3 2,00 11 87

Avand in vedere dimensiunile instalatiei, pentru fiecare combinatie a parametrilor de
lucru s-au prelevat cate 3-4 probe, pentru fiecare dintre acestea efectuandu-se cel pufin doud
analize cromatografice. Rezultatele analizelor au fost tratate statistic conform metodei descrise
in paragraful 5.2.2.2.4 eliminandu-se valorile litigioase. Media corespunzitoare fiecdrui punct
a fost inscrisd in tabelul 20 care sintetizeazi rezultatele experimentale.

Pe baza acestor date s-au estimat, prin analiza de regresie, profilurile de variafie a
concentratiei in indlfimea coloanei care sunt prezentate in figurile 27-44.

Trebuie mentionat c3, in absenta punctelor experimentale, variafia concentratiei CO; in
jumatatea inferioard a coloanei are un caracter pur orientativ intrucét aceastd parte a coloanei
nu dispune constructiv de puncte de prelevare a probelor.

In fig. 30, 31, 35, 36, 40, 41 si 42 s-a optat pentru unirea punctelor misurate prin drepte

In unele dintre figurile de mai jos s-au folosit urmitoarele marimi:

» debit de stropire : debitul lichid in I/h care revine unititii de suprafata a umpluturii;
> debit specific de gaz : debitul de gaz (I/h) raportat la aria totald a umpluturii structurate.
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Tabelul 20. Rezultate experimentale

Debit de Debit de | Iniltimea activa CO, (% vol.) pentru o concentratie initiala:
lichid, /h gaz, I/h a umpluturii, m 11% 15,05% 20,21 %

1,5 4,86 5,38 6,92

1,9 3,82 4,23 5,43

1000 2,3 2,01 2,26 2,86

2,7 0,96 1,17 1,37

3,1 0,70 0,79 1,01

1,5 1,95 2,17 2,77

1,9 1,41 1,28 2,10

21,5 400 2,3 0,94 1,05 1,38

2,7 0,60 0,67 0,85

3,1 0,30 0,33 0,43

1,5 1,38 1,49 1,96

1,9 1,14 1,23 1,62

200 2,3 0,65 0,70 0,92

2,7 0,30 0,34 0,53

3,1 0,15 0,17 0,21

Tabelul 21. Rezultate experimentale

Debit de Debit de | Indlfimea activa CO, (% vol.) pentru o concentratie initiala:
lichid, Vh | gaz, Vh | aumpluturii m 11% 15,05% 20,21 %

1,5 4,13 4,94 6,22

1,9 3,11 3,56 4,89

1000 2,3 1,99 2,21 2,60

2,7 0,95 1,14 1,33

3,1 0,65 0,72 0,99

1,5 1,89 2,01 2,62

1,9 1,39 1,29 2,06

35 400 2,3 0,90 1,00 1,36

2,7 0,55 0,64 0,83

3,1 0,28 0,31 0,42

1,5 1,35 1,44 1,90

1,9 1,08 1,13 1,56

200 2,3 0,64 0,69 0,87

2,7 0,27 0,36 0,40

3,1 0,14 0,18 0,22

Tabelul 22. Rezultate experimentale

Debit de Debit de | Indltimea activa CO, (% vol.) pentru o concentratie inifiala:
lichid, Vh | gaz, /h | aumpluturii, m 11% 15,05% 20,21 %

1,5 3,71 3,90 5,78

1,9 2,52 291 4,25

50 1000 2,3 1,89 2,21 2,41

2,7 0,87 1,07 1,21

3,1 0,43 0,70 0,91
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Tabelul 22. Rezultate experimentale - continuare

Debit de Debit de | Inil{imea activa CO, (% vol.) pentru o concentratie inifiala:
lichid, Vh | gaz, Vh | aumpluturii, m 11% 15,05% 20,21 %

1,5 1,81 1,92 2,42

1,9 1,27 1,22 2,00

400 2,3 0,89 0,97 1,31

2,7 0,53 0,61 0,80

3,1 0,26 0,29 0,39

1,5 1,30 1,38 1,88

1,9 1,07 1,10 1,54

200 2,3 0,63 0,70 0,89

2,7 0,27 0,36 0,39

3,1 0,13 0,17 0,20

Din figurile 27 — 29 se constatd o scidere a concentratiei dioxidului de carbon cu
cresterea indlfimii active a umpluturii; sciderea este accentuatd in prima parte a coloanei,

diferentele masurate, la debit de stropire constant, reducindu-se in jumdtatea superioard a

coloanei. Aceste observatii sunt valabile pentru toate debitele specifice de gaz.

Concentratia CO,, % vol.

CO, 11,00 %
18 e CO, 1505%
CO, 20,21 %

-
()]
»

0 T T M T T T T T v
0,0 0,5 1,0 1.5 20 2,5 3,0

Indltimea activa a umpluturii, m

Fig.27. Dependenta concentratiei CO, de iniltimea activd a umpluturii pentru diferite

concentratii de CO; in gaz, la debit de stropire 4,08 /m*h si debit specific de gaz 189,79 Vm*h
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Fig.28. Dependenta concentratiei CO, de iniltimea activa a umpluturii, pentru diferite
concentratii de CO; in gaz, la debit de stropire 4,08 /m”h si debit specific de gaz 75,91 Vm*h

22

20 = CO, 11,00 %
18 e CO, 15,05%
5 s CO, 2021%

Concentratia CO,, % vol.

0 —

—
0,0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0

Inaltimea activa a umpluturii, m

Fig.29. Dependenta concentratiei CO; de iniltimea activd a umpluturii pentru diferite
concentratii de CO; in gaz, la debit de stropire 4,08 Vm?*h si debit specific de gaz 37,96 1 /m%h
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Fig.30. Dependenta concentratiei finale a CO; de concentratia inifiala, la debit de stropire 4,08

Concentratia CO,, % vol.

Vm?h, la diferite inaltimi active ale umpluturii si debite de gaz

Inal imea activa a um luturii, m
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Fig.31. Dependenta concentratiei CO, de debitul de alimentare cu gaz de purificat la diferite
inal{imi active ale umpluturii, debit de stropire 4,08 I/m*h si concentratia initiali a CO; 11%
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Fig.32. Dependenta concentratiei CO, de debitul de alimentare cu gaz de purificat la diferite
indltimi active ale umpluturii, debit de stropire 4,08 Vm?h; concentratia initiala a CO, 15,05 %

7 |naltimea activa a umpluturii, m
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Fig.33. Dependenta concentratiei CO, de debitul de alimentare cu gaz de purificat la diferite
indlfimi active ale umpluturii, debit de stropire 4,08 Vm®h si concentratia initiald a CO, 20,21
%
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Concentratia inifiald a gazului care se purifici este de asemenea determinantd pentru
calitatea gazului purificat. Din figura 30, se poate constata ca, la debit de stropire constant,
diferentele intre fractiile molare ale CO; in gazul purificat se reduc odati cu cregterea lungimii
active a umplutuni §i cu sciderea debitului de gaz , respectiv cresc cu cresterea concentratiei
initiale a CO; in gazul alimentat.

Figurile 31 - 33 sintetizeaza influenta cresterii debitului gazului alimentat asupra
concentratiei CO; in gazul purificat.

Cercetirile au urmirit stabilirea condifiilor optime pentru realizarea unui grad de
absorbtie maxim. Rezultatele experimentale privind dependenta gradului de absorbtie a CO, de
parametrii procesului (debit de gaz, indltime activd a umpluturii, concentratia CO,, debit de
stropire si debit specific de gaz) sunt redate in tabelul 23. Se observa cd gradul de absorbtie in
prima jumadtate a coloanei este considerabil mai mare la debite mici §i medii de gaz, in tip ce la

debitul maxim se refin fractiuni mai mici (55 - 65%) din CO;, alimentat.

Tabelul 23. Dependenta gradului de absorbtie de debitul de gaz, indltimea activa a umplutuni,
concentratia CO; in alimentat la debit de stropire 4,08 Vm’h

) Grad de absorbtie (%) la
Concentratie CO,
] Debit, h inalfimea activd a umpluturii de:
in alimentat, %

1,5m 1.9m 23m 2,7m 3Im
200 87,45 89,64 94,09 97,27 98,64
11 400 82,27 87,18 91,45 94,55 97,27
1000 55,82 65,27 81,73 89,09 93,64
200 90,10 91,83 95,35 97,74 98,87
15,05 400 85,58 91,50 93,02 95,55 97,81
1000 64,25 71,89 84,98 92,23 94,75
200 90,30 91,98 95,45 97,38 98,96
20,21 400 86,29 89,61 93,17 95,79 97,87
1000 65,76 73,13 85,85 93,22 95,00

Cresterea gradului de absorbtie se poate explica prin cresterea gradientului de
concentratie in faza gazoasi , si deci o cregtere a vitezei transferului de masi din gaz in lichid.
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Fig.34. Dependenta concentratiei CO; de indlfimea activa a umpluturii pentru diferite
concentratii de CO, in gaz, la debit de stropire 6,64 /m*h si debit specific de gaz 189,79 /m*h
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Fig.35. Dependenta concentratiei CO, de indl{imea activd a umpluturii pentru diferite
concentratii de CO, in gaz, la debit de stropire 6,64 /m”-h si debit specific de gaz 75,91/m*h
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Fig.36. Dependenta concentratiei CO, de indlt{imea activd a umpluturii pentru diferite
concentratii de CO; in gaz, 1a debit de stropire 6,64 /m*h si debit specific de gaz 37,96 Um*h
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Fig.37. Dependenta concentratiei CO, de debitul de alimentare cu gaz de purificat la diferite
indlfimi active ale umpluturii; debit de stropire 6,64 Vm?h; concentratia initiald a CO; 15,05 %
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Constatiri similare se pot face §i pentru debite de stropire mai mari (figurile 34-37
pentru un debit de stropire de 6,64 Um”>h si figurile 38-42 pentru un debit de stropire de 9,49
Vm%h).

Tabelul 24. Dependenta gradului de absorbtie de debitul de gaz, indlfimea activa a umpluturii,
concentratia CO, in alimentat la debit de stropire 6,64 Vm*h

. Grad de absorbtie (%) la
Concentratie CO, _
) Debit, I/h inalfimea activa a umpluturii de:
in alimentat, %
1,5m 19m 23m 2,7m 3,1m
200 87,73 90,18 94,18 97,55 98,73
11 400 82,82 87,36 91,82 95,00 97,45
1000 62,45 71,73 81,91 91,36 94,09
200 90,43 92,49 95,42 97,61 98,80
15,05 400 86,64 91,43 93,36 95,75 97,94
1000 67,18 76,35 85,32 92,43 95,22
200 90,60 92,28 95,70 98,02 98,91
20,21 400 87,04 89,81 93,27 95,89 97,92
1000 69,22 75,80 87,14 93,42 95,10
1000 Uh 200 Uh
7.5 —a— 15m o
70 ° 1.9m .
6.5 A 23m .

6.0 v-  27m v .
55 - 31m .
5,0

E L] o

S 454 — -

D 4,0

& 3,5 ) - i

) 30

.. 25 A

S 20 L
1,54 @ /;
104- —— —“r T *
0,5 S .
0;0 v ¥ T T — T v T T T

0,12 0,14 0,16 0,18 0,20

Y., alimentat

Fig.38. Dependenta concentratiei finale a CO, de concentrafia initiala, la debit de stropire 6,64

Vm?h, 1a diferite lungimi active ale umpluturii si debite de gaz

BUPT



79

22

20 = CO, 11,00 % vol.
18 e CO, 15,05 % vol.
16 s

CO, 20,21 % vol.

Concentratia CO,, % vol.
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Fig.39. Dependenta concentratiei CO; de inalfimea activa a umpluturii pentru difenite
concentratii de CO; in gaz, la debit de stropire 9,49 Vm?h i debit specific de gaz 189,79 Vm®h
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Fig.40. Dependenta concentratiei CO, de indlfimea activd a umpluturii pentru diferite
concentratii de CO, in gaz, la debit de stropire 9,49 Vm?h i debit specific de gaz 75,91 Vm*h
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Fig.41. Dependenta concentratiei CO; de inilfimea activa a umpluturii pentru diferite

concentratii de CO; in gaz, la debit de stropire 9,49 Vm?h si debit specific de gaz 37,36 Vm®h
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Fig.42. Dependenta concentratiei CO, de debitul de alimentare cu gaz de purificat la diferite
inal{imi active ale umpluturii, debit de stropire 9,49 Um?h si

concentratia initiald a CO, 20,21%
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Tabelul 25. Dependenta gradului de absorbtie de debitul de gaz, inal{imea activd a umpluturii,

concentratia CO; in alimentat si debitul de stropire 9,49 I/m’h

, _ Grad de absorbtie (%) la
Concentratie CO, | Debit,
. indl{imea activd a umpluturii de:
in alimentat, % I/h
1,5m 1,9 m 23m 2,7m 31m
200 88,18 90,27 94,27 97,55 98,82
11 400 83,55 88,45 91,91 95,18 97,64
1000 66,27 77,09 82,82 92,09 96,09
200 90,83 92,69 95,35 97,61 98,87
15,05 400 87,24 91,89 93,55 95,95 98,07
1000 74,09 80,66 85,32 92,89 95,35
200 90,70 92,38 95,60 98,07 99,01
20,21 400 88,03 90,10 93,52 96,04 98,07
1000 71,40 78,97 88,08 94,01 95,50
1000 /h 200 /M
657 _a— 1.5m R
6.0 1 . 1.9m . .
5,5 y . 23m .
504 v 27m v
4 5_: . 3,1m .
€ e ¢
[+] 4,0 = a
= ,
[} 3.5 ‘:
(E 3,0 -'- [ ]
© 254 s
s A
g 204 .
> 1,59 PR .
pod TS T
054 M ,
Olo v 1 '. | A T
0,12 0,14 0,16 0,18 0,20
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Fig.43. Dependenta concentratiei finale a CO; de concentratia inifiala, la debit de stropire de

9,49 /m>h, la diferite lungimi active ale umpluturii si debite de gaz

Se poate afirma cid scaderile importante de concentratie apar in zona inferioard a

coloanei, cresterea excesului de amind influentdnd in mai micd masurd absorbtia in partea

finala a coloanei, aga cum rezulti i din figura 44.
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Datele experimentale aratd cd echiparea coloanelor de absorbtie cu elemente statice de
amestecare permite reducerea concentrafiei dioxidului de carbon din gaze similare gazelor de
ardere la valori acceptabile pentru eliminarea acestora in atmosferd. Conditiile de operare
folosite arata cé este posibila folosirea unor debite de stropire reduse, ceea ce oferd avantaje
economice deosebite procedeului prin reducerea corespunzitoare a consumului de energie, atit

la absorbtie, cdt mai ales la desorbtie unde ar fi posibile folosirea unor cantitifi mult mai mici

de abur.

1,5m  debit de stropire  3,1m .
. 4,08 Um’h .
49 * 6,64 Um’h . ‘4
|5 4 9,49 Um’h R A
o 1
S
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0-— : .
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Debit specific de gaz, Iim’h

Fig.44. Dependenta concentratiei finale a CO, de debitul specific de gaz,

la diferite indltimi active ale umpluturii §i debite de stropire
6.2. Absorbtia dioxidului de sulf

Absorbtia dioxidului de sulf a fost realizata in instalaia §i cu modul de lucru prezentate
in capitolul 5, folosind suspensii de Ca(OH), de concentratie 5g/1 (0,0676 mol/l). Pentru aceste

suspensii s-a determinat concentratia ionilor de calciu in lichidul limpede prin metoda

urmatoare:
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La solutia ce contine cel mult 50 mg Ca’* /100ml se adauga 10 ml de solutie NaOH 1 N
pand la pH 12-13. Se adaugi indicator murexid si se titreazi rapid cu solutie de complexon 111
0,05 m pand ce culoarea solutiei vireazi de la rosu la violet [83, 109, 110]. 1 ml 0,05 m
complexon III = 2,004 mg Ca.

Media valorilor experimentale a fost de 0,8817 g/1, valoare in perfectd concordantd cu
solubilitatea Ca(OH); in api la temperatura ambianta [113].

Deoarece coloana utilizati a fost de mici dimensiuni, pentru a determina profilul de
variatie a concentrafiei SO, in coloand s-a procedat in modul urmaétor: intr-o butelie s-a
introdus o cantitate masuratd de dioxid de sulf, dupa care s-a introdus aer astfel incat
concentratia SO, si fie cea dorita, iar aceasta a fost verificatd prin metoda descrisa in capitolul
anterior. Gazul a fost alimentat in coloana de absorbtie in contracurent cu suspensia de
Ca(OH); si s-a determinat concentrafia dioxidului de sulf la iesirea din coloana, pentru diferite
debite de gaz si de suspensie. Prin adaus controlat de aer, s-a redus apoi concentratia SO; in
gazul alimentat, la o valoare cat mai apropiati de cea gasitd experimental dupd prima etapd de
absorbtie si s-a realizat o a doua etapa de absorbtie. Procedura s-a repetat pana la atingerea
limitei de detectie a metodei de analiza.

Rezultatele prezentate in tabelul 26 sunt media a 3-4 experimente

Curbele de variatie corespunzitoare diverselor debite de gaz la debit de stropire

constant sunt prezentate in fig. 45-47.

0,4 l

10 I/h amestec sinteza

e 20 I/h amestec sinteza
3 -a- 30 I/h amestec sinteza
>
2 0,3
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n
2 024
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€
8
s 0.1 2
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A
— \7\\0
0,0 - : — —
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Numér de etape succesive de absorbtie

Fig.45. Dependenta concentratiei SO, de etapele consecutive de absorbtie la diferite debite de
gaz, la debit de lichid 0,860 I/h , concentratia initiald a SO, 0,4075 %
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Tabelul 26. Rezultate experimentale

Absorbtia SO, Analiza gazului Concentratia
Debit de gaz, | Debit de lichid, | Debit de gaz, Debit de lichid, Absorbtia SO,,

I/h I/h ml/min ml/min %

Initial 15,12 4,2 1,2277 0,407545

1,2277 0,407545

2,3781 0,102489

10 2,7498 0,003925

2,7619 0,000716

2,7629 0,000451

0,860 15,12 4,2 1,2277 0,407545

20 2,2360 0,140171

2,6512 0,030071

2,7625 0,000557

1,2277 0,407545

30 2,6133 0,040121

2,7260 0,010236

1,2271 0,407545

2,4626 0,080082

10 2,6889 0,020074

2,7500 0,003872

2,7617 0,000769

2,7639 0,000186

1,2271 0,407545

2,3136 0,119593

2,6400 0,033041

20 3,504 17,64 4.9 2,7313 0,008830

2,7557 0,002360

2,7622 0,000636

1,2271 0,407545

2,2230 0,143618

30 2,5852 0,047572

2,7076 0,015115

2,7468 0,004720

2,7590 0,001485

1,2271 0,407704

2,4650 0,079446

10 2,7076 0,015115

2,7537 0,002890

2,7624 0,000583

1,2271 0,407704

2,3445 0,111399

20 14,004 15,12 4,2 2,6532 0,029540

2,7355 0,007717

2,7569 0,002042

1,2271 0,407704

2,3445 0,111399

30 2,6532 0,029540

2,7355 0,007717

2,7569 0,002042
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Fig.46. Dependenta concentratiei SO, de etapele consecutive de absorbtie la diferite debite de

gaz, la debit de lichid 3,504 I/h , concentratia inifiald a SO, 0,4075 %
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Fig.47. Dependenta concentratiei SO; de etapele consecutive de absorbfie la diferite debite de

gaz, la debit de lichid 14,004 Vh, concentraia initiald a SO, 0,4075 %
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Tabelul 27. Gradul de absorbtie in inil{imea coloanei

Debit de gaz, Gradul de absorbtie ( %) dupa
Vh un numdr de n etape succesive de absorbtie
n=1 n=2 n=3 n=4 n=>35
10 90,70 92,38 95,60 98,07 99,01
20 88,03 90,10 93,52 96,04 98,07
30 71,40 78,97 88,08 94,01 95,50

Se constatd cd, la debit constant de gaz, gradul de absorbtie creste cu cregterea

numarului de etape succesive de absorbtie, insd acesta scade odati cu cresterea debitului de

gaz. Practic, odata cu cregterea debitului de gaz se impune o lungire a zonei active a coloanei.

Influenta debitului de lichid este evidentiata in figura 48. Se constati ca in primul stagiu

de absorbtie scaderea concentratiei dioxidului de sulf este extrem de rapidd dupad care

concentrafia se reduce lent la valori foarte mici.

Acest profil al variatiei concentratiei poate avea mai multe cauze care pot influenta

independent sau coroborat::

> o reducere semnificativa a gradientului de concentratie, care este mic si initial;

» o modificare a curbei de echilibru la presiuni parfiale mici;

» o vitezi de dizolvare a calciului mai mic3 decat cea cu care acesta este consumat.

Concentratia SO,, % vol.

Debit de lichid, I/h

0'41 Numar de etape succesive de absorbtie
—_—.— 1
. 2
4 3
v- 4
. S
; ]
: 2
0.0 T—%— M ‘ﬁ T T M T ¥ T T T \
0 2 4 6 8 10 12 14

Fig.47. Dependenta concentratiei SO, de debitul de alimentare cu lichid pentru diferite etape

consecutive de absorbie, la debit de gaz 10 I/h si concentratia inifiala a SO, 0,4075%
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Capitolul 7

SIMULAREA PROCESELOR DE ABSORBTIE A CO,; SI SO,

Modelele stabilesc o legdturd intre modelele fizice de mici dimensiuni si procesul vizat
industrial. Modelul fizic (in cazul proceselor chimice instalatii de laborator , micropilot sau
pilot) este corespunzitor dacd functionalitatea sa corespunde cu a instalatiei finale [115]. Cu
datele obtinute in echipamentele de laborator se verifica veridicitatea modelului matematic, iar
apoi prin simulare numerica se stabilesc datele de proiectare pentru instalatia industriala.

Absorbtia este utilizata, la scari industriala, inca de la inceputul secolului XX. De atunci
s-au structurat citeva variante tehnologice [42-44] care difera in principal prin natura solventilor
si, In mult mai mica mésurd, prin constructia aparatelor.

In marea majoritate a cazurilor, ridicarea la scari a proceselor de absorbtie nu pune
probleme deosebite; fac excepfie instalatiile echipate cu umpluturi structurate pentru care s-au
publicat putine relatii utile, producétorii de astfel de umpluturi asigurand si ndicarea la scara pe
baza datelor uzuale de proiectare pentru substantele cunoscute, respectiv pe baza unor
experimente in cazul substantelor noi.

Cele mai multe dintre relatiile de calcul ale coeficientilor partiali de transfer de masi (de
exemplu relatia (4.33) de calcul a coeficientului partial de transfer de mas3 in lichid &, ) includ
coeficienfi numerici ale ciror valori se aleg in functie de tipul umpluturii. In absenta valorilor
efective ale acestor coeficieni pentru umpluturi structurate sunt necesare date experimentale

care pot fi folosite pentru :

» determinarea coeficiengilor necunoscuti din relatii, caz in care datele experimentale
(viteze §i variatii locale ale acestora, presiuni, concentratii) trebuie si aibd o acuratete
deosebiti si nu pot fi obtinute decét in laboratoare specializate;

> determinarea valorii unor parametri ai modelului elaborat, parametri care pot avea sau
nu semnificatie fizicd ; in acest caz datele experimentale pot fi obtinute cu o precizie

acceptabila si in laboratoare mai putin dotate.
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Atat absorbtia dioxidului de carbon cét si a dioxidului de sulf au fost realizate in
coloane echipate cu umpluturi structurate. Datele experimentale prezentate in capitolul anterior

au suficientd precizie pentru a aplica cea de a doua dintre variantele mai sus mentionate in

vederea corelani datelor modelului cu cele experimentale.

7.1. Corelarea si verificarea modelelor cu datele experimentale

In fig. 48 si 49 se compard datele experimentale cu cele rezultate prin integrarea

numerici a ecuatitlor modelelor pentru CO, si respectiv SO, , folosind ca marimi de intrare a

modelului valorile utilizate in experimente. Integrarea numerica s-a realizat folosind programe

proprii realizate in mediul de programare MATLAB.

11,0 X
N\
X 88
O
O
S 6,6
o
=
[4)]
e
8 44
2,2
0,0

Inaltimea activa a umpluturii, m

Fig. 48. Comparatie intre curbele calculate cu modelul initial (linie) i valorile experimentale la
un debit de gaz de 400 V/h, debit de lichid 21,5 I/h, concentrafia initiald a CO; 11%

Asa cum era de asteptat, se constatd diferente intre acestea. Astfel pentru dioxidul de
carbon curba calculatd descreste mai rapid decat descresc valorile experimentale, in timp ce

pentru dioxidul de sulf datele experimentale descresc mai rapid decat cele calculate.

BUPT



89

o 40 T
o~
o
- . » ! . Al .
~ ‘\‘ : . : . .
o 3,0 ...... e . .......... e R T
%) Y ; : . . ,
Q
=
5 L - ; : -
& N : : : :
3 2'0 ............ ‘:.: ........... LRI
c : : ; . .
o \
o .
10 f--noonnn B e
: R :
0,0 : . ] N |
0 1 2 3 4 5

Numar de etape de absorbtie

Fig. 49. Comparatie intre curbele calculate cu modelul initial (linie) §i valorile experimentale la
un debit de gaz de 10 I/h, debit de lichid 0,860 I/h, concentratia initiald a SO, 0,4075 %
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Fig. 50. Comparatie intre curbele calculate - modelul monoparametric - §i valorile
experimentale la un debit de gaz de 400 I/h, debit de lichid 21,5 Vh, concentratia initiala a CO;
11%
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Daci se fine seama ca in relatiile de calcul ale celor doi coeficienti de transfer de masa
este inclusd aria suprafetei de transfer de masi (aria udati a umpluturii), se pot explica
diferentele constatate prin faptul ca in cazul CO; in instalatia experimentald suprafata de
transfer este mai mica decat suprafata calculatd , pe cand in cazul dioxidului de sulf suprafata
de transfer in instalatie este mai mare decat cea luati in calcul.

Conform datelor de literaturd [115, 116], in amestecatoarele Sulzer SMV curgerea si
amestecarea prezintd fluctuatii numai in primele 2-3 elemente in directia curgerii ; se poate deci
accepta cd, atat la baza coloanei (zona de alimentare cu gaz), cat si la varful acesteia (alimentare
cu lichid) apar defecte de curgere in umpluturé §i, ca urmare, aceasta nu este utilizatd integral.
Intr-o prima instanti s-a adoptat ca parametru al modelului de absorbtie a CO,, factorul de
utilizare a umpluturii care ia valori intre 0,70 si 1, corespunzator unei utilizan intre 70 s1 100%
a suprafetei udate calculate cu formula (5.27). S-a constatat cd dacid factorul de utilizare a
umpluturii (f,) [81] se aplicd pe intreaga iniltime a coloanei (fig.50) datele experimentale scad
mai repede decat cele calculate, respectiv suprafata real utilizatd este mai mare decat cea
calculati. Ca urmare, s-a adoptat un al doilea parametru al modelului, factorul de inaltime (f) cu
valori intre 0 si 0,20 corespunzitor fractiunii (0-20 %) din iniltime pe care se aplicd factorul de
utilizare a umpluturii. Se mentioneaza ca in programul de simulare fractiunea corespunzitoare
factorului de inil{ime a fost divizata intre zonele de alimentare.

In instalatia de laborator pentru SO, s-a utilizat o umpluturd cu o suprafatd specifica
mica (156 m%/m?’), dar care realizeazi o dispersare eficienti a gazului, astfel ci aria interfaciala
gaz lichid este mult mai mare decat suprafata specificd a umpluturii; ca urmare s-a inlocuit in
relatiile de calcul suprafaja udati, prin aria interfaciald gaz lichid a unitdtii de volum de

absorber care se calculeaza cu relatia :

V_G ‘A 214
s__Nb'Ab_Vb b_ v,
7 2 v
7.1)
3
5 =38
d,
(7.2)
in care s, - aria interfaciala a unitétii de volum de reactor;
N, - numirul de bule format in absorber;

A, =4r d} - aria medie a bulei;
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- volumul absorberului;

Vs - volumul gazului din absorber;

4
V, = 37 d, - volumul bulei de gaz;

€ - fractia dinamici de volum a gazului in absorber.

Fractia dinamica de volum a gazului s-a determinat experimental in modul urmator : s-a
pornit alimentarea cu gaz si lichid a absorberului, iar dupa instalarea starii stationare s-au oprit
simultan alimentirile si s-a colectat lichidul scurs din coloand misurdndu-se volumul acestuia
(VL) ; apoi s-a calculat fractia dinamic3 de volum a gazului cu relatia :

V-V,
V

&g

(7.3)

Pe baza relatiei 7.2 s-a adoptat ca parametru al modelului pentru absorbtia SO,
diametrul mediu al bulei de gaz.

Rezultatele simuldrii modelelor parametrice sunt prezentate in fig. 51 pentru CO, si
respectiv fig. 52 pentru SO, . S-au determinat prin simulare urmétoarele valori ale parametrilor

modelelor:

pentru CO; :

» factorul de utilizare a umpluturii 0,95

» factorul de inilfime 0,10
pentru SO, :
» diametrul bulei 2 mm
Modelul parametric dezvoltat pentru CO; a fost confirmat prin verificarea lui pentru alte
conditii experimentale (fig. 53). Pentru aceeasi indl{ime a coloanei, concentratia dioxidului de

carbon creste cu cresterea concentratiei sale inifiale. Se remarca buna concordanti dintre datele

calculate cu modelul biparametric §i valorile determinate experimental.
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7.2. Rezultatele simulirii absorbtiei dioxidului de carbon

Folosind modelul cu doi parametri dezvoltat in capitolele 4 si 7.1, s-a simulat procesul
de absorbtie a dioxidului de carbon din gaze de ardere la concentratia maxima folosind o

coloani de acelasi diametru, rezultatele fiind prezentate in fig. 54 -57.
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Fig. 51. Comparatie intre curbele calculate cu modelul biparametric §i valorile experimentale la
un debit de gaz de 400 V/h, debit de lichid 21,5 Vh, concentrafia initiala a CO; 11%

Se constatd ca modificarea concentratiei CO; cu inil{imea activd a umplutuni (fig. 54)
este cea asteptatd : odatd cu cresterea cantitifii de dioxid de carbon retinutd (cresterea gradului
de carbonatare al solutiei absorbante) si implicit reducerea presiunii parjiale a dioxidului de
carbon in gaz , scade cantitatea de CO; transferat in absorbant. Componenta reactivi a solutiei
absorbante — monoetanolamina — se consumd in raport egal cu cel stoichiometric (fig. 55)
mentinerea forfei motrice impune ins3 o concentratie reziduala relativ ridicata.

Rezultatele simuldrii aratd ca fiind de asteptat modificdn ale temperaturii gazului i
lichidului ; temperatura gazului prezinti un maxim in jumditatea inferioard a coloanei de
absorbtie explicabil prin faptul cd imediat dupd admisia in coloani acesta intrd in contact cu

lichidul cu cea mai inalta temperatura ; sciderea temperaturii in a doua jumatate a coloanei se
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Concentratia SO ,, %

Fig. 52. Comparatie intre curbele calculate cu modelul monoparametric i valorile
experimentale la debit de gaz de 20 I/h, debit de lichid 0,860 /h, concentratia initiala a SO,
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Fig. 53. Comparatie intre curbele calculate cu modelul parametric gi valorile
experimentale la debit de gaz 400 I/h, debit de lichid 21,5 V/h si diferite concentratii ale CO,
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Fig. 54. Dependenta concentratiei CO; de indltimea activd a umpluturii la debit de
stropire 4,08 Vm?h, debit specific de gaz 75,91 Vm?h si concentratia initiald a CO, de 20%
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Fig. 55. Dependenta concentratiei monoetanolaminei de indlfimea activd a umpluturii la
debit de stropire 4,08 /m”h , debit specific de gaz 75,91 Vm>h
si concentratie inifiala a CO; de 20 %
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Fig. 56. Dependenta temperaturii gazului si lichidului de indlfimea activd a umpluturii la
debit de stropire 4,08 /m”h , debit specific de gaz 75,91 Vm?h
si 0 concentratie initiald 20,21 %

explica prin aceea ci, gazul intrd in contact cu un lichid a cdrui temperaturd este inferioara celei
proprii si ca urmare o parte din cildura preluati va fi transferatd lichidului. Lichidul isi creste

continuu temperatura pe seama cédldurii eliberate in reactie, respectiv de la gaz .

7.3. Rezultatele simulirii absorbtiei dioxidului de sulf

Daci rezultatele simuldni absorbtiei dioxidului de carbon erau previzibile, nu acelasi
lucru se poate spune despre simularea absorbfiei dioxidului de sulf intrucdt in acest caz
dependentele de coordonata axiald au fost simulate, nu numai numeric, ci si fizic. Constructia
elementelor impune realizarea absorberului sub forma unui reactor multitubular ; admitind o
distribuire ideals a gazului si lichidului intre {evi, se poate simula una singuri dintre acestea.
Rezultatele simuldrii sunt prezentate in fig.57 - 61. Se constatd cd la o alimentare cu debit
constant a absorbantului, concentratia SO; scade in indl{fimea coloanei cu atat mai rapid cu cat

debitul specific de gaz este mai mic (fig. 57, 59 §i 61) ; o crestere a debitului de stropire la

BUPT



45 |

¥so,.10°

inaltimea activa a umpluturii, m

Fig.57. Simularea absorbtiei SO; la debit molar de lichid de 1,33 .10 kmol/s

la diferite debite de inert
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Fig. 58. Simularea absorbtiei SO, la debit molar de lichid de 1,33 .10 kmol/s
la diferite debite de inert — modificarea concentratiei ionilor CaZ*
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Fig. 59. Simularea absorbtiei SO; la debit molar de lichid de 5,401 .10 kmol/s
la diferite debite de inert
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Fig. 60. Simularea absorbtiei SO; la debit molar de lichid de 5,401 . 10 kmol/s
la diferite debite de inert — modificarea concentratiei ionilor Ca*
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Fig. 61. Simularea absorbtiei SO, la debit molar de lichid de 3,086 . 10 kmol/s
la diferite debite de inert — modificarea concentratiei ionilor Ca®
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Fig. 62. Simularea absorbtiei SO; la debit molar de lichid de 3,086 . 10 kmol/s
la diferite debite de inert — modificarea concentratiei ionilor Ca®*
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debit specific de gaz constant determini o intensificare a absorbtiei, fird a modifica semnificativ
concentratia finala a poluantului in gazul purificat.

Sciiderea concentratiei speciei reactive — Ca’* - din absorbant (fig. 58, 60 si 62)
este cu atit mai mare, cu cat debitul specific de gaz este mai mare. Mica solubilitate a Ca(OH);
in apd (1,85 g/l si scade cu cresterea temperaturii) impune asigurarea unor conditii in care viteza
de dizolvare si compenseze consumul ionilor de Ca’*. Conform datelor de literatura, viteze
marisatisficitoare de dizolvare a Ca(OH), se obtin in mediu slab acid (pH =5 - 6,5).

Efectuarea absorbtiei in mediu acid permite eliminarea dioxidului de sulf chiar §i in

prezenta unor concentratii ridicate de CO; intrucat la aceste valoni ale pH-ului, in sistem nu

existd ionul CO;” si blocarea calciului sub forma de carbonat este exclusa.
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Capitolul 8

PROPUNERE DE PROCES TEHNOLOGIC PENTRU
PURIFICAREA GAZELOR DE ARDERE

Pe baza studiilor efectuate s-a propus fluxul procesului tehnologic pentru eliminarea din
gazele de ardere a dioxidului de sulf si dioxidului de carbon. Schema procesului propus este

prezentati in fig. 63.

Hzo (MCaO
‘ \ 4 % 1
- Preparare
| suspensie i
gaz de RO MEA
ardere ; ¥
e v —b v
S | Absorbfie | 9azdesulfurat| . Apsorbtie |
sl Tso, oo s
o ‘ — Q
/ gaz, absproant |@
purificat  epuizat  fg
3
S T I
E s _ ' Desorbtie | ¥l
| eparare ! - co,
& COZ’ g

(gips)

Fig. 63. Schema de principiu pentru eliminarea succesivd a SO, si CO;
din gaze de ardere
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Gazele de ardere ricite §i desprifuite sunt contactate in contracurent cu suspensia de
Ca(OH), intr-un absorber multitubular in vederea eliminirii dioxidului de sulf, dupa care trec
in absorberul de CO, in care circuld in contracurent cu absorbantul regenerat (solutie de
monoetanolamind).

Deoarece gazele de ardere mai contin oxigen, in absorberul de SO, se formeazi sulfat
de calciu hidratat in suspensie, care este ulterior separat §i valorificat.

Absorbantul epuizat din coloana de absorbtie a CO, prevazuti cu umpluturd structuratd

Sulzer SMV, este regenerat in desorber si recirculat, dioxidul de carbon fiind dirjjat spre

consumatori.
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Capitolul 9

CONCLUZII

In contextul in care efectele poluantilor se resimt la scara intregii planete, protectia
mediului inconjurdtor devine o problema existentiala pentru omenire, fapt reflectat, pe
de o parte, de o legislatie tot mai restrictiva in domeniu si, pe de alta parte. de tendinta
de a unifica politica in domeniu a statelor lumii. Arderea combustibililor fosili
reprezintd una dintre cele mai importante contributii la poluarea atmosferica, atat
cantitativ, cat si prin natura produsilor. In acest context, nu este de loc surprinzator ca,
atat la nivel mondial, cat si la nivel national si chiar local, eforturile autoritatilor, ale
societatii civile si, nu in ultimul rdnd, ale comunitatii stiintifice, converg spre a asigura,
noui si generatiilor viitoare, o planeta curata.

Tematica prezentei lucrdri se inscrie pe aceasta linie vizand eliminarea din gazele de
ardere a doi dintre componentii care afecteazi mediul natural in ansamblul sau: SO; si

CO;.

Desi din punct de vedere chimic, atat dioxidul de carbon cat si dioxidul de sulf sunt
anhidride si se manifesta ca acizi Lewis, o analiza atentd a comportarii lor fata de apa si
de compusii bazici relevd diferente majore. Cu toate cd sistemului CO, -
monoetanolamind 11 sunt consacrate numeroase analize, acesta nu este incid total
elucidat si, ca urmare, in fiecare lucrare cu caracter ingineresc se adoptd un chimism
simplificat, de cele mai multe ori redus doar la reactia CO, cu amina. Reactiile SO, cu
apa §i cu ionii Ca’" proveniti din compusii utilizati ca specii reactive in eliminarea
acestuia din gaze (oxid, hidroxid sau carbonat) sunt bine cunoscute; sunt inca incerte
implicarea compusilor nedizolvati in reactii si mecanismul de solubilizare al acestora.
Similar cu CO; , in inginerie, se recurge la scheme de reactie simplificate. Si in aceasta

lucrare s-au adoptat scheme de reactie simplificate:
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CO,: CO, + 2 HOCH,CH,NH, === HOCH,CH,NHCOO  + HOCH,CH,NH,"

SOz :

SO, + H,0

H,SO, . H,SO; + H,0 ===HSO’; +H;0’
Ca(OH), — Ca(OH)'+ OH™. Ca(OH)" — Ca*" + OH’

Ca’™ + HSO;” — CaSO, + H'. Ca*™ + SO ===  (aS0,

3. Din punct de vedere tehnic, metodele de eliminare a celor doi componenti acizi din

gaze industriale sunt bine cunoscute si, in timp, s-au structurat cateva vanante care

difera in special prin natura solventilor. Eliminarea acelorasi doi componenti din gazele

de ardere pune probleme deosebite deoarece:

» concentratia celor doud componente in gaze este foarte diferita;

» singura optiune pentru solvent o constituie apa, alegere impusd pe de o parte de

faptul ca gazele tratate sunt eliminate direct in atmosfera, iar pe de altd parte de

cantitatile mari de gaze care trebuiesc tratate. Chiar daca presiunea de vapori a unui

ipotetic solvent acceptabil ar fi extrem de redusd, inevitabila antrenare de cétre gaze

a vaporilor acestuia ar transporta in atmosfera mari cantititi dintr-o substantd

potential poluanta;

> la dizolvare, atat CO; cét si SO, interactioneaza chimic cu apa;

> dioxidul de carbon nu poate fi transferat in apa decat la pH > 7 intrucét la pH < 7,

echilibrul reactiet cu apa este deplasat spre stdnga; ca urmare, cei doi componenti

pot fi eliminati in etape separate de absorbtie.

4. Modelarea proceselor de absorbtie este deosebit de dificila intrucat necesita numeroase

cunostinte si date despre solubilizarea gazelor in medii reactive, despre absorbtia

insotite de reactie chimicd §i modelare ca atare. De cele mai multe ori, in dezvoltarea

modelelor, se recurge 1a i poteze simplificatoare care pot fi clasificate in urmatoarele

categorii:
> ipoteze referitoare la transferul de masa gaz — lichid,
> ipoteze referitoare la desfagurarea reactiilor;
» ipoteze referitoare la cinetica reactiei;
> ipoteze referitoare la hidrodinamica absorberutui;
» 1poteze refentoare la regimul termic al absorberului;
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> ipoteze referitoare la influenta reactiei chimice asupra transferului de masa.

5. Modelele analitice pentru absorbtia SO, si CO; au fost deduse prin aplicarea unor

ipoteze din categoriile mai sus mentionate:

> CO, - dNg, dY, N,
e dz dz (l—YA)’
v, __s.5 ! PY (1-1,)
2 N, L+_“___ '
k; k,-E

dT, 1-Y, N, dY,
= —la,s,-S-\I,-T;)-T, ¢, —————=
dZ Cp('_ NN G " C ( L (7) G PG (l—YA )2 dZ
r .
dr, 1 dY, N, a.s, S
= - ~——|AH,—-c, + —— AT —TJ
dz ¢, N,-M, dz (1-Y,)¢| * |7 dr, Ny 7.-1.)
dz (1_Y.4)2 i
dN_. dY
» S0O,: £ = 4 -N
? dz dz v
dY, =_su-Sr 1 PY,
dz N, L+ H
k., k,-E,

6. Studiile experimentale cuprind urmatoarele categorii:

» elaborarea si calibrarea unei metode continue de determinare a SO, din gaze,
metoda bazatd pe modificarea culorii solutiei de iod in care se absoarbe SO, intr-o
coloana echipati cu elemente statice de amestecare Kenics;

» determinarea influentei concentratiei initiale, a debitului de stropire si a debitului
specific de gaz asupra absorbtiei CO, intr-o coloand micropilot echipatd cu
umplutura structuraté tip Sulzer SMV cu inaltime variabila intre 1,5 si 3,1 m;

> determinarea influentei concentratiei initiale, a debitului de stropire si a debitului

specific de gaz asupra absorbtiei SO, intr-o coloana de laborator echipati cu o
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umpluturd structuratd de conceptie proprie: modificarea concentratiei SO; cu
indltimea umpluturii s-a simulat prin etape succesive de absorbtie in care
concentratia SO, in gazul alimentat intr-o etapa a fost egald cu concentratia

acestuia in efluentul etapei precedente.

7. Simularea coloanelor folosite in laborator cu ajutorul modelelor analitice prezentate, a
aratat ca acestea sunt numai partial aplicabile coloanelor cu umpluturi structurate,
intrucat relatiile folosite includ coeficienti dependenti de tipul de umplutura, ale caror
valorile pentru umpluturile structurate nu sunt precizate in literatura de specialitate.
Corelarea modelelor cu datele expenmentale s-a realizat prin introducerea unor
parametri ai modelelor dupa cum urmeaza:

»> CO;: - factorul de utilizare a umpluturii
- factorul de indltime
» SO;: - diametrul mediu al bulelor de gaz
Modelele parametrice au permis simularea unor coloane de absorbtie pentru eliminarea

CO,, respectiv a SO, din gazele de ardere provenite de la centrale termoelectrice.

8. Propunerea de proces tehnologic pentru eliminarea succesivd a SO; s1 CO, se bazeaza
atat pe rezultatele studiilor de laborator cat si pe modelarea si simularea proceselor.

Este conceputa ca o tehnologie integrata si nepoluanta.

9. Se pot sublinia urmitoarele contributii originale din lucrare:

> s-a realizat o sintezd a datelor de literatura referitoare la eliminarea gazelor
acide (CO; si SO,) din gazele de ardere si a celor referitoare la metodele de

purificare aplicate sau testate la scard mare;

> s-au sistematizat ipotezele simplificatoare mentionate in literaturd ca baza
pentru elaborarea modelelor analitice pentru absorbtia insotitd de reactie

chimica si s-a propus o clasificare a acestora,

‘4

s-au s tabilit i potezele de baza si s-au elaborat modele analitice noi pentru

absorbtia CO:; in monoetanolamind, respectiv pentru absorbtia SO, in

suspensii de Ca(OH);,
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>

‘/’/

\ 7

‘/’7

s-a elaborat, etalonat si verificat o m etodd continud de m are sensibilitate
pentru determinarea concentratiilor mici de SO; in gaze, metoda aplicabila
atat in cercetare §i invatamant, cat si pentru monitorizarea concentratiei SO, in
medii industriale si urbane; s-a realizat §i calibrat o instalatie continud de
analizd ale carei componente esentiale sunt coloana de absorbtie a SO; in

solutii de iod si celula de masura cu volum mort minimizat;

s-a conceput si realizat un nou tip de elemente statice de amestecare extrem
de eficiente pentru dispersarea gazelor in lichide; acestea difera constructiv de
elementele cunoscute §i asigura omogenizari avansate ale fazelor supuse
amestecdrii in regim de curgerea laminar sau turbulent; spre deosebire de
tipurile consacrate, pentru care lungimi mici de amestecare se asociaza unor
caderi de presiune mari, amestecatoarele formate din noul tip de elemente

sunt caracterizate de lungimi mici de amestecare si caderi de presiune minime;

s-a realizat o instalatie de laborator pentru studiul absorbtiei continue a SO,

la care a fost cuplata instalatia continua de analiza;

pentru a elimina neconcordantele intre datele calculate prin integrarea
numericd a modelelor analitice cu cele experimentale, s-au propus si
determinat parametrii de model; astfel in modelul folosit pentru CO; s-a
introdus un parametru nementionat in literatura (factorul de indltime);
aplicarea zonald a acestuia (numai in zonele de alimentare) constituie de
asemenea un element de noutate in modelarea proceselor chimice,
transformarea modelelor analitice in modele analitico-parametrice a permis

simularea coloanelor industriale de absorbtie echipate cu elemente statice de

amestecare;

rezultatele experimentale si cele ale simularii, sustin propunerea de folosire a
reactoarelor multitubulare echipate cu elemente statice ca absorbere pentru
tratarea gazelor de ardere (si a altora); ca urmare, se reduc considerabil
investitiile, costurile de exploatare si intretinere prin eliminarea compresiei

gazelor care este folosita in instalatiile echipate cu absorbere clasice.
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